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OBJETIVO 

El objetivo de este trabajo es proveer un procedimiento de diseño hidráulico que sea 
sencillo, usando un método paso a paso de acuerdo a criterios establecidos. Que el lector 
sea capaz de diseñar y seleccionar un recipiente separador ya sea horizontal o vertical según 
sean sus necesidades y limitaciones existentes y que cuente con las herramientas necesarias 
para dimensionar los accesorios correspondientes para asegurar así su funcionalidad, 
mantenimiento y seguridad. 



INTRODUCCIÓN. 

Existen mezclas complejas de fluidos con diferentes composiciones que tienen 
propiedades distintas como densidad, presión de vapor, viscosidad y otras características 
físicas y químicas. A veces estas mezclas forman fases líquidas y gaseosas que pueden 
separarse por métodos físicos como la sedimentación que es una de las operaciones básicas 
en la producción, proceso y tratamiento de sólidos, líquidos y gases. 

Los recipientes separadores son equipos muy comunes de proceso donde la separación de 
las diferentes fases presentes en una corriente ocurre por tres principales principios físicos 
que son momentum, sedimentación por gravedad y coalescencia. Cualquier separador 
puede emplear uno o más de los principios antes mencionados, pero las fases deberán ser 
inmiscibles y tener una marcada diferencia de densidades para que se de la separación. 

Los tres tipos generales de recipientes separadores presentados en este trabajo son: 

• Separadores líquido-líquido. 
• Separadores líquido-vapor. 
• Separadores líquido-líquido-vapor. 

Separador líquido-líquido: En este recipiente se separan dos fases líquidas inmiscibles, 
estas fases comúnmente se llaman fase ligera y fase pesada. Debido a que la diferencia de 
densidades no es muy grande, su separación es lenta. 
Separador líquido-vapor: En este recipiente se separa una fase líquida y una fase de vapor o 
gas, su separación es más rápida que en el caso líquido-líquido, ya que la diferencia de 
densidades es muy grande, entonces se manejan tiempos más cortos para que ocurra la 
separación. 
Separador líquido-líquido-vapor: Este se usa para separar una fase gaseosa y dos fases 
líquidas inmiscibles con diferentes densidades. (ejemplo gas, agua y crudo) 

Estos recipientes generalmente van dentro de batería y están sometidos a condiciones de 
operación de proceso, por lo cual trabajan a diferentes presiones y temperaturas del medio 
ambiente. El objetivo principal de estos recipientes es lograr una eficiencia de separación, 
entregar vapores o gases sustancialmente libres de líquidos a otros equipos de proceso, 
como por ejemplo compresores. Además también proporcionan cierto tiempo de residencia 
a los flujos que tiene el propósito de amortiguar pequeñas variaciones de los flujos entre los 
equipos para así no tener interrupciones en el proceso. 

Este trabajo está enfocado hacia el diseño hidráulico y no es objeto cubrir el diseño 
mecánico de estos recipientes para lo cual se debe consultar el código ASME (American 
Society of Mechanical Engineers) sección VIII, división l y 11 , Codigos API ( American 
Petroleum Institute) ,entre otros. 
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Los separadores tienen conformaciones cilíndricas y esféricas, estas últimas son las más 
costosas y tienen ciertas limitaciones por lo que no se trataran en este trabajo. Las formas 
cilíndricas son las más empleadas y más económicas. Estos pueden ser colocados 
horizontal o verticalmente según las necesidades y limitaciones del proceso y espacio en la 
planta. Los separadores pueden o no llevar accesorios internos como: eliminadores de 
niebla, mamparas, desviadores de alimentación, placas antiespuma, rompe remolinos, 
placas coalescedoras, etc. que tienen la finalidad de facilitar el proceso de separación y 
prevenir posibles perturbaciones dentro del recipiente. 

Otros elementos de gran importancia son las boquillas de proceso, boquillas de 
inspección, registros de hombre y mano y válvulas de seguridad, en este último caso 
solamente se menciona su importancia ya que su diseño debe considerar todas las posibles 
condiciones que pueden perturbar al equipo y para determinar el máximo relevo requerido 
se debe hacer un estudio muy cuidadoso ya que de esto depende la seguridad del personal y 
del equipo. 

Un paso de gran importancia en el diseño de cualquier recipiente es la selección del 
material de construcción. Los distintos flujos a manejar, las condiciones de temperatura y 
de presión pueden ser muy extremas, por lo cual pueden causar varios tipos de corrosión en 
el material como picaduras, corrosión galvánica, erosión, fatigas, fracturas, etc. Esta 
selección del material de construcción se debe basar de preferencia en la experiencia de 
materiales en condiciones semejantes y que se esté familiarizado con las características de 
resistencia química y limitaciones mecánicas de los materiales. Por tal caso se mencionarán 
brevemente algunas formas de corrosión y criterios generales sobre la selección de 
materiales. Para mayores detalles se deben consultar las obras pertinentes que traten sobre 
el tema como la referencia 23. 

La selección de cabezales del recipiente es importante ya que ellos soportan la mayoría de 
la presión dentro del recipiente Los cabezales típicamente usados son los toriesféricos, 
elípticos y hemiesféricos. Para selección y cálculo de espesores de cabezales y cuerpo del 
recipiente se necesitan ciertos criterios necesarios para que resistan las condiciones de 
presión y corrosión a un largo plazo. La hoja de datos de proceso es donde se plasman las 
condiciones de operación, proceso, códigos, dimensiones del equipo y especificaciones de 
material. Esta hoja transmite la información necesaria a los fabricantes de recipientes, que 
son los encargados del diseño mecánico. Estos no deberán hacer cambios en las 
dimensiones básicas por ser necesarias para el proceso. Se debe buscar el diseño que 
satisfaga los requerimientos del proceso y que el equipo resulte lo más económico posible. 
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CAPITULO 1 

PRINCIPIOS DE SEPARACIÓN Y USOS. 

Tres principios son usados para llevar a cabo la separac ión física de gases, líquidos y 
sólidos son: 

1.- Momentum. 
2.- Sedimentación por gravedad. 
3.- Coalescencia. 

Cualquier separador emplea uno o más de estos principios, pero un requ1s1to 
indispensable es que las fases del fluido deben ser inmiscibles y deben tener diferentes 
densidades para que la separación ocurra. 

1.1 MOMENTUM. 

Un flujo que contiene varias fases con diferentes densidades tiende a tener diferentes 
momentum. Si una corriente lleva dos fases, una líquida y una gaseosa, sí esta corriente 
choca contra una placa, esto ocasiona un cambio brusco en los momentum, el mayor 
momentum corresponde a la fase líquida y el menor momentum a la fase gaseosa que se 
desvía mucho más rápidamente que la otra fase y así ocurre la separación . El momentum es 
generalmente empleado para la separación de grandes volúmenes de corrientes a dos fases. 

1.2 SEDIMENTACIÓN POR GRAVEDAD. 

Las gotas de líquido sedimentarán fuera de la fase gaseosa, si y so lo si la fuerza 
grav itacional que actúa en la gota es mayor a la fu erza de arrastre del gas que fluye 
alrededor de la gota. 
Ver la figura 1-1. 

Figura 1-1 Fuerzas que actúan 
en una gota de liquido en 
una corriente de gas. 

Fuerza de arrastre del gas en la gota 

Fuerza grav itac1onal en la gota 

i i i i i i 
Velocidad del gas 
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Estas fuerzas son descritas matemáticamente con las siguientes ecuaciones: 

Fuerza de gravedad. ( Ref. 19) 

Fe= M,,(pL - Pr;)g ............. (!) 

Donde: 

Fe = Fuerza de gravedad, lb F. 

Mp =Masa de la gota, lb. 

g,pl 

g =Constante gravitacional, 32.17 pies!/. 
ge= 32.17 (lbm-pies)/ (lb¡:-/) 
PL =Densidad de la fase líquida, lblpie3

. 

Pe = Densidad de la fase gaseosa, lblpie3
. 

Fuerza de arrastre. 

Donde: 

F 0 = Fuerza de arrastre, lb F. 

C0 = Coeficiente de arrastre, adimensional. 
Uc = Velocidad del vapor, piesls. 
n = Constante, 3.1416. 
Dp = Diámetro de la gota, pies. 

De estas dos fuerzas se establece una velocidad terminal constante Ur, que es la velocidad 
constante del vapor necesaria para que las gotas de líquido sedimenten fuera del vapor. 
Igualando las ecuaciones y suponiendo que las gotas son esféricas y rigidas, se tiene el 
siguiente resultado: 

u -r -
SgM,,fpL - pe;) 

pLpGAPCD 

Donde: 
Ur =Velocidad terminal, piesls. 
Ap = Área transversal de la gota, pie/. 

4gDp(pL - PG) 
3CoPc 

... (3) 
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El coeficiente de arrastre Co ha sido encontrado en función de la forma de la partícula y 
el número de Reynolds del flujo gaseoso. Para esta ecuación la forma de la partícula es 
esférica y rígida como ya se había mencionado. 
El número de Reynolds es definido como: 

1488DPUrPc 
Re= ... ...... ... (4) 

µ 
Donde: 

µ = viscosidad de la fase continua, cp. 

De esta forma la solución para determinar Co, se encontrará por el método de prueba y 
error en la cual requiere siempre el tamaño de la partícula Dp y la velocidad terminal U, 
por lo cual es complicado. Para evitar el método anterior, se estima el coeficiente de 
arrastre presentado en la figura 1-2 como una función del producto del coeficiente de 
arrastre Co por el número de Reynolds al cuadrado; esta técnica elimina la velocidad de la 
expresión. La abscisa de la figura 1-2 es dada por: 

10 
60 

40 

JO 

º- 2ll f-
z 
G ,º 
¡¡: • 
lL 6 
w 
8 • 
C) 
<( 
a: 
o 

1.0 
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0.4 

~ 

~ 

~ 

10' 

..... 

"r-. 
l"r 

r 

_...,. 
r..... 

r--.... 
............ 

2 J • 5678 2 345678 2 345678 2 345678 2 3 45678 
10' 10' 111' lo' lo' 

C'(Re)' 

Nota: En esta grafica C'= Co 
Figura 1-2 

Coeficiente de arrastre para esferas rígidas. (Ref. 13) 
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Condiciones límites del coeficiente de arrastre C0 . (Ref. 13) 

Como en otros fenómenos en el flujo de fluidos, el coeficiente de arrastre tiene limitantes 
estimados en altos y bajos números de Reynolds. 

Ley de Newton. 

Para partículas relativamente grandes (aproximadamente 1000 micras o más) la 
sedimentación por gravedad es descrita por la ley de Newton en la figura 1-3. 
El coeficiente de arrastre límite es de 0.44 a un numero de Reynolds aproximado a 500, 
sustituyendo C0 = 0.44 en la ecuación 3, la ley Newton hace que la ecuación se exprese 
así: 

Ur = 1.74 ¿s_Dp(pL - pe;) ... ........ (6) 
Pe 

En el límite superior de la región que abarca la ley de Newton, ver la figura 1-3 , el 
tamaño de la partícula es muy grande por lo cual requiere una velocidad terminal de 
semejante magnitud en una turbulencia excesiva creada. 

El máximo tamaño de la gota que puede ser sedimentada se determina por la siguiente 
ecuación: 

r µ2 1º 33 
Dp = Krn l ( )j .......... (7) 

gpe P1 - Pe 

Donde: 
KcR = constante de proporcionalidad, adimensional. 
µ = viscosidad de la fase continua, cp. 

Para la región de la ley de Newton, el límite superior marca que el número de Reynolds 
es aproximado a 200000 y el KcR = 18.13. 

Ley de Stokes. 

A bajos números de Reynolds (menores de 2) existe una relación línea! entre el 
coeficiente de arrastre y el número de Reynolds (correspondiente al flujo laminar) En 
estos casos se aplica la ley de Stokes y se expresa así: 

1488gD;(pL - pe) 
Ur= ~ --- · -- - .. .......... (8) 

18µ 

El diámetro de la partícula correspondiente a un número de Reynolds de 2 es encontrado 
usando el valor de KCR = 0.0080 en la ecuación (7). 

En el límite inferior de la región para la ley de Stokes el diámetro de la partícula es 
aproximadamente de 3 micras, en el límite superior es alrededor de 100 micras. 

Un resumen de estas ecuaciones se presenta en la figura 1-3 . 
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Figura 1-3 
Características de la partícula y las leyes de sedimentación por gravedad. (Ref. 13) 
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1.3 COALESCENCIA. (Ref. 13) 

Muchas gotas pequeñas forman la bruma o neblina que no se pueden separar 
prácticamente por gravedad. Esas gotas deben ser coalescidas para formar grandes gotas 
que puedan sedimentar por gravedad. Dispositivos coalescedores en el separador forzan al 
gas a seguir un tortuoso camino. El momentum de las gotas causa los choques con otras 
gotas y fomenta la coalescencia formando gotas de mayor tamaño. Esas grandes gotas se 
sedimentan en la fase gaseosa por gravedad. Mallas de alambre, elementos con veletas y 
filtros de cartucho son típicos ejemplos de coalescedores. 

Estos tres principios se aplican por ejemplo en la separación vapor-líquido que se realiza 
generalmente en tres etapas. 
Primera etapa. 

Es la separación primaria, en la cual se usará una mampara de choque a la entrada de la 
alimentación, la corriente chocará y por los dos distintos momentum del líquido y del vapor 
provocará la primera separación en la cual las grandes gotas de líquido formadas 
descenderán por gravedad. 
Segunda etapa. 

La siguiente etapa, separación secundaria, es la separac10n por gravedad de pequeñas 
gotitas en la corriente de vapor a través de una área de liberación. 
Tercera etapa. 

La etapa final es la eliminación de niebla donde pequeñas gotitas son coalescidas para 
formar grandes gotas las cuales son separadas por gravedad. Ver la figura 1-4. 

vapor libre de gotitas 

tercera etapa 

eliminador de niebra--

area de liberación--

segunda etapa 

Velocidad de arras!fe, 

del vapor 

fase líquida ligera. ---

fase líquida pesada. 

vapor 

.n;;~"-.'r-HT>,.+<..,._,,+.>-+.\ Primera Etapa. 

• • 
• • • • • • 

. ~ . . ... .. ' 

0 ' '• ~.: >l. ,F t"',,. •" 

alimentación 
de 

líquido-vapor. 

salida de líquidos. 

Figura 1-4 Los tres principios fisicos del separador. 
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1.4 PARTES DEL SEPARADOR. 

Los recipientes separadores generalmente tienen cuatro secciones principales, las cuales 
es necesario controlarlas. Esas secciones se muestran en los recipientes hori zontales y 
verticales en la figura 1-5. 

La primera separación, sección A, se usa para separar la mayor porción de líquido libre a 
la entrada de la corriente. La boquilla de alimentación puede hallarse en forma de codo, o 
tener una mampara de choque que toma ventaja por los efectos de inercia de las fuerzas 
centrífugas en un cambio brusco de dirección para separar la mayor parte del líquido de la 
corriente de vapor. La corriente chocará con la mampara de choque a la entrada de la 
alimentación y por los dos distintos momentum del líquido y del vapor provocara la 
primera separación en la cual las grandes gotas de líquido formadas descenderán por la 
acción de la gravedad. 

La segunda sección de gravedad B, se diseña para utilizar la fuerza de gravedad para 
aumentar la separación de las gotas arrastradas, esta consiste en una porción del recipiente 
por donde el vapor se mueve relativamente a bajas velocidades con una pequeña 
turbulencia. Es la separación por gravedad de pequeñas gotitas en la corriente de vapor a 
través de una área de liberación. 

En algunos diseños, se utilizaran arreglos de veletas para reducir la turbulencia. Las 
veletas también actúan como colectores de gotas y reducen la distancia que debe caer la 
gota para ser removida desde la corriente de vapor. 

La sección de coalescencia C, utiliza un coalecedor o eliminador de niebla, el cual puede 
consistir en una serie de veletas, un lecho de malla de alambres o pasajes ciclónicos. 

Es la eliminación de niebla donde pequeñas gotitas coalescen para formar grandes gotas 
las cuales son separadas por gravedad. Esta sección remueve las pequeñas gotitas de líquido 
en el vapor por choques en una superficie donde ellas coalescen. Un remanente típico de 
liquido desde el eliminador de niebla es de menos de 0.1 galón por un millón de pies 
cúbicos. 

El fondo del recipiente o sección colectora de líquido D, actúa como receptor de todos 
los líquidos removidos del vapor desde las secciones primera, segunda y la sección de 
coalescencia. Dependiendo de los requerimientos, la sección de liquido debe tener cierto 
volumen de residencia, para desgasificación o receptor de slugs (flujo tipo bala). Un nivel 
minimo de líquido es necesario para controlar las funciones apropiadamente. 

La desgasificación puede requerir de un separador horizontal con un nivel de líquido poco 
profundo, mientras que la separación de emulsiones puede requerir de altas temperaturas, 
altos niveles de líquido y/o la adición de surfactantes. 

Las secciones de los separadores se pueden observar en la figura 1.5, donde la sección C es 
una malla eliminadora de niebla. 
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1.5 USOS DE LOS RECIPIENTES SEPARADORES. 

Los recipientes separadores están sometidos a las mismas condiciones de operación 
del proceso, lo cual dice que trabajan a presiones y temperaturas diferentes o extremas a 
las condiciones ambientales. Estos recipientes por ser parte del proceso se encuentran 
dentro del límite de batería. Las aplicaciones más frecuentes de estos recipientes son las 
siguientes: 

Separadores líquido-líquido 

Dos fases líquidas inmiscibles se separan usando los mismos principios para la separación 
vapor-líquido. Los separadores líquido-líquido son fundamentalmente lo mismo que un 
separador vapor-líquido excepto que el diseño se debe hacer para velocidades muy bajas 
porque la diferencia de densidades entre dos líquidos es menor a la diferencia que existe 
entre un liquido y un vapor; la separación es más dificil. 

Sus aplicaciones típicas son: 

Sistema de lavado cáustico de hidrocarburos 
Sistema de lavado acuoso de hidrocarburos 
Sistemas de extracción por solventes 
Sistemas de endulzamiento de líquidos 

Separadores Vapor-líquido. 

Es un recipiente usado para separar una mezcla de fases, una corriente que lleva una fase 
líquida y una fase gaseosa que son relativamente independientes uno de otro. También otros 
términos usados son scrubbers o knockouts (limpiadores de gases), line-drips (lineas de 
goteo), traps (trampas), Flash tank (vaporizador), slug catcher (receptor de flujos tipo bala) 
y decanters (decantador) 

Sus aplicaciones típicas son: 

Acumuladores de reflujo 
Tanques de vaporización instantánea 
Tanques separadores de arrastre para compresores 
Tanques separadores de arrastre para sistemas de manejo de gas combustible 
Tanques de purga 
Tambores de vapor 
Tanques separadores de agua 

Separador líquido-líquido-vapor 

Es un recipiente usado para separar una fase gaseosa y dos líquidos inmiscibles de 
diferentes densidades, por ejemplo agua, aceite y un gas. Este tipo de recipientes se usa 
para la refinación del crudo en la cual está presente el agua, petróleo y gases. 
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CAPITULO 11 

CRITERIOS Y NORMAS APLICABLES. 

Antes de proceder con el dimensionamiento y diseño de los recipientes separadores es 
importante conocer algunas definiciones, criterios y normas que sirven para obtener una 
operación que permita amortiguar algunas fluctuaciones e inconvenientes que puedan 
ocurrir durante el proceso para mantener las condiciones de flujo, presión y temperatura 
cercanas a las de operación y que de el tiempo necesario entre la detección y corrección del 
problema. Esto depende tanto de la experiencia del personal de operación, así como el 
grado de sofisticación de la instrumentación y de la localización del equipo dentro de la 
planta ya que son de gran importancia los espacios entre los equipos para así poder contar 
con la fluidez para reparar o cambiar el equipo. 

También estos criterios consideran la longitud y diámetro del recipiente apropiado 
basándose en un costo minimo de diseño. 

2.1 TIEMPOS DE RESIDENCIA. 

El tiempo de residencia en un recipiente, es el tiempo en el cual en condiciones normales 
de operación, se vacía el contenido de este. El tiempo de residencia necesario deberá 
perm.itir una flexibilidad de operación razonable y suficiente para detectar y corregir una 
fa lla menor, sin tener que parar el proceso de producción. Como ya se había mencionado 
antes, esto depende también del personal y la instrumentación de la planta. En la tabla 2-1 
se dan los factores de corrección por personal e instrumentación. Esta tabla es opcional ya 
que con las experiencias desarrolladas sobre los tiempos de residencia, al usar está se puede 
sobredimensionar el equipo. El factor se multiplica por el tiempo de residencia 
obteniéndose un tiempo adicional de seguridad. 

Tabla 2-1 Factores de corrección por personal e instrumentación. (Ref. 29) 

Pero para este tipo de recipientes, el tiempo de residencia es también para asegurar que se 
llegue a un equilibrio líquido-líquido ó líquido-vapor a cierta presión del separador para lo 
cual se requiere cierto almacenamiento de líquido. Por ejemplo en el caso del separador 
líquido-líquido, debe haber cierto tiempo de residencia para que las gotas de la fase ligera 
alcancen a subir a la interfase, en el caso líquido-vapor, el líquido puede liberar vapor por 
lo cual se necesita cierto tiempo de residencia del líquido. 
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El tiempo de residencia de esta manera es el volumen de líquido acumulado en el 
recipiente dividido entre la velocidad del flujo de líquido. 

Es común usar un tiempo de residencia en un intervalo de 3 a 60 min. que dependen de 
datos del laboratorio o datos desarrollados por experiencias, por lo tanto se deberán tomar 
como criterios y no como valores absolutos ya que ningún proceso es igual a otro. 

l.2.- TIEMPOS DE DRENADO Y SOBREALIMENTACIÓN. 

Esta es una forma de tiempos de residencia que implican los diferentes niveles de líquido 
en el recipiente como nivel máximo de líquido, nivel rninimo de líquido y el nivel normal 
de liquido. 

El tiempo de drenado (holdup) se define como el tiempo en que tarda el líquido en 
descender desde el nivel normal (NLL) hasta el nivel rninimo de líquido (LLL) , 
manteniendo un flujo de vaciado normal con una alimentación fuera de servicio. 

El tiempo de sobrealimentación (surge) se define como el tiempo que toma el líquido en 
ascender desde el nivel normal hasta el nivel máximo de líquido (HLL), manteniendo una 
normal alimentación y con la salida de líquido cerrada. Algunos basan la sobrealimentación 
entre los niveles (LLL) y (HLL) del líquido. 

El tiempo de drenado está basado en los requerimientos para mantener un buen control y 
seguridad facilitando las operaciones posteriores. El tiempo de sobrealimentación se basa 
en los requerimientos de acumulación de líquidos que son el resultado de variaciones de 
corrientes anteriores y corrientes posteriores o por perturbaciones, como por ejemplo el 
flujo tipo bala . En la ausencia de especificaciones especiales, el tiempo de 
sobrealimentación se puede tomar como la mitad del tiempo de drenado. 

En la tabla 2-2 se dan los tiempos de drenado y sobrealimentación para distintos 
servicios. 

2.3 TAMAÑO DE LA GOTA. 

El tiempo necesario para la sedimentación y eliminación de las gotas de la fase gaseosa 
depende de sus tamaños y su distribución. Bajo algunas condiciones es muy dificil conocer 
el diámetro de las gotas, se ha encontrado que el vapor arrastra el 95% de gotas en un rango 
de tamaño de 18-25 micras. 

En boquillas atomizadoras (spray) el 90% de las gotas son del tamaño de 20 micras. Los 
discos atomizadores producen gotas de un diámetro de 100 a 1000 micras. El tamaño de las 
gotas por salpicaduras y recolección de vapores de líquidos condensados es tan grande 
como 5000 micras. Algunas nieblas son muy finas , como las de las plantas de ácido 
sulfúrico que la mayoría son de 10 micras o menos, en algunos equipos el 50% son del 
tamaño de 1 micra. En general, los atomizadores en equipos de proceso tienen un diámetro 
de gotas en el rango de 1 O a 20 micras. 
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Tabla 2-2 Tiempos de drenado y sobrealimentación. 

Servicios Tiempo de Tiempo de 
drenado sobrealimentación 

(NLL-LLL) (NLL-HLL) 
min. min. 

A. Tanque de balance de alimentación 10 5 

B. Separadores 
1- alimentación a columna 5 3 
2- alimentación a otro recipiente o tanque 
con bomba o a través de un intercambiador 5 2 
sin bomba 2 1 
3- Alimentación a calentador a fuego directo 10 3 
C. Tanque de reflujo o acumulador de producto 
1- solo reflujo 3 2 
2- reflujo y producto *3+ *2+ 
*basándose el tiempo de residencia del reflujo (3 
min.) más el tiempo de drenado adecuado en base al 
servicio específico. 

D. Fondos de columna. 
!-alimentación a otra columna 5 2 
2-alimentación a un recipiente o tanque 
con bomba o a través de un intercambiador 5 2 
Sin bomba 2 1 
3- alimentación a un rehervidor a fuego directo 5-8 2-4 
El tiempo de drenado se basa el vapor del rehervidor 
expresado como líquido (3 min.) más el tiempo de 
drenado adecuado en base al servicio especifico. 
E. Succión de compresor y entre lavadores de gases 5 10 
(scrubber). 
3 min entre HLL(alarma por alto nivel de líquido) y 
paro por alto nivel de líquido. 

F. Recipiente de separación para manejo de gas 20 
combustible alimentadas con líneas con flujos tipo 
bala. 
G. recipiente separador del sistema de desfogue. 20 10 
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Una opinión muy frecuente es que el 95% de gotas arrastradas por la fase gaseosa pueden 
ser removidas en recipientes separadores de tamaño económico y en un 99% en recipientes 
separadores equipados con eliminadores de niebla y otras superficies sólidas donde las 
gotas son forzadas a chocar y coalescer. Los lavadores de gases y centrífugas de alta 
velocidad se acercan al 100% de gotas removidas. 

El propósito del área de liberación en el recipiente es condicionar la fase gaseosa para 
después ser limpiado a través del eliminador de niebla. Experiencias presentan que gotas 
de hasta 100 micras son removidas en esta área de liberación. El eliminador de niebla no se 
inundara y pude trabajar removiendo gotas en un rango de diámetro de 10-100 micras. 

En algunos casos especiales el recipiente separador se diseña para remover solo pequeñas 
cantidades de gotas que se forman debido a cambios de temperatura y/o presiones en la 
corriente del vapor que ya han pasado a través de recipientes separadores y mallas 
eliminadoras de niebla. Estos recipientes separadores son llamados comúnmente lavadores 
de gases, pueden diseñarse para remover gotas del orden de 500 micras sin temor a que se 
inunde el eliminador de niebla. Lavadores de gas combustible, lavadores de gases a 
succión a compresores, lavadores a la entrada de una torre de contacto, son ejemplos de 
aplicaciones de estos recipientes. 

Los recipientes separadores para sistemas de desfogue y venteos se diseñan para contener 
grandes flujos a dos fases tipo bala ( el recipiente amortigua los líquidos que entran en 
intervalos irregulares a grandes velocidades, generalmente encontrados en fluj os a dos 
fases) que entran de la atmósfera a través de los sistemas de venteo o de seguridad. En los 
sistemas de venteos, el vapor se descarga directamente a la atmósfera y es común el diseño 
del área de liberación del recipiente para remover gotas de 400 a 500 micras. Un 
eliminador de niebla no está incluido porque hay la posibilidad de se pueda tapar creando 
un riesgo de seguridad. 

En los sistemas de desfogue donde el vapor se descarga hasta una flama , hay la 
posibilidad de que gotas líquidas ardientes desciendan al suelo antes de consumirse. Es 
común diseñar la sección de liberación ( sección de sedimentación por gravedad) para que 
remueva gotas de 400 a 500 micras. La guía API para desfogues de refinerías indica que 
es adecuado para asegurar la protección contra la caída de llamas. Si se usa un eliminador 
de niebla, es necesario proveer un sistema de relevo por seguridad en torno del eliminador 
de niebla por si llega a taparse. 

Tamaño de la gota de agua en hidrocarburos. 

Es muy dificil predecir el tamaño de la gota de agua que sedimentan en la fase de 
hidrocarburos, a menos que datos del laboratorio o de experiencias estén disponibles. 
Buenos resultados han sido obtenidos al dimensionar el recipiente con un tamaño de gotas 
de agua de 500 micras. Si este criterio se implementa, las emulsiones tratadas en estos 
recipientes saldran con menos de un 5 a 10% de agua sin un tratamiento químico excesivo. 
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Tamaño de la gota de hidrocarburo en agua. 

La separación de las gotas de hidrocarburos desde el agua es más fácil ya que la 
viscosidad de los hidrocarburos es de 5 a 20 veces mayor que la del agua. El primer 
propósito del recipiente separador líquido-líquido-vapor es preparar al hidrocarburo para 
más tratamientos. Experiencias indican que la cantidad de hidrocarburo contenido en el 
agua que sale de un separador de tres fases, puede ser entre cientos y 2000mg/l. Esta agua 
requiere de más tratamientos. El tamaño de la gota de hidrocarburo removido desde el agua 
no es un criterio de gran importancia. 

2.4 NORMAS DE DISEÑO. (Ref. 15) 

Los siguientes procedimientos son estándares para el proceso de diseño de recipientes 
separadores horizontales y verticales. 

Un procedimiento de diseño y configuración del rec1p1ente separador estandarizado 
ahorra mucho tiempo de ingeniería. El costo de fabricación de un recipiente separador es 
relativamente barato y sus condiciones de operación suelen ser muy rigurosas. 
Procedimientos sofisticados de fabricación no garantizan un óptimo diseño. En casos 
especiales donde se requiere que el recipiente separador sea construido con láminas con 
gran espesor, hay que lograr un óptimo diseño para hacerlo económico, porque el costo de 
ahorro de fabricación es muy significativo. 

Estándares estipulados para recipientes separadores verticales. 

•!• La velocidad de vapor permisible Uc en un recipiente separador debe ser igual a la 
velocidad terminal Ur, calculada para diámetros de recipientes cercanos a 6 plg. que 
tienen malla eliminadora de niebla. De cualquier manera, Uc; deberá tener el valor 
del 75% de Urcuando el separador no está equipado con un eliminador de niebla. 

•:• El espacio de liberación, la distancia entre cualquier alimentación y la base del 
eliminador de niebla (ver figura 2.1) debe ser igual al diámetro del recipiente 
separador. De cualquier manera, cuando el diámetro del recipiente es menos de 3 
pies, la altura del espacio de liberación debe tener un mínimo de 3 pies. 

•:• La distancia entre la boquilla de alimentación y el máximo nivel de líquido debe ser 
igual a la mitad del diámetro del separador o un minimo de 2 pies. 

•!• La altura entre la base de la malla eliminadora de niebla y donde empieza el cabezal 
superior debe ser de un minimo de 1 1

/. pies. (Ver la figura 2.1) 

•:• Los recipientes de 3 pies de diámetro o más, deben ser especificados con 
incrementos de 6 plg .. El diámetro del recipiente debe ser espec ificado con el 
diámetro interno. (1.D.) La altura del recipiente debe ser especificado con 
incrementos de 3 plg .. 
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•:• Los separadores de diámetros de 30 plg. o más pequeños deben ser especificados 
como las tuberías que se encuentran comercialmente. Las dimensiones del diámetro 
deben ser las del diámetro exterior del tubo (O.O.). Los cabezales pueden ser bridas 
ciegas especificadas con el diámetro total de la brida (ver figura 2-1 ). La 
profundidad de los cabezales debe estar estandarizada. 

•!• Las alimentaciones deben tener un arreglo interno para desviar el flujo hacia abajo. 
Para recipientes de diámetros mayores de 30 plg, se usará una mampara de choque 
pegada al tambor a la salida de la boquilla de alimentación, para recipientes con 
diámetros de 30 plg. o menos se usará un codo de 90º por boquilla. 

•:• Las salidas de líquidos deberán tener mamparas antiremolinos. 

•:• Los eliminadores de niebla deberán ser especificados con 4 plg. de espesor mínimo, 
densidad nominal de 9 lb/pies3 y de acero inoxidable, las mallas eliminadoras de 
niebla envueltas en espiral no son aceptables. 

Salida de Vapor Codo de~O-
. Eliminador de. niebla ' . 

~ l 1/4 pies. · ,_, 
1 

b) configuración de entrada 
diam ·- JO plg . 

Salida de líquido 

Salida de vapm:. · Brida 
/ 

- - Eliminador 
de niebla 

a) configuración de entrada e) Configuración del cabezal 
diam. > 30 plg. de tubos separadores, diam. < 30 plg 

Figura 2-1 Estándares para recipientes separadores verticales. 
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Estándares para recipientes separadores horizontales. 

Las siguientes especificaciones son estándares generales para el diseño de recipientes 
separadores horizontales. 

•!• La mínima altura para el espacio de liberación es de 12 plg. después del máximo 
nivei de líquido. 

•!• El volumen de los cabezales no deberá ser tomado en cuenta para los cálculos de 
dimensionamíento del recipiente. 

•!• Las boquillas de entradas y sal idas deberán ser localizadas en el tambor 
prácticamente cerca de los cabezales. 

•!• Las salidas de los líquidos deberán contar con mamparas antiremolinos. 

Alimentación 
• 1 

Salida del vapor 

' 1 ~ ·=.:::-~-..,..~~~~..,-~~~ t 
20% de D 

o 
12plgmin. 

Espacio del vapor o 6 plg. min. 
Max. nivel de lí 

Salida de líquido 

Figura 2-2 Recipiente separador hori zontal. 
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2.5 RELACIÓN OPTIMA (UD). 

La selección del tamaño de los recipientes involucra una serie de factores que va desde el 
costo de fabricación hasta los requerimientos del proceso. La relación longitud-diámetro 
(LID) ha sido propuesta para minimizar los costos, esto quiere decir que esta relación es 
resultado de un análisis de costo de fabricación y facilidad de construcción. 

La selección de un valor adecuado para la relación (LID) de un recipiente resulta 
afectada por los siguientes puntos: 

• Los requerimientos de proceso son predominantes sobre los de costo, es decir, el 
tamaño y forma de un tanque suele fijarse por los criterios y experiencias, como 
tiempos de residencia, niveles de líquidos, áreas de flujo de vapor mínimas 
requeridas, velocidades de sedimentación, etc. Muchas veces la relación (LID) se 
fija por limitaciones del plano horizontal de distribución y por especificaciones del 
cliente. 

• Es dificil construir y operar (problemas de mantenimiento) recipientes con 
diámetros inferiores a 2 pies, especialmente si se van a usar internos como 
mamparas coalescedores, mallas separadoras, etc. 

• Las relaciones óptimas (LID) no tienen tanto significado en el caso de recipientes 
con internos complejos, como las que tienen para recipientes simples. 

• Las consideraciones de costo dictan una relación (LID) para cualquier volumen de 
recipiente . Los criterios que se dan a continuación, llevan a la mayor parte de los 
casos prácticos a costos de diseño mínimos. 

• Los criterios indican que una buena relación (LID) está en el rango de 1.5 a 6 y 
mientras más cercana al valor de 3 es mejor. 

• Como los recipientes separadores están sometidos a presiones de operación, se 
recomienda una relación (UD) que se basa en las distintas presiones de operación 

Tabla 2-3 Relación (UD). (Ref. 19) 

Presión de operación del recipiente (LID) 
lb/plg.2 (psig) 
o< p ~ 250 1.5 - 3.0 

250 < p ~ 500 3.0 - 4.0 

p > 500 4.0 - 6.0 
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CAPITULO III 

SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO 

Estos recipientes separadores se utilizan para la separación de dos líquidos inmiscibles 
(Por ejemplo un hidrocarburo y agua) presentándose en forma de emulsión. Estos dos 
líquidos deben tener densidades diferentes y esencialmente libres de vapores y gases. Estos 
recipientes generalmente son hori zontales y se operan llenos. 

3.1 GENERALIDADES. 

Una emulsión es un sistema disperso en que las fases son líquidas, no miscibles o 
parcialmente miscibles. Para romper la emulsión en sus dos fases separadas, se requiere de 
la sedimentación así como de la coalescencia de las gotas de la fase dispersa. Las 
emulsiones se clasifican en varios tipos: 

• Emulsiones permanentes (estables). Son aquellas en donde la fase dispersa las 
constituyen gotitas muy pequeñas del orden de 1 a 1.5 micras o menos de diámetro . 
Estas emulsiones pueden tardar mucho tiempo en romperse incluso años. 

• Emulsiones temporales (inestables). Son aquellas donde la fase dispersa la 
constituyen gotas de un diámetro 1000 micras o mayores, estas se sedi mentan a una 
gran velocidad. 

• Emulsiones dobles. Son aquellas en que la fase continua se encuentra también 
presente en gotitas dispersas en gotas mayores de otro líquido. 

Se sabe que la velocidad de sedimentación aumenta cuando las gotas son de diámetros 
grandes y mayor sea la diferencia de densidad y menor la viscosidad de la fase continua. La 
viscosidad puede ser disminuida con una elevación de la temperatura. La coalescencia es 
favorecida cuando la tensión interfacial es mayor, entonces la coalescencia es rápida. 
Algunos obstáculos para la coalescencia son los agentes tensoactivos o estabilizadores que 
reducen la tensión interfacial (también pueden incrementar la viscosidad superficial de las 
gotas) y partículas muy pequeñas de sólidos que tienden a acumularse en las interfases del 
líquido y de este modo retrasan la coalescencia. 

La separación líquido-líquido está dividida en dos amplias categorías de separación . La 
primera es definida como "separación por gravedad", en donde las dos fases líquidas 
inmiscibles son separadas dentro de un recipiente por la diferencia de densidades de los 
líquidos. El tiempo de residencia dentro en el recipiente debe ser suficiente para permitir 
que la separación por gravedad se lleve a cabo. La segunda categoría es definida como 
" separación por coalescencia ",donde las pequeñas gotas de fase líquida debe ser separada 

o removida desde otra gran cantidad de fase líquida inmiscible. Existen diferentes tipos de 
dispositivos coalescedores que van en el interior del recipiente como veletas y lechos de 
fibras. 
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Los recipientes horizontales tienen ventaja sobre los separadores verticales, debido a que 
tienen una gran área interfacial y la distancia que deben atravesar las partículas para 
coalescer es pequeña. 

Hay dos factores que pueden evitar que dos fases líquidas se separen debido a la 
diferencia de densidades. 

1. Si las gotas son muy pequeñas, estas pueden estar suspendidas por movimientos al 
azar (Brownianos) que son más grandes que los movimientos directos debido a la 
fuerza gravedad en partículas de menos de 0.1 micras de diámetro. 

2. Las gotas pueden llevar cargas eléctricas a causa de iones disueltos . Estas cargas 
pueden causar que las gotas se repelan una con otra en vez de coalescer para 
formar grandes gotas y sedimentar por gravedad. 

El efecto a causa del movimiento Browniano es generalmente pequeño y apropiado para 
los tratamientos químicos que generalmente neutralizan cualquier carga eléctrica, entonces 
la sedimentación queda en función de la gravedad y la viscosidad de acuerdo a la ley de 
Stokes. La velocidad de sedimentación de las esferas a través del fluido es directamente 
proporcional a la diferencia de densidades de la esfera y del fluido e inversamente 
proporcional a la viscosidad del fluido y al cuadrado del diámetro de la esfera. (gota) 

Generalmente el tamaño de la gota de la fase líquida dispersa es desconocido y a veces el 
dimensionamiento de los recipientes separadores se basan en los tiempos de residencia de 
los líquidos dentro del recipiente, estos típicos tiempos de residencia para la separación 
líquido-líquido se dan en la tabla 3.1. Para la separación líquido-líquido se necesita de un 
gran tiempo de residencia y una sección tranquila de sedimentación en el recipi ente. Una 
buena separación requiere del tiempo suficiente para obtener las condiciones de equilibrio 
entre las dos fases líquidas a una temperatura y presión de separación. 

El tiempo de residencia de la mezcla en el recipiente está en función con las velocidades 
de separación, las gotas de líquido pesado descienden a través de la fase ligera y las gotas 
de líquido ligero deberán ascender a través de la fase pesada. Muchos si stemas trabajan 
satisfactoriamente con un tiempo de residencia de 30 minutos a 1 hora, pero este puede se 
calculado. Después del cálculo, es razonable darle un tiempo extra para las variaciones que 
pueda presentar el proceso y la composición de la mezcla. 

El objeto de estos recipientes es lograr una separación eficiente. En el diseño del 
recipiente se pueden instalar botas y mamparas, esta última proporciona volumen de 
residencia dentro del mismo recipiente. La bota se especifica típicamente cuando el 
volumen de la fase pesada no es muy considerable ( < 15 - 20% total del líquido en peso), 
si no es así se usará una mampara cuando el volumen sea considerable. 

Los recipientes separadores sin dispositivos coalescedores no son apropiados para los 
siguientes casos: 

• Sistemas con tendencia excesiva a la formación de espumas. 
• Sistemas donde la diferencia de densidad es menor al 10% de la densidad del 

liquido pesado. 
• Sistemas donde una de las fases esta finamente dispersa y constituye menos del 2% 

del flujo total. 
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Figura 3-1. Separador líquido-líquido con bota y dispositivo coalescedor. 

Tabla 3-1 Tiempos de residencia típicos para la separación líquido-líquido. (Ref. 13) 

Tipo de separación Tiempo de Residencia 
Separación Hidrocarburos/ Agua 
Hidrocarburos arriba de 35 º API 3 a 5 min. 
Hidrocarburos debajo de 35º API 

De 100º Fo más. 5a!Omin. 
80º F 10 a 20 min. 
60º F 20 a 30 min. 

Separación Etilen glicol/ Hidrocarburos 
(Separación en frio) 20 a 60 min. 

Separación Aminas/ Hidrocarburos 20 a 30 min. 
Separación Hidrocarburos/ Agua con 

coalescedores 
De 100° Fo más. 5 a 10 min. 

80º F 10 a 20 min. 
60º F 20 a 30 min. 

Cáustico/ propano 30 a 45 min. 
Cáustico/ Gasolinas pesadas 30 a 90 min. 
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Los diámetros de las gotas según las características de la emulsión se pueden observar en 
la siguiente tabla 3-2 . 

Tabla 3-2 Diámetro de las gotas según las características de la emulsión. (Ref. 13) 

Características de la Diámetro de la gota 
Emulsión (micras) 

Líquidos libres. 200 
Emulsión ligera 150 

Emulsión moderada 100 
Emulsión fuerte 60 

Crudos de petróleos 500 

3.2 ECUACION DE DISEÑO PARA LA SEPARACIÓN LÍQUIDO-LÍQUIDO POR 
SEDIMENTACIÓN. 

La ecuación de diseño básica es la ley de Stokes, la cual es la velocidad de 
sedimentación de dos líquidos inmiscibles, uno es la fase ligera y el otro es la fase pesada. 
La deducción de esta ecuación se encuentra en el capítulo V. 

Ks = 2.06151 *10 -5Dr2 

donde: 

UT = Ks(pH -:- pi) 
µ 

UT = Velocidad terminal, plg./min . 
Ks = constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes, (plg./min. )( cp )/(lb/pie

3
) 

µ = viscosidad de la fase continua, cp. 
Dp = diámetro de la gota, micras. 
PH =densidad de la fase pesada, lblpie

3 

PL =densidad de la fase ligera, lblpie
3

. 

El valor de Ks para algunos sistemas, se encuentra en capitulo V en tabla 5-1. En la 
practica, UT, es limitada a 1 O plg./min. como máximo, ya que se ha visto que las 
velocidades de sedimentación para aplicaciones en procesos industriales no excede de 

dicho valor. 
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3.3 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR LÍQ.-LÍQ. HORIZONTAL. 
(Ref. 13 , 18 y 20) 

El siguiente procedimiento de dimensionamiento considera al recipiente ll eno, para un 
diseño conservador, el volumen disponible de los cabezales es ignorado en los cálculos. 

Procedimiento 

1.- Calcular el flujo volumétrico de la fase ligera y pesada, QLL y QH L· 

• J pies 
···· ···· ··· ···· ... ... (3.1) 

mm. 

Q = WHL E~<!!'. 
HL 60pH , min ............ .. ..... ... .. (3·2) 

donde: 
W LL =flujo másico fase ligera,lb/h. 
WHL = flujo másico fase pesada, lb/h. 
PL = densidad de la fase ligera, lb/pie

3
. 

PH = densidad de la fase pesada. Lb/pie
3

. 

2.- Seleccionar o calcular la constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes con las 
tablas 5-1 en el capítulo V y 3-2 de este capítulo, donde se dan los valores de Ks para 
ciertos sistemas y el diámetro de la gotas respecivamente según las caracterí sticas de la 

emulsión. 

3.- Calcular las velocidades de sedimentación para el líquido pesado saliendo de la fase 
ligera y el líquido ligero saliendo de la fase pesada, UHL y ULH 

u HL = Ks{pH - P1) , p lg . .. 
µ L mm. 

K s(PH - p¡_} plg. u LH = - -- ---- . ' . . .. ...... ... .. .. ........ (3.4) 
µ H mm. 

Donde: 

µL = viscosidad de la fase ligera, cp. 

µH = Viscosidad de la fase pesada, cp. 
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4. - Seleccionar el tiempo de residencia, T R en la tabla 3-1, y calcular el volumen del 
recipiente, V R, con la siguiente ecuación: 

VR = (QLL + Qm )TR, pies 3 
. . .. ...... ........ (3.5) 

Donde: 
T R = Tiempo de residencia, min. 

5. - Seleccionar la relación (LID) de la tabla 2-3 del capítulo 11 y calcular el diámetro y el 
área transversal del recipiente con las siguientes ecuaciones. 

1 

D = l ~fü l · p;e. ............... .. (3.6) 

7fD2 . i 
Ar = 4,ptes ....... ..... .... (3.7) 

6.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, HLL y H1.1L, (como mínimo estabi ecer 
J ft para cada fase). Calcular el área de cada fase con la tabla 4-4 en el capítulo 4 y calcul ar 
la longitud del recipiente, L. 

VR 
l = ,pies .... .. .. ......... (3.8) 

A llL + ALL 

Donde: 

AHL= área de la fase pesada, pies
2

. 

ALL = área dela fase ligera, pies2
• 

7.- Calcular el tiempo de sedimentación de las gotas de líquido pesado a través de la fase 
ligera, tHL. y el tiempo en que ascienden las gotas de líquido ligero a través de la fase 
pesada, tLH. 

12H LL . 
t 11L = ---- ,mm ...... ......... (3.9) 

ulll 

12H 11L • 
l w = - - ,mm ........ .. ....... (3.10) 

u l ll 
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8.-Calcular los tiempos de residencia para la fase ligera y la fase pesada, 8LL y 8H1. 

ALL L . el.l = , mm ............. (3 .11) 
QLL 

AHL L . 
e/IL = -- , mm .............. (3.12) 

QHL 

Si 811L < tw ó ell < t11 L, entonces incrementar el tiempo de residencia, T R en el paso 4. 

9.-Calcular el (UD), si (UD) << 1.5 entonces minimizar D y si (UD) >> 6 entonces 
incrementar D, hasta estar dentro del rango de 1.5 a 6.0. 

10.- Seleccionar el tipo de cabezales de acuerdo en la tabla 4-5 en el capítulo IV, calcular el 
espesor del recipiente y de las cabezas con la tabla 4-6 del capítulo IV. 

11 .- Calcular el área superficial de los cabezales y el recipiente de acuerdo con la tabla 4-6. 

12.- Calcular el peso aproximado de acuerdo con la tabla 4-6. El recipi ente óptimo será 
aq uel que tenga el menor peso y que cumpla con los requerimientos del proceso. 

3.4 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON BOTA PARA 
EL LÍQUIDO PESADO. 

1.- Calcular el flujo volumétrico de la fase ligera y pesada, QLL y QHI_con las ecuaciones 3. l 
y 3.2. 

2.- Seleccionar el tiempo de residencia recomendado para lograr la separación T R, de la 
tabla 3-1 y calcular el volumen del recipiente V R. con la siguiente ecuación: 

3.- Calcular el diámetro del recipiente D, y el área transversal Ar, con las ecuaciones 3.6 y 
3.7. 

4.- Calcular la longitud del recipiente L, con: 

VR . L= -- ,pies ...... ..... ... (3. 14) 
Ar 

5.- Seleccionar o calcular la Ks con las tablas 3-2 y 5-1. Calcular la velocidad de 
sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase li gera UHL. con la ecuación 3.3. 
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6.- Calcular el tiempo de sedimentación de la fase pesada, tHL, con la siguiente ecuación: 

12((D) . 
IHL = , mm ........ (3.15) 

U H/. 

Donde 

D = diámetro del recipiente, pies. (mínimo 1 pie) 

7.-Calcular el tiempo de residencia del líquido ligero, 9LL, con la ecuación 3.11 . Si 9LL < 
tHL, entonces incrementar la longitud del recipiente con la siguiente ecuación: 

L = 
/ 

HJ: f!u_ , pies . .......... (3.16) 
Ar 

8.-Calcular la relación (UD), si (LID) « 1.5 entonces mínimízar D y s1 (LID) » 6 
entonces incrementar D, hasta estar dentro del rango de 1.5 a 6.0. 

9.- Seleccionar el tipo de cabezales de acuerdo en la tabla 4-5 del capitulo 4, calcular el 
espesor del recipiente y de los cabezales con la tabla 4-6. 

1 O.- Calcular el área superficial de los cabezales y del recipiente con la tabla 4-6. 

11 .- Calcular el peso aproximado de acuerdo con la tabla 4-6. El recipiente óptimo será 
aquel que tenga el menor peso y que cumpla con los requerimientos del proceso 

12.- Dimensionamiento de la bota para el líquido pesado. Con el recipiente óptimo, 
establecer la altura de la fase pesada, HHL, (minimo 1 pie) y calcular la velocidad con que 
sale el líquido ligero de la fase pesada, ULH, con la ecuación 3.4. 

13 .- Establecer que la velocidad de sedimentación en la bota U13 es: 

O 
plg. 

UB = .75U,/{, ...... ........... (3.17) 
mm. 

14.- Calcular el diámetro de la bota, D13 , con la siguiente ecuación: 

4*12QHL . D8 = · - ,pies ...... .... . (3.18) 
. W B 
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15.- Calcular el tiempo en que asciende el líquido lígero fuera de la fase pesada, tLH, con la 
ecuación 3.10. 
16.- Calcular el tiempo de residencia del líquido pesado con: 

ef/L = JÚJBHf/L ,min . ...... . ..... (3.19) 
4Qf/L 

Si 81·1L < tLH, entonces incrementar el diámetro de la bota. A la altura calculada del la fase 
pesada agregar 6 plg. mínimo para que la interfase líquido-líquido quede dentro de la bota. 

3.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON MAMPARA. 

Este recipiente consta de dos compartimíentos, uno sirve para la separación líquido
líquido y el otro le da un cierto tiempo de drenado y sobrealimentación a la fase ligera que 
se desborda de la mampara dentro del recipiente. 

entrada de 
alrmentación 

-1N~ 

f; 
Qt---+---------r----~· - Hll 

L 
líquido ligero _ Ha mtertase ____ _:-----+---f - Nll 

líquido pesado H.,L - LLL 

salida de salida de líquido 
líquido pesado ligero 

1- L, -1 N .¡=~, ~r 
N + 6 Pis mirumo 

Figura 3.2 Separador horizontal con mampara. 

Nota : En esta figura N es la distancia entre la linea central de la boquilla y donde empieza 
el cabezal. 

Procedimiento de cálculo. 

1.- Calcular los flujos volumétricos de las fases líquidas ligera y pesada, QLL, Q11L., con las 
ecuaciones, 3.1 y 3.2 respectivamente. 
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2.- Seleccionar el tiempo de drenado y sobrealimentación en la tabla 2-3 del capítulo 2 y 
calcular su volumen, VH y Vs, con las siguientes ecuaciones ( a menos que los tiempos 
estén especificados). 

VH = THQLL, pies 3 
.••••••. • ..•. (3.20) 

V5 = T5 QLL, pies 3 
.... .. .. .. . . ...... (3.21) 

3.- Seleccionar el LID de la tabla 2-3 del capítulo 11 y comenzar a calcular el diámetro del 
recipiente de acuerdo a la siguiente ecuación: 

r
!6(VH + Vs}1: . 

D = -- · (L·_)_ , pies . ............... (3.22) 
0.6Jr ···· 

D 

Ahora calcular el área transversal total Ar, usando la ecuación 3.7. 

4.- Calcular el nivel mínimo de líquido (HLLd en el compartimiento de líquido ligero 
usando la tabla 4-2 o la siguiente ecuación: 

H LLL = 0.5D + 7 ..... ........ (3.23) 

Donde D en pies . y HLLL en plg .. (Redondear a la siguiente pulgada). Si D ~ 4.0 pies, 
entonces HLLL = 9 plg. Usando HLLL/D en la tabla 4-4 en el capitulo IV, calcular el area del 
nivel mínimo de líquido ALLL· 

5.- Establecer que la altura de la mampara con Hw = 0.8D, sí Hw < 2 pies, entonces 
incrementar D, y repetir los cálculos desde el paso 3. 

6.- Calcular la mínima longitud del compartimíento del líquido ligero para acomodar el 
volumen de drenado y sobrealimentación L2. Ver la figura 3.2. 

VH + vs . 
L 2 = · · - , ptes . ......... . (3.24) 

AT0.8- ALLL 
redondear al siguiente V2 pie. El valor mínimo de L2 es: L2= dN + 12 plg. 
Donde dN es el diámetro de la boquilla en plg. 

7.- Establecer la altura de la interfase Hw/2, obteniendo las alturas de las fases ligera y 
pesada, HLL y HHL· 

8.- Para la separación por sedimentación de los líquidos en el compartimiento, calcular el 
área transversal de la sección del líquido pesado, usando HHL/D en la tabla 4-5 del capitulo 
IV y calcular el área transversal de la sección de líquido ligero con la siguiente ecuación: 
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ALL = Ar 0.8 - AHL ..... ....... (3.25) 

9.- Calcular la velocidad de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase ligera, 
U1R y el líquido ligero saliendo de la fase pesada Uu-1, usando las ecuaciones 3.3 y3.4 
(encontrar el Ks en la tabla 5-1 del capitulo V o calcularla con el tamaño de la gota según 
las características de la emulsión en la tabla 3-2). 

10.- Calcular el tiempo de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase ligera y el 
líquido ligero saliendo de la fase pesada, tHL y tLH, con las ecuaciones 3.9 y 3.1 O. 

11 .- Calcular la mínima longitud de L 1 (Ver la figura 3-2) para facilitar la separación 
líquido-líquido. Escoger el valor de L 1 mayor con las siguientes ecuaciones. 

Redondear a los siguientes Y2 pie. 

12 .- Calcular los tiempos de residencia de las fases ligera y pesada: 

AHL LI eHL = - .. ..... ... ... .. (3.27) 
QHL 

ALL LI e lL = -- - ..... ........ .... (3 .28) 
QLL 

Si 811L < tLH ó eLL < tHL, entonces incrementar L¡. 

13.- Calcular L: 

L = L, + L1 ........ .. . . ... (3 .29) 

14.- Calcular la relación LID. Sí LID << 1.5, entonces reducir D (a menos que esté 
alrededor del minimo) y repetir los cálculos. Si UD >> 6.0, entonces aumentar D y repetir 
los cálculos .. 

15 .- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 del capítulo IV y calcular el espesor 
del tambor y de los cabezales con la tabla 4-6 del capítulo IV. 

16.- Calcular la superficie del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6 . 

17 .- Calcular el peso aproximado del recipiente de acuerdo a la tabla 4-6 . 
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18.- Aumentar o disminuir el diámetro del recipiente en incrementos de 6 plg. hasta que 
LID esté en el rango de 1.5 a 6.0. 

19.- Con el diseño óptimo (mínimo peso). Calcular los niveles normal (H NLiJ y máximo 
(H1-1LL) de líquido. 

H HLL = 0.8D ............ (3.30) 

V/{ 
A NLL = A lll + . .. ... ....... (3 .31) 

L1 

Obtener HNLL, usando la tabla 4-4 con ANLL/A1. 

3.5 DISPOSITIVOS COALESCEDORES. 

La separación de las fases líquidas puede ser reforzada acortando el trayecto que 
necesitan las gotas para coalescer o incrementando el diámetro de ellas . Ambos efectos son 
logrados forzando al flujo pasar a entre placas coalescedoras, placas paralelas o a través de 
lechos empacados y paquetes de fibras. Los materiales deben ser mojados por fase dispersa 
y ser preferentemente ásperos . Las gotas pequeñas chocarán con las superfici es y 
aumentaran de diámetro por la adición de mas gotas que chocarán y coalescerán. La unión 
de gotitas puede inducirse eléctricamente, este proceso se usa ampliamente para la 
precipitación de salmuera en el crudo de petróleo. 

32 



CAPITULO IV 

RECIPIENTES SEPARADORES LÍQUIDO-VAPOR. 

Los recipientes separadores líquido-vapor, son de los equipos de proceso más comunes. 
Pocos artículos técnicos se han escrito sobre el diseño de recipientes separadores líquido
vapor y la mayoría de la información se encuentra solo en corporaciones dedicadas al 
diseño de equipos de ingeniería de proceso por ejemplo la American Petroleum [nstitute 
(API) y la Gas Processor Assoociation (GPSA). Las ecuaciones básicas para dimensionar 
son conocidas, sin embargo, existe una selección de parámetros y criterios usados en estas 
ecuaciones. 

4.1 TIPOS DE RECIPIENTES SEPARADORES LÍQUIDO-VAPOR. 

Los separadores líquido-vapor pueden ser horizontales o verticales. En algunos casos es 
necesario comparar el diseño óptimo de ambos casos para determinar cual es el más 
económico y que cubra los requerimientos del proceso. 

Los separadores pueden ser diseñados con o sin mallas eliminadoras de niebla y pueden 
además tener mamparas de choque u algún otro dispositivo. Algunos separadores tienen 
patentado las partes internas del recipiente para choque o sedimentación. Los separadores 
verticales son preferidos para separar líquidos de mezclas con una alta relación 
vapor/líquido mientras que los separadores horizontales son pretendos para separar vapor 
de mezclas con una baja relación vapor/líquido. ( Ref. 19) 

Separador horizontal 

En la figura 4-1 se muestra un separador horizontal. La corriente entra al separador y 
choca contra una mampara de choque causando así un cambio brusco en los momentum del 
vapor y del líquido, aquí es primera separación líquido-vapor que ocurre bruscamente. La 
fuerza de gravedad causa que las gotas de liquido desciendan fuera de la corriente de vapor 
hacia el fondo del recipiente en donde es recolectado. 
Esta sección de recolección de líquido provee de un tiempo de residencia requerido para 
permitir salir el vapor o el gas fuera de la fase liquida y ascender hacia el espacio del vapor. 
Además también provee de un volumen de sobrealimentación que es necesario para 
controlar los intermitentes flujos tipo bala. (Slug) 

El líquido recolectado se descarga del recipiente a través de una válvula y es regulado por 
un control de nivel. El control de nivel detecta los cambios en el nivel del líquido y por 
consiguiente controla la válvula de descarga. 

La corriente gaseosa fluye fuera de la mampara de choque hacia el área de liberación que 
se encuentra por encima de la sección de recolección de líquido. Pequeñas gotas de líquido 
son arrastradas en la corriente gaseosa que no pudieron ser separadas por la mampara de 
choque, en esta sección las gotas son separadas por gravedad y descienden hasta la interfase 
líquido-vapor. 
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Algunas de las gotas son de diámetros muy pequeños que no son fácilmente separadas 
en esta sección de sedimentación. Antes de que salga el vapor del recipiente se pasa a 
través de una sección de coalescencia o un eliminador de niebla. Esta sección usa 
elementos como veletas, mallas eliminadoras de niebla o platos coalescedores, para 
remover las pequeñitas gotas de líquido en una final separación antes de que salga del 
recipiente. 

La presión en el separador se mantiene por un controlador de presión. El controlador de 
presión detecta los cambios en la presión en el separador y envía una señal para abrir o 
cerrar la válvula de control de presión para así controlar la cantidad que sale de vapor de la 
sección de separación del recipiente, la presión en el recipiente es así mantenida. 
Normalmente, los separadores horizontales son operados medio llenos de líquido para 
maximizar el área superficial de la interfase líquido-vapor. 

Entrada 

Válvula de control d pres1on 

Eliminador de niebla 

salida de vapor 

interfase vap- líq. 
salida de líq. 

Mampara de choque / 
Válvula controladora de nivel 

Figura 4-1 Separador horizontal. 

Separador vertical 

En la figura 4-2 se observa un separador vertical; en esta configuración, la corriente entra 
a través de un lado del recipiente. Como en el separador horizontal, la primera separación 
se provoca a la entrada por un brusco choque contra la mampara de choque; el líquido cae 
hacia la sección de recolección de líquido del recipiente. El líquido continua descendiendo 
a través de esta sección hasta la salida del líquido. Cuando el líquido alcanza el equilibrio , 
las burbujas de vapor o gas fluyen en dirección contraria a la del líquido y eventualmente 
emigran hacia el espacio del vapor. El control de nivel y la válvula de descarga del líquido 
opera de la misma forma como en el separador horizontal. 

El vapor fluye sobre la mampara de choque y entonces asciende hacia la salida del vapor. 
En la sección de sedimentación por gravedad, las gotas de líquido descienden verticalmente 
en contra del flujo de vapor. El vapor pasa a través de la sección eliminadora de niebla 
antes de salir del recipiente. El nivel de líquido y la presión se mantienen como en el 
separador horizontal. 
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eliminador de niebla Válvula de control de presión 

r------CA::J------ salida de 

vapor 

sección de 

sedimentación 
por gravedad 

interfase líq.-vapor 

salida de 
líquido 

Válvula control 
de nivel 

sección de recolección de líquido 

Figura 4-2 Separador vertical. 

Separadores esféricos. (Ref 5 y 13) 

El separador esférico es un caso especial de separador vertical donde no hay parte 
cilíndrica entre los dos cabezales . 

Estos separadores son ocasionalmente usados para servicios a altas presiones, donde un 
tamaño deseado es compacto y donde los volúmenes de líquido son pequeños . Estos 
pueden ser los más eficientes para soportar altas presiones, sin embargo tiene capacidad 
limitada de volumen de sobrealimentación por lo que no son generalmente usados para la 
refinación del petróleo. En la figura 4-3 se observan ejemplos de separadores esféricos, las 
mjsmas cuatro secciones se encuentran en este recipiente. 

Los factores considerados para la selección de un separador esférico son: 

./ Son compactos 

./ Capacidad Jimjtada de volumen sobrealimentación . 

./ Su fabricación es dificil y costosa . 

./ Mínima cantidad de material de construcción para altas presiones de operación. 
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entrada 

sección de 

sedimentac=i=ó"'""n'--+ ___ 
por gravedad 

salida de 
/---{>l;:J--

1 í quid o 
sección de 

recolección de 
líquidos salida de 

vapor 
váívula de control de presión 

entrada -

sección de 
separación 

primaria 

desagüe ..__ --

¡--+ 
1 

5j ~ ' -4\- - - - -J 

: -:- -::. -_ -_ -¡r --_-~ -

fl 

salida del vapor 

eliminador de niebla 

medidor de presión 

- sección de seoaración 
·."h secundaria 

sección de líquido 
recolectado ' í 

control de nivel 
de líquido 

f O / válvula de control 

- -W-+ salida de líquido 

Courtesy AmfHican Petroleum JnstiMe 

Figura 4-3 Recipientes esféricos. 
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4.2 FACTORES PARA LA SELECCIÓN DE UN RECIPIENTE HORIZONTAL O 
VERTICAL. (Ref 13) 

• ¿Qué tipo de materiales extraños puede llevar la corriente (arena, productos 
corrosivos, lodos, etc.)? 

• ¿Cuanto espacio ocupa el equipo sobre el plano horizontal (espacio de la plantaP 

• ¿El recipiente es muy alto, puede haber problemas al transportarlo? 

• ¿Existe suficiente área interfacial para separar tres fases (por ejemplo 
gas/hidrocarburo líquido/glycol líquido)? 

• ¿Tiene la posibilidad de enchaquetarse para calentamiento o incorporar, si requiere 
una boquilla antiarena? 

• ¿Cuanta área superficial esta disponible para la desgasificación de un líquido? 

• ¿Tiene el volumen necesario para grandes retenciones de líquido? 

• ¿Tiene la posibilidad de controlar corrientes con fluctuaciones sin haber grandes 
cambios en el nivel del líquido? 

4.3 SELECCIÓN DE RECIPIENTES SEPARADORES, HORIZONTAL VS. 
VERTICAL 

Los separadores horizontales son normalmente los más eficientes en manejar grandes 
volúmenes de fase gaseosa. En la sección de sedimentación por gravedad del recipiente, las 
gotas de liquido descienden perpendicularmente al flujo de la fase gaseosa entonces, es más 
fácil establecer la salida de las gotas de la fase continua. También el área interfacial es más 
grande en los separadores horizontales que en los verticales, por lo que es más fácil para las 
burbujas de gas salir de la fase líquida para alcanzar el espacio de la fase gaseosa. 

Así, en un proceso de separación líquido-vapor sin materiales extraños que puedan 
sedimentar (arena, lodos, etc.) el separador horizontal es el preferido; sin embargo, estos 
tienen las siguientes desventajas que pueden conducir a la preferencia de un separador 
vertical en ciertas situaciones. 

1) Los separadores horizontales no son buenos para manejar sólidos como los 
recipientes verticales. En el recipiente vertical los sólidos se depositan en el fondo 
del cabezal, estos pueden fluir hacia el siguiente equipo de proceso. Como una 
alternativa, un desagüe puede colocarse en este lugar para que los sólidos puedan 
ser drenados periódicamente mientras que el nivel de líquido aumenta 
insignificantemente en el recipiente. 
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En un recipiente horizontal es necesario tener varios lugares distintos para drenar a 
lo largo del recipiente. Para drenar los sólidos, el recipiente deberá estar inclinado 
con un ángulo de reposo de 45º a 60°, el drenado debe hacerse en intervalos de 
tiempos muy cerrados. Para prolongar la distancia entre los drenes, se provee de 
boquillas antiarena cerca de los drenes para fluidizar los sólidos mientras los drenes 
están en operación, estos son costosos y son solamente garantizados exitosamente 
en algunas operaciones de campo. 

2) Los recipientes horizontales requieren de más espacio en el plano horizontal de la 
planta para trabajar que un recipiente vertical. Aunque esto no es de gran 
importancia cuando la localización de la planta es en tierra firme, pero de gran 
importancia en las plataformas marinas. 

3) Los recipientes horizontales tienen menos capacidad para contener 
sobrealimentaciones de líquido. Para un cambio en la elevación del nivel de líquido, 
en el recipiente horizontal se observa un gran incremento en el volumen del líquido 
comparándolo con un recipiente horizontal. En un recipiente horizontal, una 
repentina elevación de nivel de líquido causa algún paro por nivel alto ya que el 
dispositivo es localizado cerca del nivel normal de operación. En un recipiente 
vertical el dispositivo de paro esta localizado en un lugar más alto permitiendo al 
control de nivel y a la válvula de descarga más tiempo para reaccionar contra la 
sobrealimentación. Además, en un recipiente horizontal el flujo tipo bala puede 
provocar ondas internas que pueden activar al sensor de alto nivel. 

Se deben señalar algunas desventajas de los recipientes verticales que no son relacionadas 
con el proceso y deben ser consideradas para la selección. 

1) Puede ser dificil dar mantenimiento a la válvula de relevo y algunos controles sin 
escaleras especiales y plataformas. 

2) El recipiente por ser alto puede tener problemas al ser transportado. 

En general, los recipientes horizontales son los más económicos para separaciones 
normales de hidrocarburos-gases, particularmente puede haber problemas con emulsiones, 
espumas y altas cantidades de líquido-vapor. Los recipientes verticales trabapn más 
eficientemente en aplicaciones como lavadores de gases donde solamente niebla es 
removida del gas. 

4.4 SEPARADORES VERTICALES. (Ref. 5 y 13) 

Los separadores verticales se usan generalmente para altas relaciones vapor-líquido o 
cuando el volumen total de líquidos es bajo. Estos recipientes tienen la capacidad de 
controlar flujos tipo bala que solo implica un incremento de en la elevación del nivel de 
líquido en el recipiente. El control del nivel no es critico y los niveles de liquido pueden 
tener fluctuaciones de varias pulgadas sin que afecte la eficiencia de la operación. Los 
eliminadores de niebla pueden reducir significativamente el diámetro requerido para un 
separador vertical. 
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Como un ejemplo de separador vertical, se considera que esta a la succión de un 
compresor. Para este servicio el separador vertical ofrece las siguientes características: 

No necesita un volumen significativo de residencia de líquidos. 

El nivel de líquido responde rápidamente para cualquier líquido que entre. Así de 
esta manera se hace sonar la alarma de alto nivel o el paro total.. 

El separador ocupa una pequeña cantidad de espacio horizontal de la planta. 

Para los separadores verticales, el espacio de sedimentación por gravedad (área de 
liberación) es el área transversal total del recipiente de manera que el diámetro se calcula 
con la siguiente ecuación: 

4Qc 
DLG = . - .. .. .. ..... .... .. ....... (4.1) 

nUc 

Donde: 
DLc =diámetro requerido para la liberación de la fase gaseosa, pies. 
Qc = flujo volumétrico de la fase gaseosa, pies3

/ s. 
Ve = velocidad de la fase gaseosa pies/s. 

Técnicamente, D Lc es el diámetro del eliminador de niebla y el diámetro interno del 
recipiente, el eliminador de niebla debe ser amplio y delgado, así de esta manera se 
instalará dentro del recipiente. 

Típicamente, el valor de DLc calculado es arriba de seis plg. Este cálculo se toma como 
el diámetro requerido del recipiente D, y con este diámetro se calcula el área transversal A. 
El siguiente paso en el dimesionamiento del separador vertical es la determinación de la 
altura del separador, la altura total está constituida por secciones como se muestra en la 
figura 4-4. La altura del separador se calcula por adiciones de alturas de cada una de las 
secciones. Así: 

HT = H LLL +HH +Hs +HuN +Ho·········· ·· ·······-(4.2) 

Donde: 
Hr = altura total del recipiente sin cabezales. 
HuL = altura del nivel mínimo de líquido. 
HH = altura del volumen de drenado. 
Hs = altura del volumen de sobrealimentación. 
HuN = altura entre el nivel máximo de líquido hasta la línea central de la boquilla de 
alimentación. 
Ho =altura para la liberación de la fase gaseosa. 

Si se utiliza un eliminador de niebla se deben adicionar más alturas como se muestra en la 
figura 4-4. Los cálculos del diámetro y las alturas son detallados mas adelante. 
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Figura 4-4 Alturas de las secciones de un separador vertical. 
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4.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR VERTICAL. (Ref. 19) 

El siguiente procedimiento de diseño es el resultado de la revisión de la literatura y de 
manuales industriales de diseño. Este procedimiento de dimensionamiento incorpora la 
optimización del diámetro y la longitud para minimizar el peso del recipiente. Para un 
diseño conservador, el volumen disponible de los cabezales se ignora en los cálculos. 
1.- Calcular la velocidad terminal de la fase gaseosa con la ecuación de Sauders-Brown 
(ref. 19) 

PL - Pe pies 
Ur=K , · .................... (4.3) 

Pe s 
Donde: 
UT = velocidad terminal dela fase gaseosa, pies/s. 
K= constante de la velocidad terminal, pies/s. 

Estableciendo que la velocidad de la fase gaseosa UG = O. 75 Ur, para un diseño 
conservador. Calcular K de la siguiente tabla: 

Tabla 4-1 Valores de K para la ecuación de Sauders-Brown. (Ref 13 y 19) 

York Demister (con eliminador de niebla) 
1SPS15 K = 0.181 + 0.0029P+ 0.0460 Ln P 

15 s p s 40 K= 0.35 

40 s p s 5500 K = 0.430 - 0.023 Ln P 

Donde P en lb/plgL absolutas ( psia) 
Gas processors suppliers' Association 
os p s 1500 K = 0.35 - 0.0001 (P- 100) 
Donde P en lb/plgL ( psig) 

• La mayoría de los vapores al vacío K = 0.20 

• Evaporadores de sales y caúst1cos . K = 0.15 

• Para soluciones de glicoles y aminas Multiplicar K por un valor entre 0.6 
a 0.8 

• Para recipientes verticales y horizontales sin Dividir K entre 2 
eliminador de niebla 

• Para lavadores de gases a la succión de Multiplicar K por un valor entre 0.7 
compresores, lavadores de gases para tamizado a 0.8 
molecular y separadores con entrada de expansión 

"Sin eliminador de niebla" (teórico) 
- ---

K= 
4gDp 
- - ----

·i 3CD 

Co= exp(Y) 
Y = 8.411- 2.243X + 0.273X' - 1.865*10-X' + 5.201 *10- Donde Dp en pies. 
• x• 
X= Ln( 0.95* 10

8 p:7~(pL ~ PcJJ Nota: 1micra = 3.28084*10 0 pies 
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2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase gaseosa Qc. 

Wc pies 3 

Qc = 3600(pc )' s .. .. ..... .... ... ... (4 .4) 

3.- Calcular el diámetro interno del recipiente. 

4Qc 
, pies ........ ... .. ....... ..... (4.1) 

JrU c 

Si lleva el separador malla eliminadora de niebla se adicionarán de 3 a 6 pulgadas a DLc 
para colocar un anillo soporte y redondear hacia las siguientes 6 pulgadas para obtener D. 
Si el separador no lleva eliminador de niebla D = DLc 

4.- Cálculo del flujo volumétrico del líquido. 

QL = 
60

w( L .) ' pies
3 

........... ........ .. (4.5 ) 
P1. mm 

5.- Seleccionar el tiempo de drenado de la tabla 2-3 del capitu lo 11 y calcular el volumen de 
drenado . 

VH = (TH XQ,~pies 3 
• • •• .• • •• •••• •• •• • •• •• . .• (4.6) 

6.- Si el tiempo de sobrealimentación no es especificado, selecionar el tiempo de la tabla 2-
3 y calcule el volumen de sobrealimentación. 

V5 = (r, XQ, ), pies 3 
..... •. •..........•. . . . . . (4.7) 

7.- Obtener la altura del nivel minimo de líquido HuL de la siguiente tabla: 

Tabla 4-2 Altura del nivel minimo de liquido (Ref 19) 

Diámetro del Vertical LLL, (plg.) Vertical LLL,(plg.) Horizontal, LLL(plg.) 
recipiente, (plg.) P <300 Psia P >300 Psia 

DS4 15 6 9 

6 15 6 10 
8 15 6 11 
10 6 6 12 
12 6 6 13 

16 6 6 15 
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8.- Calcular la altura entre el nivel mínimo y el nivel normal de líquido. 

VII . 
H 11 = (:)D

2 
, pies ........................ (4.8) 

Nota: 1 pie como mínimo. 

9.- Calcular la altura desde el nivel normal hasta el nivel máximo de líquido (o alarma de 
alto nivel). 

vs . 
H 5 = (:)D

2 
,pies .......... ... ..... ... ..... (4.9) 

Nota: 6 plg.como mínimo. 

10.- Calcular la altura entre el nivel máximo de líquido y la línea central de la boquilla de 
alimentación. 

H u N = 12 + d ,.,plg. (con mampara de choque a la entrada) .... ...... .......... .. (4. IOa) 

H u ,v = 12 + 12 dN, p lg. (sin mampara de choque) ....... ... ........... .. .... .(4 lObJ 

Nota: El diámetro de la boquilla de alimentación d,v, se calcula con las ecuaciones de la 
tabla 4-3. 

11 .- Calcular la altura de la sección de sedimentación por gravedad (área de liberación), 
desde la línea central de la boquilla de entrada hasta: 

a) Si no se usa elimínador de niebla, donde empieza el cabezal superior del recipiente. 

b) La base de la malla elimínadora de niebla. 

H 0 =0.SDLc,pies .... ...................... (4.11) 

O calcular la mínima altura con las siguientes ecuaciones: 

H 0 =36+ 1
2

d ,v, plg. (sinelimínadordeniebla) 

H 0 = 24 + 1
2 

d ,, , p lg. (con eliminador de niebla) 
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Tabla 4-3 Dimensionamiento de la boquilla de alimentación. (Ref. 19) 

d >[ 4QM r ,pies N - 6ÜJT 

PM 

Pu =p).+Pc(l-A.)= 
lb 

pies 3 

A.= _r;¿ 
QL +Qc 

. 3 pies 
QM =QL +QC = -- --

s 

[¡!Jd:J=u" ,¡ ;J P'.'' 

12.- Si se usa eliminador de niebla, tomar 6 plg. de altura para el eliminador de niebla y 
tomar 1 pie desde la parte alta del eliminador hasta donde empieza el cabezal superior del 
recipiente. 
13.- Calcular la altura total del recipiente Hr. 

H r = H LLL +HH +H5 +HuN +H0 +HME = pies ... ..... .... .. .. ..... (4.12) 

Donde HME es la altura determinada en el paso 12; si no se usa eliminador de niebla 
HME = O. 

4.6 SEPARADORES HORIZONTALES. (Ref. 5,13 y 19) 

Los separadores horizontales son los más eficientes cuando hay grandes volúmenes de 
líquidos y grandes cantidades de gases disueltos presentes en el líquido. La gran área 
superficial del líquido en esta configuración provee de optimas condiciones para liberar el 
gas atrapado. Para incrementar su capacidad para contener flujos tipo bala, se obtiene a 
través de cortos tiempos de tiempos de residencia. 
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Como un ejemplo de un separador horizontal, considérese un recipiente de vaporización 
(flash tank) para enriquecimiento de aminas. En este servicio: 

Hay relativamente grandes volúmenes de líquidos principales para largos tiempos 
de residencia ( esto permite una más completa liberación del gas disuelto en el 
líquido y si es necesario, un volumen de sobrealimentación para la circulación del 
sistema). 

Hay más área superficial por volumen de líquido para ayudar a una más completa 
desgasificación. 

En la configuración horizontal se pueden controlar mejor los líquidos espumosos 
que en un separador vertical. 

El nivel de líquido responde lentamente a los cambios de flujos de líquidos 
existentes. 

Para el separador horizontal, la sección transversal es ocupada por el líquido y el vapor, 
cuando se dimensiona el separador horizontal, generalmente el diámetro se supone, el nivel 
mínimo de líquido LLL, se selecciona o calcula. El nivel normal de líquido NLL, es fijado 
por el tiempo de drenado del líquido, y el nivel máximo de líquido HLL, es fijado por el 
nempo de sobrealimentación del líquido. La sección del área transversai entre HLL y la 
parte superior del recipiente se usa para la sedimentación por gravedad (área de liberación) . 
La longitud del recipiente se calcula para adaptar el volumen necesario de drenado y 
sobrealimentación para facilitar la separación vapor-líquido. Por lo tanto se hacen 
aproximaciones para su dimensionamiento o variaciones como cálculos iterativos. 

El siguiente desarrollo utiliza ecuaciones básicas para el dimensionamiento del separador 
horizontal. Un balance de volúmenes para la seccion transversal del recipiente se escribe a 
continuación: 

VH + V5 = L(Ar - A0 - A111 ) .......•.....•. • . . ..... (4.13) 

Donde: 
L = longitud del recipiente. 
V11 = volumen requerido para el drenado. 
V 5 = volumen requerido para la sobrealimentación. 
Ar = área transversal del recipiente. 
Ao = área requerida para la liberación de la fase gaseosa. 
ALLL = área requerida para el nivel bajo de líquido. 

El volumen de drenado y sobrealimentación se calculan con los tiempos de drenado y 
sobrealimentación que son seleccionados de acuerdo a manuales. El área del nivel bajo de 
líquido esta en función de la altura del nivel bajo de líquido obtenido de manuales y del 
diámetro interno del recipiente. La mínima área de la sección de sedimentación por 
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gravedad (área de liberación), Ao, es típicamente especificada de 1 a 2 pies o el 20% del 
diámetro interno del recipiente, cualquiera es aceptable. 

El método de dimensionamiento supone Ao y solamente se incrementa si la longitud 
requerida para la separación líquido-vapor es más grande que la longitud requerida para el 
drenado y la sobrealimentación para un diámetro dado. La ecuación anterior está en función 
del diámetro interno D, y de la longitud del recipiente l. 

Para los recipientes horizontales, la gota de líquido es separada de la fuerza hori zontal de 
arrastre de la fase gaseosa que no es directamente opuesta a la fuerza de gravedad como en 
el caso de recipientes verticales. Sin detalles del tratamiento del movimiento de la partícula 
en dos dimensiones, se reconoce que la velocidad de la fase gaseosa permisible puede ser 
mayor que la velocidad terminal. El tiempo que toma la gota en atravesar la longitud 
horizontal del recipiente entre la entrada y la salida es mayor que el tiempo que toma la 
gota para sedimentar verticalmente a una distancia hasta la superficie del líquido, como se 
observa en la siguiente figura 4-5. 

Esto puede ser demostrado por la ecuación de tiempo de residencia que requiere gota de 
líquido para ser sedimentada. 

L > H D 
Uc - Ur ................. ....... (4.14) 

Donde: 
Ho = altura del área de liberación de la fase gaseosa. 
Ur = velocidad terminal . 
U0 = velocidad permisible de la fase gaseosa. 
L = longitud del recipiente. 
Esta ecuación puede arreglarse en términos de la velocidad permisible de la fase gaseosa. 

L 
U c :-;; U r ........ .. ............. (4.15) 

H D 
La longitud del recipiente L, dividida por la altura de la sección de sedimentación por 

gravedad del vapor H0 , debe ser siempre mayor que la unidad. La velocidad permisible de 
la fase gaseosa es un tema muy subjetivo con varias aproximaciones empíricas para 
modificar los valores de la "K " . 

Para el diseño de separadores horizontales, el procedimiento de diseño usa aproximaciones 
de sedimentación de gotas similar a los procedimientos API que no requieren de 
modificaciones empíricas del valor de " K'' para sedimentaciones verticales. 

Es necesario notar que cuando se calcula Ur para los separadores horizontales, se 
debe usar un valor de"[('' sin eliminador de niebla. 
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Figura 4-5 Travesía de las gotas de líquido en el separador horizontal. 
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Nota : En esta figura N es la distancia entre la linea central de la boquilla y donde empieza 
el cabezal. 

Figura 4-6 Alturas de las secciones del separador horizontal. 
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4.7 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL. 

El procedimiento presentado determina la velocidad permisible de la fase gaseosa que es 
una de las bases de diseño para el separador horizontal, que debe ser suficientemente baja 
para que las gotas de líquido en cierto tiempo sedimenten fuera de la corriente gaseosa y así 
descender hasta la sección de recolección de líquido del recipiente. 

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor Qc, usando la ecuación (4.4) 

2.- Calcular el flujo volumétrico del liquido QL, usando la ecuación (4.5) 

3.- Calcular la velocidad vertical terminal Ur, usando la ecuación (4.3) 

El valor de K se toma de la tabla 4-1, sin eliminador de niebla. Usar para un diseño 
conservador Ve= O. 75 Ur. 

4.- Seleccionar el tiempo de drenado de la tabla 2-3 del capitulo II y calcular el volumen de 
drenado VH. usando la ecuación (4.6) 

5.- Si el volumen de sobrealimentación no es especificado, seleccionar el tiempo en la tabla 
2-3 y calcular el volumen de sobrealimentación V5, usando la ecuación ( 4. 7). 

6.- Selecciona la relación (UDj de la tabla 2-4 del capitulo II y con éste calcular el 
diámetro de acuerdo a la siguiente ecuación: 

[

4(VH +V5 )]

13 

. D = ;(o.
6

XL D) , pres ... .. ...... ..... ...... ( 4.16) 

Redondear a los próximos 0.5 pies. 

Calcular el área transversal total. 

Ar= (: )D 2 ,pies 2 
.... . . . ........ . . .. .. . .... (4.17) 

7.- Calcular la altura del nivel mínimo de líquido HLLL, usando la tabla 4-2 ó con la 

siguiente ecuación: 
HLLL =0.5D+7,p1g ...... .. ..... ......... (4.18) 

Donde D =pies y redondear a la siguiente pulgada, si D s 4' O'', HLLL = 9 plg. 

8.- Usando HLLLID, obtener ALLJA r usando la tabla 4-4 y calcular el área requerida para el 

nivel rrúnimo de líquido ALLL· 
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9. - Si no se usa e liminador de niebla, la a ltura mínima de l área de sed imentación por 
gravedad de la fase gaseosa A0 , debe ser tan grande como 0.2D ó 1 pie. Si se usa 
e li mi nador de ni eb la la míni ma altura del área de sed imentac ión por gravedad de l vapor 
debe ser tan grande como 0.2D ó 2 pies . Por lo tanto, H0 es tan grande como 0.2D o 2 pies 
( 1 pie si no se usa e li minador de niebla). 
Usando Ho/ D, obtener Ao/A r usando la tabla 4-4 y calcular A0 . 

10. - Calcular la mínima longitud para acomodar e l vo lu men de drenado y 
sobrea li mentación de l líqui do. 

VH +V,. 
L = ,pies .... .. .... .. .. ... .. .. (4. 19) 

Ar - A0 - Aw. 
Ta bla 4-4 Conversiones de áreas y alturas cilíndricas. (Ref 20) 

a + cX + eX 2 + gX 3 + iX 4 

y = - - --- --- - -
1.0+bX +dX 2 + JX 3 +hX 4 

H/D para A/A r 
Y = A/Ar A= área 
X = HID H =altura 

D = diametro del rec ipi ente 
a = 4. 755930* 1 O ) 

b = 3.92409 1 
c = 0 .1 74875 
d = - 6.358805 
e = 5.668973 
f = 4 .0 18448 
g = - 4. 9 164 1 1 
h = - 1.80 1705 
i = - 0. 145348 ·~ 

/ 
""' A/Ar para HID- / \ 

Y = HID I \ 

X = A/A r D 
Nivel de líquido 

a - 0.00 153756 \' 
~ 

'" 7 
b = 26.787 10 1 \ H / 
c = 3.29920 1 

""" 
/ 

d = - 22.923932 ·r -'" 
e = 24 .3535 18 
f = - 14. 844824 
g = - 36.999376 

h = 10.529572 

i = 9 .82285 1 

* = o equiva lente a la expresión, semejante a Hd D para A el Ar. 
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11 .- Calcular el tiempo de goteo del líquido 4>. 

HD 
r/J = ,s ................. .. ... ....... (4.20) 

UG 

12.- Calcu lar la velocidad real del vapor, URG· 

U = Qc pies 
RG AD , s ..... ....... ..... .. ..... (4.21) 

13 .- Calcular la longitud mínima requerida para liberación del líquido-vapor. LuJN. 

LMIN =U Rcr/J, pies ... ... ...... ....... (4 .22) 

14.- Si L < Lu1N entonces establecer L = LuJN, ( la separación vapor/líquido es 
predominante). Esto resulta simplemente en un volumen extra de drenado. 

Si Lu1N >> L, entonces incrementar Hoy repetir desde el paso 9. 

Si L > LuJN, el dimensionamiento es aceptable para la separación vapor-líquido. 

Si L >> LuiN (el volumen de drenado es predominante) . 

L puede ser reducido y Lu1N es aumentado si Ho es disminuido. H0 puede ser reducido 
hasta el mínimo especificado en el paso 9. Los cálculos se deben repetir desde el paso 9 
para reducir H0 . Calcular la relación (LID) . Si (LID) > 6.0 entonces incrementar D y 
repetir los cálculos desde el paso 6. Si (LID) < 1.5 entonces disminuir D y repetir los 
cálculos. 

15 .- Seleccionar y calcular el espesor de los cabezales y calcular el espesor del cuerpo del 
recipiente de acuerdo con las tablas 4-5 y 4-6. 

Tabla 4-5 Selección del tipo de cabezales. (Ref. 19) 

Condiciones Cabezales típicamente usados 
D < 15 pies y P < 100 psig Toriesféricos con radio = 0.06 D 
D < 15 pies y P> 100 psig Elípticos 2: 1 
D> 15 pies, sin tomar en cuenta la presión Hemiesféricos 
Donde: 
P= presión de diseño 
D= diámetro de l recipi ente 
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Tabla 4-6 Espesor de las paredes, área superficial y el peso aproximado del recipiente con 
material de construcción de acero. ( Ref 19) 

Componen te Espesor de la pared, plg. Area superficial, 
pies2 

Cil indro del recipiente PD J[DL 
. +1 . 

2SE- l.2P e 

Cabezales elípticos 2: 1 PD l.09D 2 

+ l 
2SE-0.2P e 

Cabezales hemiesféricos PD l.571D 2 

+! 
4SE-0.4P e 

Cabezales toriesféricos 0.885PD 0.842D 2 

+l 
SE-0.IP e 

Peso aproximado del 
( 490/b )( 1 J recipiente W = --- - (A + 2A ) lb . 

pies 3 12 5 
H ' 

Notas: Is= espesor del cilindro del recipiente, plg. La temperatura 
P =La presión de diseño lf¡ =espesor de los cabezales, plg. de diseño es 
en psi: La presión de S= esfuerzo permisible del material , lb/plg2 típicamente la 
diseño es típicamente la te =La corrosión permisible es de un rango temperatura de 
presión de operación más de 1/16 a 1/8 plg. operación más 
15 a 30 psi o más 10% al E= La eficiencia de la soldadura está en 25 a 50 ºF. 
15% de la presión de un intervalo de 0.6 a l , usar 0.85 para 
operación soldadura examinada por puntos; usar 1.0 

para soldadura examinada 100% con rayos 
X. 
t= Es el mas grande de ts y t1.1 arriba de las 

próximas 1 /8 plg. 

16.- Calcular el área superficial del ci lindro del recipiente y de los cabezales de acuerdo a la 
tabla 4-6. 
17 .- Calcular el peso aproximado de acuerdo a la tabla 4-6. 

18 .- Incrementar o disminuir el diámetro en valores de 6 plg y repetir los cálculos en un 
rango de (LID) de 1.5 hasta 6.0. 

19.- Con el dimensionamiento óptimo del recipiente (el menos pesado), calcular el nivel 
normal (HNLd y máximo de líquido (HHLd del recipiente . 

VH 
A NLL = A LLL + - .... ...... .. ........... (4.23) 

L 

Con ANLL/ AT obtener H NLL de la tabla 4-4. 

H HLL = D-H D . . . .... ... . . . ....... .. . . (4.24) 
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Separadores sin eliminadores de niebla. 

Estos son típicos en recipientes horizontales que utilizan la sedimentación por gravedad 
como el único mecanismo de separación de las fases líquida y gaseosa. En el diseño de un 
separador sin eliminador de niebla, el rango del diámetro de la partícula generalmente es de 
150 a 2000 micras. 

Separadores con eliminador de niebla. 

Los eliminadores de niebla son frecuentemente usados para remover gotas de diámetros 
pequeños como 1 O micras o menos, según el eliminador de niebla. Las mallas eliminadoras 
generalmente se colocan en posición horizontal ya que se ha reportado que en posición 
vertical son menos eficientes, una causa de esto es la inundación de un lado de la malla. 
Muchas instalaciones usan mallas eliminadoras de niebla de un espesor de 6 plg. con una 
densidad de 9 a 12 lb/pie3

. El espesor mínimo recomendado es de 4 plg. 
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CAPITULO V 

RECIPIENTES SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR. 

A menudo hay que separar dos líquidos inmiscibles, una fase ligera y una pesada y 
además un gas. Un típico ejemplo en la refinación del crudo en donde hay una separación 
de agua, petróleo y gas. Poco se ha publicado sobre los separadores líquido-líquido-vapor; 
esta información solo se encuentra en corporaciones dedicadas al diseño de equipos de 
proceso. Aquí se contemplara el diseño de recipientes separadores básicos. Los conceptos 
utilizados para los separadores líquido-vapor son aplicables para el dimensionamiento de 
los separadores líquido-líquido-vapor. Lo único adicional es la importante sección de 
sedimentación por gravedad de los líquidos y la forma de controlar la interfase líquido
líquido. 

En muchos casos la fase pesada es agua y es la que se tiene que retirar como en el caso de 
la refinación del crudo, en donde el agua puede acompañar al crudo (a los pozos se le 
inyecta agua o vapor de agua para sacar al crudo). Para retirar esa agua se utilizan estos 
tipos de recipientes. 

Cuando el crudo y el agua se mezclan con alguna intensidad y luego se permite que se 
separen por sedimentación por gravedad, una capa de agua relativamente limpia aparece en 
el fondo. El incremento de esta capa de agua con el tiempo puede seguir una curva como la 
presentada en la figura 5-1. Después de un cierto periodo de tiempo, en un rango de tres 
minutos a 20 minutos, el cambio en la altura de agua puede ser insignificame. La fracción 
de agua obtenida por la sedimentación por gravedad se le llama "agua libre". Es 
normalmente benéfico separar el agua antes de tratar las capas de crudo y emulsiones. 

Fase 
j 

ligera ¿ 
ºo de agua l'!n la muestra 

h Emulsión 
Cll 

,¡:; ,, 
___ __ ___ { __ _ 

l-'ase · ~ 
3: 

pesada ,¡;;, 

Tiempo 

Figura 5-1 Incremento de la capa de agua con el tiempo. 
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Los separadores líquido-líquido-vapor son comúnmente llamados separadores de tres 
fases ( free-water knockouts), Jos cuales se usan para separar y remover cualquier traza de 
agua presente . La corriente puede entrar al separador de cualquiera de las dos siguientes 
formas: 
1 .- directamente del pozo de producción. 
2.- de un separador operando a altas presiones. 

El recipiente debe ser diseñado para separar el gas que se libera desde un líquido, así como 
el agua y el crudo. El agua libre removida está en función de los métodos para controlar 
una buena separación y Ja remoción del crudo. Varios tipos de control se usan en estos 
recipientes separadores, la forma y el diámetro del recipiente detenninaran el tipo de 
control a emplear. 

5.1 SELECCIÓN DE SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR. 

Las ventajas y desventajas de Jos tipos de recipientes horizontales y verticales son los ya 
descritos antes en el capítulo IV, aunque para la separación líquido-líquido-vapor la 
geometría horizontal es la más favorable desde el punto de vista de proceso. Sin embargo, 
hay razones no relacionadas con el proceso para seleccionar un recipiente vertical para 
aplicaciones especificas. 

La configuración vertical solo se usa cuando la cantidad de vapor es grande y es separada 
de una pequeña cantidad de las dos fases líquidas ligera y pesada ( < l O - 20% en peso). 
Desafortunadamente Ja selección de separadores no es tan simple, a veces de debe evaluar 
ias configuraciones para saber cual es Ja más económica. Para la configuración vertical se 
usa comúnmente una mampara que mantiene Ja sección del líquido en calma para promover 
la separación. 

Existen diferentes variaciones del separador horizontal líquido-líquido-vapor. La sección 
de separación de líquidos es generalmente suministrada con dispositivos que controlan el 
nivel de interfase, estos pueden incluir una bota y/o mamparas. La bota se especifica 
típicamente cuando el volumen de la fase pesada no es muy considerable ( < 15 - 20% total 
del líquido, en peso), si no es así , se usara una mampara cuando el volumen sea 
considerable. 

La configuración de cubo y mampara se usa cuando el nivel de la interfase es dificil de 
controlar, tal como en hidrocarburos pesados, cuando hay grandes cantidades de 
emulsiones o cuando hay parafinas presentes. 

5.2 TIPOS DE SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR. 

Separador vertical. 

En la figura 5-2 se presenta una típica configuración de un recipiente vertical. La 
corriente entra a través de un lado del recipiente, a la entrada de la alimentación se 
encuentra una mampara de choque donde ocurre la primera separación líquido-vapor, se 
requiere un dispositivo para llevar al líquido a través de Ja interfase líquido-vapor; de esta 
manera no se perturba la capa de fase ligera para promover la separación de los líquidos. 
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Es necesario una chimenea para igualar la presión del vapor entre la sección baja y la 
sección del vapor.Un esparcidor a la salida del dispositivo por donde baja el líquido se 
localiza en la interfase líquido-líquido. Desde este punto la fase ligera asciende, algunas 
gotas de fase pesada son atrapadas en la fase ligera que luego son separadas fuera de esta 
fase . Las gotas de fase pesada fluyen a contracorriente de la fase ligera, similarmente el 
flujo de fase pesada desciende y las gotas de fase ligera atrapadas en la fase pesada tienden 
a ascender a contracorriente del flujo de fase pesada. 

A veces se usa un cono en el fondo del recipiente. Este se diseña para ser usado cuando se 
sabe con anticipación que la cantidad de arena arrastrada es un problema mayor. El cono 
tiene nomrnlmente un ángulo con la horizontal horizontal entre 45º y 60º . La arena 
arrastrada tiene una tendencia a adherirse al cono de acero con un angulo horizontal de 
45°. 

mampara de choque 

alunentación 

descenso de 
líquidos 

esparcidor 

válvula de control de presión 

fase 
ligera 

eliminador de niebla 

chimenea 

Salida 
fase ligera 

Válvulas de control 
de nivel 

Salida 
L----Dl<:'.l----- fase pesada 

Figura 5-2 Separador vertical líquido-líquido-vapor. (Ref. 5) 
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Separador horizontal. 

En la figura 5-3 se observa un esquema de un separador hori zontal. La alimentación entra 
en el separador y choca contra Ja mampara de choque, esto provoca un brusco cambio en 
los momentum y entonces ocurre Ja primera separación líquido-vapor. En la mayoría de los 
diseños, la mampara de choque se extiende hasta estar debajo de la interfase líquido-vapor 
a la proximidad de la interfase líquido-líquido, esto es para no perturbar las capas líquidas y 
así fomentar la separación. La sección de recolección de líquidos del recipiente deberá 
proveer de un tiempo suficiente para que la fase pesada, fase ligera y la emulsión formen 
una capa en lo alto de la sección de separación de líquidos . La fase pesada sedimentará en 
el fondo del recipiente En la figura 5-3 se ilustra un separador horizontal típico con la 
interfase controlada por una mampara. 

La mampara mantiene el nivel de la fase ligera y se controla por el nivel de fase pesada el 
cual es controlado por un control de nivel. La fase ligera es desespumada al otro lado de la 
mampara. El nivel de fase ligera del otro lado de la mampara se controla por un control de 
nivel el cual acciona Ja válvula de descarga de fase ligera. La fase pesada en el fondo del 
recipiente se descarga a través de una boquilla localizada bajo la mampara. 

Un control de nivel de interfase detecta Ja altura de Ja interfase líquido-líquido. El control 
envía una señal a la válvula de descarga de fase pesada, de esta manera se descarga la 
cantidad correcta para dejar el nivel de interfase a la altura de diseño . El vapor fluye 
horizontalmente hacia fuera pasando a través de un eliminador de niebla ; una válvula de 
control de presión mantiene constante la presión en el recipiente. El nivel de interfase 
líquido-vapor puede variar desde la mitad del diámetro del recipiente hasta un 75% de éste, 
dependiendo de la importancia de la separación líquido-vapor. La configuración más 
común es el 50% del diámetro. 

Válvula de contro l de pres ión 

+ 
Mampara de choque 

~ Salida de l 
- C*J • vapor 

Alunentación ---· 
' 

Sección de sedimentación bj 
por gravedad 

--~~ ~- Fa~l:~~; --=~-: ~~ ·=-~-~-<]~ ----··· -
Fase pesada 

Salida 
Fase pesada L 'f1 

Salida 'Y ·· • Fase l 1gera 

Válvulas de contro l de rnvel 

Figura 5-3 Separador horizontal líquido-líquido-vapor. (Ref. 5) 
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En la figura 5-4 se observa un esquema de una configuración alternativa conocida como 
cubo y mampara. Este diseño elimina la necesidad de controlar la interfase líquida. Pero el 
nivel de las corrientes de fases líquidas antes de salir de la mampara es controlado por un 
simple flotador por desplazamiento. La fase ligera se desborda de la mampara para caer 
dentro de un cubo donde el nivel es controlado por un control de nivel que acciona la 
válvula de descarga de la fase ligera. La fase pesada fluye por debajo del cubo y luego por 
encima de una mampara. El nivel de fase pesada después de desbordarse al otro lado de la 
mampara es controlado por un control de nivel que acciona la válvula de descarga de la fase 
pesada. La altura del cubo controla el nivel del líquido del recipiente. La diferencia en las 
alturas de las mamparas de fase ligera y fase pesada controlan el espesor de la capa de fase 
ligera debido a las diferencias entre Ja gravedad específica de los dos líquidos . 

mampara de choque 

alunentac1ón -

-.:::::--- válvula ele control de presión 
ehnunador ~ 
de mebla ~~ 

*1------ :salida de vapor 

cubo de fase 
ligera salida de fase ligera 

Figura 5-4 Separador horizontal con la configuración cubo y mampara. (Ref. 5) 

Es critica la operación del recipiente ya que la altura de la mampara de fase pesada debe 
ser lo suficientemente baja en comparación con la altura de Ja mampara de fase ligera para 
que el espesor de la capa de fase ligera de un tiempo de retención suficiente para lograr la 
separación. Si la mampara es demasiada baja y la diferencia en la gravedad específica no 
es tan grande como lo esperado, entonces, la capa de fase ligera puede aumentar de espesor 
hasta un punto donde la fase ligera puede ser barrida bajo el cubo y salir junto con la fase 
pesada. Normalmente, cualquiera de las dos mamparas de fase ligera o pesada están 
diseñadas para ajustarse a los cambios de la gravedad especifica entre las dos fases o 
pueden ser acomodadas para cambios en las cantidades de flujos. 
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Para obtener la altura deseada de capa de fase ligera la mampara de fase pesada debe estar 
situada a una distancia por debajo de la mampara de fase ligera, la cual se calcula de 
acuerdo con la figura 5-5 . 

mampara de fase ligera 
mampara de fas.: pesada 

fase ligera 
cubo 

fase pesada 

A 

Figura 5-5 Determinación de la altura de la capa de fase li gera. (Ref. 5) 

h0 = altura deseada de la capa de fase ligera,plg. 
hw = altura de la capa de fase pesada, plg. 
hw '= altura de la mampara de la fase pesada,plg. 
p0 = densidad de la fase ligera,lb/pie3 

pw = densidad de la fase pesada,lb/pie3 

t:,.h = diferencia de alturas entre las mamparas de fase pesada y ligera . 

Fijando las presiones en el punto A de la figura 5-5, igualando las alturas de las 
mamaparas de fase ligera y pesada con sus respectivas densidades se obtiene la siguiente 

ecuación .. 

h h p h = P ... " - Po º = h· _ º h 
" Pw w Pw O 

6h = h +h - h 
o \.\" " 

6h = h - Po h = h [j -Po ] 
º P ,i º º p" 
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El control de la interfase tiene la ventaja de ser fácilmente ajustable para manipular 
cambios inesperados en la gravedad específica de las fases ligera y pesada o en cambios en 
las cantidades de flujos . De cualquier modo, en hidrocarburos pesados, en grandes 
cantidades de emulsiones y en presencia de parafinas donde es dificil detectar el nivel de 
interfase, en estos casos es recomendado el controlar por el diseño cubo y mampara. 

5.3 ECUACIONES DE DISEÑO. (Ref. 5) 

La separación de una fase gaseosa desde un líquido, se trató en el capítu lo anterior, pero 
es necesaria toda esa información ya que se utilizará en la parte que le corresponde en e l 
dimensionamiento de estos separadores . La siguiente discusión es la separación de un 
líquido ligero de un líquido pesado. 

El flujo de gotas ligeras ascendentes en la fase líquida pesada o el asentamiento de gotas 
pesadas en la fase líquida ligera se considera un flujo de régimen laminar y es gobernada 
por la ley de Stokes. 

u = D,~ (pH - pJ 
T 18µ 

Esta se deriva de la fuerza de arrastre y de la fuerza de gravedad del principio de 
Arquímedes . 

Fuerza de arrastre: 

Donde: 
F 0 = Fuerza de arrastre, lb. 
C0 = Coeficiente de arrastre, adimensional. 
Ap = Area transversal de la gota, pies2 

p = densidad de la fase continua, lb/pie3 

g = Constante gravi tacional , 32.2 pies/s2 

V = velocidad terminal de sedimentación de la gota, pies/s 

Si el flujo alrededor de la gota es laminar (Re < !), la ley de Stoke ºs gobierna y entonces 
el coeficiente de arrastre es: 

Donde Re = número de Reynolds. 

Donde: 
Dp = diámetro de la particula, pies. 

e = 24 
0 

Re 

µ = viscosidad de la fase continua, lb-s/pie2
. 

p = densidad de la fase continua,lb/pie3
. 

V= ve locidad de sedimentación de la gota, pies/s. 
g = Constante gravitacional , 32.2 pies/s2 
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La fuerza de arrastre es entonces: 

FD = 1[ p p 24 ( D 
2

) V
2 

Re 4 2g 

F - 1[ p p 24 ( D 
2

) V
2 

0 
- p Dp.V 4 2g 

g µ 

La fuerza de gravedad en una esfera, del principio de Arquímedes, es: 

3 

F -( )Já)P . " - p li - p ,_, 6 

Cuando la fuerza de arrastre es igual a la fuerza de flotación , la aceleración de la gota es 
cero entonces la gota se mueve a una velocidad constante. Esta es la velocidad terminal. 

Dp = diámetro de la particula, pies. 
µ = viscosidad de la fase continua, lb-s/pie2 

PH =densidad de la fase pesada, lb/pie3 

PL = densidad de la fase ligera. lb/pie3 

Ur =Velocidad terminal de sedimentación de las gotas, pies/s 

Simplificando esa ecuación y convirtiéndola en unidades de la velocidad de 
sedimentación terminal a plg/min. 
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Si 1 micra = 3.28084* I O- 6pies y µ = µ (2.09* I o· 5 
), donde la viscosidad µ, en cp. 

entonces la ecuación resulta: 

U =2.06 151*10-5 Di, (pH- pJ 
T 

µ 
acomodando la ecuación: 

u - K,(pH - pi) 
T -

/l 

donde: 
Ur = Velocidad terminal, plg./min. 
Ks = constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes, (plg./min. )( cp )/(lb/pie3

) 

µ = viscosidad de la fase continua, cp. 
Dp = diámetro de la gota, micras. 
PH = densidad de la fase pesada, lblpie3 

PL = densidad de la fase ligera, lblpie3
. 

El valor de Ks para algunos sistemas se encuentra en la siguiente tabla: 

Tabla 5-1 Valores típicos de Ks para la separación líquido-líquido. (Ref. 20) 

Fase ligera Fase pesada Diámetro mínimo Ks 
de la gota ( µm ) 

Hidrocarbonos 
Sg a 60ºF <0.85 Agua o sol. de sosa 127 0.333 
Sg a 60ºF > 0.85 Agua o sol. de sosa 89 0.163 

Agua Furfural 89 0.163 
Meti 1-eti 1-cetona Agua 89 0.163 

secbutanol Agua 89 0.163 
Metil-isobutil-cetona Agua 89 0.163 

Alcohol nonílico Agua 89 0.163 

Se puede observar de la ecuación anterior que la velocidad de sedimentación de las gotas 
es inversamente proporcional a Ja viscosidad de la fase continua. Por lo tanto es más dificil 
(requiere de más tiempo) que sedimenten las gotas fuera de la fase continua con grandes 
viscosidades. Entonces Ja velocidad terminal ( Ur) es baja . Prácticamente hablando Ur es 
limitada en cálculos hasta 1 O plg/min máximo. 
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5.4 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR VERTICAL. (Ref. 20) 

Para los separadores verticales, el diámetro requerido para la sección de sedimentación 
por gravedad se calcula como en el capítulo anterior. En el dimensionamiento del 
separador, las alturas de las fases líquidas ligera y pesada son supuestas y la velocidad de 
sedimentación y el tiempo de sedimentación se calculan. 

El tiempo de residencia de la fase ligera y pesada se determinan a continuación. Para la 
separación de los líquidos, el tiempo de residencia del líquido ligero debe ser tan grande 
como el tiempo requerido para que las gotas de líquido pesado sedimenten fuera de la fase 
ligera, el tiempo de residencia del líquido pesado debe ser tan grande como el tiempo 
requerido para que las gotas de líquido ligero asciendan fuera de la fase pesada. Si estas 
condiciones no son satisfechas, la separación de los líquidos se debe controlar con el 
aumento del diámetro del recipiente. 
El tiempo de drenado de líquido ligero debe ser adicionado al tiempo de residencia. La 
altura del recipiente vertical se calcula de la misma manera que en el caso del recipiente 
vertical líquido-vapor. El siguiente procedimiento incorpora la optimización del diámetro y 
la altura minimizando el peso del recipiente, para un diseño conservador el volumen de los 
cabezales se ignora. 

salida 
líquido 
ligero 

Salida de vapor 

He 

-111i"er1ase-
1íq-líq. 

-~A 
mampara recomendada 
para mantener la zona 
sin perturbaciones 

salida del líquido 
pesado 

Figura 5-6 Separador vertical líquido-líquido-vapor. 
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Procedimiento de dimensionamiento vertical. 

1.- Calcular la velocidad terminal del vapor. 

U _ K PL - Pe 
T - ..... ( 5 .1) 

Pe 

Calcular el valor de K con alguno de los métodos en la tabla 5-1 y usar Uc = 0.75 Ur para 
un diseño conservador. 

2.- Calcular el flujo volumétrico del vapor. 

We ºe = - .... ............... (5.2) 
3600pe 

3.- Calcular el diámetro interno del recipiente D¿c. 

···· ·········· .... (5.3) 

Sí se usa eliminador de niebla, adicionar de 3 a 6 plg. para acomodar el anillo soporte y 
redondear hasta los siguientes 6 plg. para obtener D: si no se usa eliminador de niebla 
entonces, D = D¿c. 

4.- Calcular la velocidad de sedimentación del liquido pesado saliendo de la fase ligera con 
la ley de Stokes (el máximo 1 O plg./min) . 

U HL = Ks(PH - P1) . ... ......... (54) 
µ L 

Donde Ks se obtiene de Ja tabla 5-1 o se calcula. 

5.- Similarmente, calcular la velocidad de ascensión del líquido ligero saliendo de la fase 
pesada usando ley de Stokes. 

Ks(P H - p¡} 
U UI = -- . . . ...... .. ........ (5.5) 

µ ¡.¡ 

6.- Calcular el flujo volumétrico de las fases ligera y pesada, Qu y Qm_. 

w 
QLL = 6Q~L ........ ...... (5.6) 
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ºHl = WHl ... ............. (5.7) 
60pll 

7.- Suponer la altura entre el nivel de la interfase líquido-líquido hasta la línea central de la 
boquilla de alimentación HL = 1 pie (mínimo) para satisfacer la distancia en la que a través 
de ella sedimentaran las gotas de líquido pesado y calcular el tiempo de sedimentación de 
las gotas de líquido pesado. 

l2Hl 
t fil = ............. (5.8) 

ufll 

Donde 12 es un factor de conversión de pies a plg. 

8.- Suponer la altura de drenado HH = 1 pie (mínimo) y calcular el tiempo de 
sedimentación de las gotas de líquido ligero para que asciendan a través de esta distancia. 

12HH 
t lH = -- ............... (5.9) 

u lf/ 

9.- Si lleva mampara, calcular el área requerida para que desciendan las fases líquidas A0 . 

(Ver la figura 5-6) 

:::) calcular (PL - PG) 
b) Suponer la altura entre la línea central de la boquilla de salida del liquido ligero y la 

mampara HR (usar 9 plg. como mínimo) y calcular HL + HR 
c) Usar la figura 5-7 para obtener el flujo descendente permisible C 
d) Calcular del área requerida para que descienda el líquido Ao con la sigui ente 

ecuación: 

AD = ( ~48_g_a_l)( 60_min )[º1.l + Qw. ], pies 1 ...... ..... ... (5_ 1 O) 
pie3 h e 

e) Suponer la longitud requerida para que descienda el líquido pesado con Wn = 4 plg. 
f) Calcular WdD 
g) Usar la tabla 4-4 en el capitulo IV para determinar Ao 1 A 

h) Calcular el área transversal del recipiente A: 

A= (: )0 1 
..•..... (5.11) 

i) calcular Ao. 
j) Seleccionar el mayor valor de Ao. 
k) Calcular el área de la mampara (área de sedimentación) para el liquido ligero AL. 

Al =A - AD .... ....... . (5.12) 
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Figura 5-7 Grafica para encontrar G del flujo descendente permisible. (Ref. 20) 

10.- Calcular los tiempos de residencia de cada fase basados en los volúmenes ocupados 
por la fase ligera y la fase pesada. 

Si Bu < TllL o BHL < Tu, incrementar el diámetro del recipiente y repetir el procedimiento 
desde el paso 7 ( la separación de los líquidos controla). 
Nota A11 = A. 

11 - Calcular la altura del líquido ligero entre la boquilla de salida de liquido ligero y la 
mampara (altura de drenado) basada en los requerimientos de tiempo de drenado. 
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H = Qu_T11 
R A ............. . (5.15) 

L 

Comparar este valor con el supuesto en el paso 9b para asegurar que el valor supuesto sea 
razonable. Si la sobrealimentación no es especificada, calcular la altura basado en el tiempo 
de sobrealimentación. 

_ Ts(Qu +Qw) 
H5 - A .. ...... ... (5.16) 

El mínimo es de 6 plg. 
12.- calcular la altura del recipiente usando: 
HA= altura de líquido arriba de la mampara (6 plg. como mínimo) 
HnN = altura ente el nivel de líquido arriba de la mamapara hasta la boquilla de 
alimentación = Y2 dN + ( 2 pies o Hs +0.5 pies) 
Calcular la altura del espacio de liberación de la fase gaseosa HD. 
HD = 0.5 Do un mínimo de 36 in. + Y2 dN (sin elimínador de niebla) 

24 in. + Y2 dN ( con eliminador de niebla) 
Nota: dN = diámetro de la boquilla de alimentación y se calcula con el procedimiento 
descrito en la tabla 4-3 en el capítulo IV. 
Entonces: 

H T = H /{ + H L + H R + H' + H BN + H D ...... . . .... . (5.1 7) 

Si se usa eliminador de niebla se adicionaran las alturas de acuerdo a la fi gura 5-6. 

5.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL. (Ref. 20) 

Para separadores horizontales se supone el diámetro, las alturas de las fases líquidas 
ligera y pesada, también la altura de la sección de liberación de la fase gaseosa es supuesta 
para calcular el área transversal del recipiente. La longitud del recipiente requerida para la 
separación líquido-vapor y el volumen de drenado se calcula. Entonces, con las alturas 
supuestas de las líquidos ligero y pesado se calcula las velocidades de sedimentación y los 
tiempos de sedimentación. El tiempo de residencia real para la fase pesada y ligera es 
calculada y comparada con el tiempo requerido para la sedimentación como en el caso del 
recipiente vertical. 

Si los tiempos de residencia no son tan grandes como lo requieren los tiempos de 
sedimentación, entonces el diámetro del recipiente deberá ser incrementado ( la separación 
de los líquidos controla), el último procedimíento es la separación líquido-vapor el cual se 
discutió en el capítulo anterior. Se presentará el dimensionamíento de cuatro 
configuraciones de separadores horizontales. 

1- Separador horizontal. 
2- Separador hori zontal con bota. 
3- Separador horizontal con mampara. 
4- Separador hori zontal con mampara y cubo. 
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Figura 5.7 Separador horizontal. ( Ref. 20) 

Procedimiento: 

1.- Calcular el flujo volumétrico de la fase gaseosa Qc, con la ecuación 5.2. 

2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase pesada y ligera QHL y Qu_, con las ecuaciones 
5.6 y 5.7. 

3.- Calcular la velocidad terminal, Ur, usando la ecuación 5.1. (seleccionar el valor de K de 
tabla 4-1 en el capitulo IV) y establecer Ve= 0.75 Ur. 

4.- Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentación de la tabla 2-3 y calcular los 
volúmenes, V11 y V5 (a menos que los volúmenes sean especificados). 

vs = TSQLL ... ... ....... ..... (5 .19) 
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5.- Obtener la relación (UD) de la tabla 2-4 en el capítulo 11 y calcular el diámetro de 
acuerdo a: 

4(VH +V5 ) 

r j
; 

D = o.
5

JZ"( ~) ........ ...... (5.20) 

Calcular e l área transversal total con: 

Jr[) l 
Ar= 

4 
...... ...... (5.21) 

6.- Situar la altura del espacio de la fase gaseosa Ho. tan grande como 0.2D o 2 pies, 1 pie 
si no se usa eliminador de niebla. Usando Hr/D en la tabla 4-4 en el capítulo IV, obtener 
Ar/Ar y calcular Av. 

7.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, HLL y HHL. 

8.- Encontrar ( AHL + Au )/ Ar usar ( HHL + Hu)/ O en la tabla 4-4 y calcular (AHL + Au ). 

9.- calcular la mínima longitud para acomodar el volumen de drenado y sobrealimentac ión 
del liquiáo . 

VH + vs 
L = ( - ) ..... ..... ..... (5.22) 

Ar - Ao - AHL + ALL 

10.- Ca lcu lar e l tiempo de goteo del líquido. 

H o 
r/J = ...... ..... ...... (5.23) 

Uc 

11.-Calcular la velocidad real de la fase gaseosa. 

U RC = (]e ............... (5.24) 
AD 

12.- Calcular la longitud mínima requerida para la separación líquido-vapor. 

Lu1N =U Rc rP ............. (5.25) 
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13.- Sil < lu!N, entonces establecer l = LMJN· La separación líquido-vapor controla. Esto 
da como resultado algún volumen extra de drenado y en el tiempo de residencia. 
Si l < < LMIN· , entonces incrementar H o y recalcular A0 y repetir desde el paso 9. 
Sí l > LMIN ( el tiempo de drenado del líquido controla), l puede ser reducido y L MIN puede 
ser incrementado si Ho es reducido. H0 solo puede ser reducido tanto como se especifica en 
el paso 6 (con H0 reducida, recalcular Ao y repetir el procedimiento desde el paso 9). 

Nota : Para estos y otros cálculos, " tan grande que"(>>) y" tan pequeño que"(<<), quiere 
decir una varianza tan grande como el 20%. 

14.- Calcular la velocidad de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase ligera y 
el líquido ligero saliendo de la fase pesada, UHL y Uw, usando las ecuaciones 5.4 y 5.5. 
( Encontrar el valor de Ks de la tabla 5-1 ). 

15.- Calcular el tiempo de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase ligera y el 
líquido ligero saliendo de la fase pesada. 

I HL = 12(D - H o - HHL) .. .... ... ..... .. (5.26) 
u HL 

12H 11L 

u 1.11 
...... ..... ... ...... .. ..... ... ..... (5.27) 

16.- Calcular los tiempos de residencia de las fases pesada y ligera. 

e,,L = AH'- L . ............... .. .... ...... (5.28) 
QllL 

e = (Ar - A0 - A111 )l 
LL . . . ... ....... (5.29) 

QLI. 

17.- Si ElHL < t u ; ó ElLL < 1111_ entonces incrementar la longitud del recipiente ( Controla la 
separación de los líquidos) 
Para calcular la longitud del recipiente requerida por cada fase líquida, usar las siguientes 
ecuaciones: 

l = [ -(- ~ HL º~ )] ........... (5 .30) 
Ar A0 A111. 
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18.- calcular la relación (LID) , si LID << 1.5 decrecer D ( a menos que esté alrededor del 
mínimo) y si LID >> 6.0 incrementar D y repetir el cálculo desde el paso 5. 

19.- Seleccionar el tipo de cabezales en la tabla 4-5 del capítulo IV y calcular el espesor 
del tambor y los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6 del capítulo 4. 

20.- Calcular el área superficial del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

21.- Calcular el peso aproximado de acuerdo a la tabla 4-6. 

22.- Incrementar ó decrementar el diámetro del recipiente con incrementos de 6 plg. y 
repetir el calculo para que el (LID) esté dentro del rango 1.5 a 6.0. 

23.- Usar el dimensionamiento óptimo del recipiente (mínimo peso) para calcular el ni vel 
normal (HNLL) y máximo de líquido. (HHLLl 

HHLL = D-H 0 ........ . ... (5.31) 

( ) 
VII 

AN!.L = AllL + A!.L + L ... ........... (5.32) 

Obtener HNu usando la tabla 4-4 con el valor de ANul Ar. 

5.6 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON BOTA PARA 
EL LÍQUIDO PESADO. (Ref. 20) 

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor, Qc, usando la ecuación 5.2. 

2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase líquida ligera y pesada, Qu y QHL , con las 
ecuaciones 5.6 y 5.7. 

3.- Calcular la velocidad terminal, Ur, usando la ecuación 4 ( evaluar la K en la tabla 4-1 
del capítulo IV) y establecer que Uc = O. 75 Ur. 

4.- Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentación en la tabla 2-3 y calcular el 
volumen VH y Vs, con las ecuaciones 5.18 y 5.19 ( a menos que los tiempos estén 
especificados). 
5.- Obtener la relación LID de la tabla 2-4 del capítulo II y calcular el diámetro de acuerdo 
a la siguiente ecuación: 

1 

l4(V4 +Vs)l 
D 

0 

O''[ ~l j .. .............. (5.33) 

Entonces ahora calcular el área transversal A r, usando la ecuación 5 .21. 
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Figura 5-8 Separador horizontal con bota. 

\ 

6.- Situar la altura del espacio de la fase gaseosa H0 , tan grande como 0.20 ó 2 pies ( 1 pie 
si no se usa eliminador de niebla). 
Usando Hof Den la tabla 4-4, obtener Ad Ar y calcular Av. 

7.- Fijar la altura de la fase ligera en el recipiente y la bota, HLLV y Hus. (Ver la fi gura 5-8) 

8.- Calcular el área transversal del líquido ligero encima del fondo del recipiente, Au_v, 
usando Huv I D en la tabla 4-4. 

9.- Calcular la longitud mínima para acomodar el volumen de drenado y sobrealimentación 
del líquido. 

VH + vs 
L = .............. ... (5.34) 

A,. - AD - ALLV 
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10.- Calcular el tiempo de goteo del líquido$, usando la ecuación 5.23. 

11.- Calcular la velocidad real de la fase gaseosa URc, usando la ecuación 5.24. 

12.- Calcular la longitud mínima requerida para la separación del líquido del vapor L,~f!N, 

usando la ecuación 5.25. 

13.- Si L < LMiN, entonces, establecer que L = LMiN ( la separación líquido- vapor controla) 
esto da como resultado en un tiempo extra de drenado y tiempo de residencia. 
Si L<< LMiN, entonces incrementar H0 y recalcular A0 , entonces repetir desde el paso 9. 
Si L > LMiN, el dimensionamiento es aceptable para la separación vapor-líquido. 
Si L > > LM/N, el tiempo de drenado del líquido controla, L puede ser reducido y LrnN puede 
aumentar sí H 0 es reducido. H0 solo se puede reducir hasta el mínimo especificado en el 
paso 6. 
Con el H0 reducido recalcular A0 y repetir desde el paso 9. 

14.- Calcular la velocidad de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase li gera, 
UH/_, usando la ecuación 5.4 (obtener Ks de la tabla 5-1) 

15.- Calcular el tiempo de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase ligera. 

12(HLL8 +D-Hv) 
--- - ---------- (5 35 ) 

16.- Calcular el tiempo de residencia del líquido ligero . 

B =(Ar - Av )L 
LL QLL ..... .............. (5.36) 

Nota: El volumen del líquido ligero ignora el volumen del líquido ligero en la bota. 
17 .- Si eLL < IHL ' entonces incrementar la longitud del recipiente ( la separación de los 
líquidos controla). 

L = ( 
1~LQiL) ... ... ...... ... (5.37) 
Ar -Av 

18.- Calcular LID. Si LID << 1.5 entonces disminuir D (a menos que este alrededor del 
mínimo) y sí LID >> 6.0 entonces incrementar D; repetir desde el paso 5. 

19.- Seleccionar el tipo de cabezales de la tabla 4-5 en el capitulo IV y calcular es espesor 
del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

20.- Calcular el área superficial del cilindro del recipiente y de los cabezales de acuerdo a 

la tabla 4-6. 
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21.- Calcular el peso aproximado del recipiente de acuerdo con tabla 4-6. 

22. -Aumentar o disminuir el diámetro del recipiente en incrementos de 6 plg. y repetir los 
cálculos hasta que LID este dentro del rango de 1.5 a 6.0. 

23.- Con el óptimo dimensionamiento del recipiente (mínimo peso) calcular los niveles 
normal y máximo del líquido. 

H f/LL = D- H .. ............... . (5.38) 

VH 
A Nll = ALLV + ...... .......... (5.39) 

L 

Determinar HNLL, usando la tabla 4-4 con ANLJ Ar. 

24.- Dimensionamiento de la bota para el líquido pesado. 
Establecer la altura del líquido pesado HHL, calcular la velocidad ascendente del líquido 
ligero saliendo de la fase pesada ULH, usando la ecuación 5.5 (buscar la Ks en la tabla 5-1 ). 
Establecer Up = 0.75ULH; calcular el diámetro de la bota con: 

D = B 

-

4*12QHL 

JrU P 

....... ... .. ...... (5.40) 

Entonces calcular el tiempo de sedimentación del líquido ligero saliendo de la fase 
pesada. 

12HHI 
I UI = . ................ (5.41) 

Uw 

Calcular el tiempo de residencia del líquido pesado. 

JrD~H Hl 
eHl = . · ... .......... ..... (5.42) 

4QHL 

Si eH L < tHL entonces aumentar el diámetro de la bota. Al final del dimensionamiento de la 
bota aumentar 6 plg. como mínimo al HHL para que la interfase líquido-líquido quede 
dentro de la bota. 
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5.7 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON MAMPARA. 
(Ref. 20) 
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Figura 5-9 Separador horizontal con Mampara. 

Procedimiento: 

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor, Qc, usando la ecuación 5.2. 

2.- Calcular el flujo volumétrico de las fases líquidas ligera y pesada, Qu y QHL , con las 
ecuaciones 5.6 y 5.7. 

3.- Calcular la velocidad vertical terminal Ur, usando la ecuación 4 ( encontrar la K en la 
tabla 4-1 del capítulo IV) y establecer Uc = O. 75Ur. 

4.-Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentación de la tabla 2-3 y calcular el 
vo lumen VH y V5, con las ecuaciones 5.18 y 5.19. ( a menos que los tiempos estén 
especificados) 
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5.-Seleccionar el LID de la tabla 2-4 y comenzar a calcular el diámetro del recipiente de 
acuerdo a la siguiente ecuación: 

DJ16(V11 +Vs} l 0.6:r( ~) ... ................ ... (5.43) 

Entonces calcular el área transversal total , Ar, usando la ecuación 5.21. 

6.- Establecer la altura del espacio de la fase gaseosa H0 , tan grande como 0.2D o 2 pies ( 1 
pie si no se usa eliminador de niebla). Usando Hd D en la tabla 4-4, obtener Ad Ar y 
calcular Ao. 
7.- Calcular el nivel de líquido bajo en el compartimiento del líquido ligero usando la 
ecuación 5.44 ó ver la tabla 4-2 del capitulo IV. 

H LLL = 0.5D+7 ..... ......... .. (5.44) 

Donde D en pies y HLLL en plg. ( Redondear a la siguiente pulgada). Sí D :-:;; 4.0 pies, 
entonces H LLL = 9 plg. Usando HLL¿/ Den la tabla 4-4, calcular A LLL · 

8.- Calcular la altura de la mampara: 

Hw = D - H, ... .. ........ (5.45) 

Sí Hw < 2 pies, incrementar D, y repetir los cálculos desde el paso 6. 

9.- Calcular la mínima longitud del compartimiento del líquido ligero para acomodar 
volumen de drenado y sobrealimentación, l 2. Ver la figura 5-9. 

VH + vs 
l 2 = ............... (5.46) 

A r - A D - A LLL 

Redondear a siguiente V2 pie. El valor mínimo para l2 es: l 2 = dN + 12 plg. 

10.- Establecer la altura de la interfase Hwl 2, obteniendo las alturas de las fases ligera y 

pesada, HLL y HHL· 

11.- Para la sedimentación de los líquidos en el compartimiento, calcular el área transversal 
de la sección del líquido pesado, usando H11LI Den la tabla 4-4 y calcular el área transversal 

de la sección del líquido ligero con: 

All = AT - AD - AHL ........ .. ...... (5.47) 
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12.- Calcular la velocidad de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase li gera, 
UHL, y el líquido ligero saliendo de la fase pesada, Uu1, usando las ecuaciones 7 y 8. 
( Encontrar el Ks en la tabla 5-1 ). 

13 .- Calcular el tiempo de sedimentación del líquido pesado saliendo de la fase li gera y el 
líquido ligero saliendo de la fase pesada. 

12H 
/ HL = U . ..... .... ....... (5.48) 

UHL 

l2HHL 
/Lfl = . . ....... ....... . (5.49) 

ULH 
14.- Calcular la mínima longitud de L1 para facilitar la separación líquido-líquido con las 
siguientes ecuaciones y tomar el mayor valor. 

L, = (
1
-"f/(2/IL J ............. (5.50) 

AHL 

Redondear a los siguientes Y2 pies. 

15 .- Calcular la longitud total del recipiente L: 

L = L, + L2 .......• ••.. •• ...... (5 .51) 

16.- Calcular el tiempo de goteo Q>, usando la ecuación 5.23. 

17.- Calcular la velocidad real del vapor, UR c, usando la ecuación 5.24. 

18.- Calcular la mínima longitud requerida para la separación líquido-vapor L,1n,v, usando la 
ecuación 5.25. 

19.- Si L < LM1N. entonces establecer L = LMJN ( la separación vapor-líquido controla) . Esto 
da como resultado un tiempo extra de drenado y residencia. Si L << L_,,,11N. entonces 
incrementar Hoy recalcular A0 y repetir los cálculos desde el paso 6. 
Si L > LMJN, el dimensionamíento es aceptable para la separación vapor-líquido. 
Si L >> LMJN , ( la separación de líquidos y el tiempo de drenado controla) . L puede ser 
reducida y LMJN aumentada si H0 es reducida. Ho puede so lamente ser reducida hasta el 
mínimo especificado en el paso 9. Con el H v reducida, recalcular Av y repetir los cálculos 
desde el paso 9. 
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20.- Calcular LID. Si LID << 1.5, entonces reducir D ( a menos que esté alrededor del 
mínimo) y repetir los cálculos desde el paso 6. Sí LID >>6.0, entonces aumentar D y 
repetir desde el paso 6. 

21.- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 en el capítulo IV y calcular el espesor 
del tambor y cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

22.- Calcular el área del tambor y los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

23.- Calcular el peso aproximado del recipiente de acuerdo a la tabla 4-6. 

24.- Aumentar o disminuir el diámetro en incrementos de 6 plg. hasta que el LID esté en el 
rango de 1.5 a 6.0. 

25.- Con el dimensionamiento óptimo (mínimo peso), calcular los niveles de líquido 
normal y maximo. 

HHLL =D-Hv· ··········-(5.52) 

VH 
A NLL = ALLL + -- ..... ......... (5.53) 

L2 

Obtener H NLL usando la tabla 4-4 del capítulo IV con ANu ! A r. 

5.8 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON CUBO Y 
MAMPARA. (Ref 5 y 20) 

Procedimiento: 

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor Qc, usando la ecuación 5.2. 

2.- Calcular los flujos volumétricos de las fases líquidas ligera y pesada Qu y Ql/L . con las 
ecuaciones 5.6 y 5.7. 

3.- Calcular la velocidad vertical tenninal, Ur, usando la ecuación 4 (encontrar la K en la 
tabla 4-1 del capítulo IV) y establecer que Uc =O. 75 Ur. 
4.- Seleccionar el tiempo de residencia para los líquidos ligero y pesado eu y eHL. 

Nota: Para alimentación a tanques regeneradores de aminas, eHL = 10-15 min. Para 
alimentación a tanques desde una columna fraccionadora con aguas ácidas, para el servicio 
en refinerías, 8HL = 60 min. Y para el servicio en plantas químicas, 8HL= 10-15 min. 
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Figura 5-10 Separador hori zontal con cubo y mampara. 

5.- Obtener la relac iónel LID en la tabla 2-4 del capítulo 11 y ca lcul ar el diámetro de 
ac uerdo a la siguiente ecuac ión: 

Entonces ca lcular el área transversal total, Ar, usando la ecuación 5.21 . 

6.- Establecer la altura del espacio del vapor, Ho, tan grande como 0.2D ó 2 pies ( 1 pie si 
no se usa eliminador de niebla). Usando Hd D en la tabla 4-4, obtener Ar/Ar y calcular A0 . 

7.- Ca lcul ar la longitud requeri da para la separación líquido-líquido L ,. (Ver la fi gura 5-8) 
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8.- Calcular el tiempo de goteo del líquido <j>, usando la ec uación 5.23. 

9.- Calcular la velocidad real del vapor UR c, usando la ecuación 5.24. 

10.- Calcular la mínima longitud requerida para la separación líquido-vapor LMiN, usando la 
ecuación 5.25. 

11.- Si L , < LM/N, entonces establecer L, = LMIN ( la separación líquido-vapor controla) . 
Si l1 << LMtN, entonces aumentar Ho, recalcular Ao y repetir los cálculos desde el paso 7. 
Si l 1 > LM/N, el dimensionamiento es aceptable para la separación líquido-vapor. 

12.- Calcular el espesor de la capa de líquido ligero basándose en que las gotas de líquido 
pesado ya sedimentaron fuera de la fase ligera. 

H 
= 0.00 l 28Bu (~(; )D~ 

LL .............. (5.56) 
µ L 

Donde: 
DP = micras. 
11 S0 = la diferencia entre la gavedad espec ífica de las fases liquidas. 

13.- Calcular la diferenci a de alturas entre las mamparas de los líquidos li gero y pesado. 

6H = H LL (1-PL ) ..... ......... (5.57) 
Pu 

14.- Diseño del cubo para el líquido ligero. Establecer e l borde de la mampara de líquido 
ligero = D - Ho: suponer que el fondo es de 0.1250; seleccionar el tiempo de drenado y 
sobrealimentación (típicamente es de 5-15 rnin); suponer HLL es 6 plg. debajo de la altura 
de la mampara y lll es 6 plg. encima del fondo del cubo. Usando la tabla 4-4 con HHu l D 
y HLLL/D, calcular A HLL y ALLL· 

Calcular la longitud del cubo L2: 

(ru + r~ )QLL 
L2 = ( ) ... ...... ...... (5.58) 

A/ILL - ALLL 

15.- Suponer la longitud entre el cubo y la mampara para el líquido pesado L3, es tan 
grande como Dll 2 ó 12 plg. 
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16.- Diseño del compartimiento para el líquido pesado. Establecer el borde de la mampara 

de líquido pesado = D - HD - ¡J}{; seleccionar el tiempo de drenadoy sobrealimentación 
(típicamente de 5- 15 min). Suponer que Hll es alrededor de 6 plg. debajo de la altura de 
la mampara y lll es alrededor de 6 plg. sobre el fondo del recipiente. Usando la tabla 4-4 
con HHLLID y Huú D, calcular A11LL y A¿u. 
Calcular la longitud entre la mampara de líquido pesado y donde empieza el cabezal L: 

_ (TH + r.~ )QHL 
l 4 - (- ) ..... • ••.••• (5.59) 

Af/LL -Al.U 

17.- Calcular la longitud total del recipiente l: 

l = L, + l 2 + l 3 + L4 .....••.. • .••. (5.60) 

18.- Calcular la relación UD. Si UD << 1.5, entonces disminuir D y repetir los cálculos 
desde el paso 5.Si UD>> 6.0, entonces incrementar D y repetir desde el paso 5. 

19.- Calcular el espesor del tambor y los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6 del capítulo IV. 

20.- Calcular el área superficial del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

21 .- Calcular el peso aproximado del recipiente de acuerdo a la tabla 4-6. 

22.- Aumentar o disminuir el diámetro con incrementos de 6 plg. y repetir los cálcu los 
hasta que UD esté en el rango de 1.5 a 6.0. 
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Memoria de cálculo. 

Recipientes separadores Recipiente separador Recipient es separadores 
1 íq u ido-líquido. ~ Liquido-líquido-vapo r. ~ líquido-va por 

+ i Selecc ionar el d iámetro de la gota según 
las caracterí sti cas de la emuls ión y ca lcul ar Se lecc ionar la constante K. de 

las ve locidades de sedi mentación con la la ecuac ión de Sauders-Brown, 

ecuac ión de Stokes. y ca lcu lar la ve locidad term inal. 

i • Seleccionar los ti empos de drenado y 
Seleccionar el ti empo de res idencia sobrea limentac ión para ca lcu lar e l 
típi cos para la separac ión y calcular el vo lumen que neces itan. 
vo lumen de res idencia. 

i i 
Selecc ionar la re lación LID y 

Selecc ionar la re lac ión LID y calcul ar el ca lcul ar el d iámet ro de l rec ipien te. 
d iámetro y longi tud del rec ipiente 

¡ i 
1 

Calcul ar e l ni ve l bajo de liq uido y 

1 

Suponer las alturas de las fases y calcul ar la longitud de l rec ipiente 
calcular los ti empos de sedimentació n 1 

para cada fase. l 
i Calcul ar el tiempo de goteo de l 

Calcular los ti empos de residencia pa ra 
liqu ido, la veloc idad real de l vapor 
y la mínima longitud requeri da para 

cada fase y verifi car que sean mayo res que la liberac ión liq uido-vapor. 
los ti empos de sed imentac ión. 

i i Si la longitud mínima requeri da 
Verificar que la relac ión LID éste de ntro para la li berac ión del li qu ido-vapo r 
del rango reco mendado. es S que la longitud de l recipiente, 

entonces el di seño es ace ptable . 

¡ 
Verificar que la re lación LID éste 

1 

dentro del rango recomendado. 

'' 
Seleccionar e l tipo de cabezales . Ca lcular los 
espesores de l tambor y cabezales. Ca lcul ar e l 
peso aprox imado del rec ipiente. 
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CAPITULO VI 

ACCESORIOS INTERNOS Y EXTERNOS DE LOS 
RECIPIENTES SEPARADORES. 

Algunos dispositivos van localizados dentro del recipiente que tienen la finalidad de 
facilitar el proceso de separación y prevenir posibles perturbaciones dentro del recipiente 
como las olas y la formación de remolinos. Los materiales de fabricación suelen ser: acero 
inoxidable, acero al carbón, platino, etc. Otros dispositivos externos dan la capacidad de 
mantenimiento del equipo obteniéndose así la seguridad del personal y del equipo. 

6.1 DISPOSITIVOS INTERNOS DE LOS RECIPIENTES. (Ref. 5) 

Desviadores de alimentación. 

Existen muchos tipos de desviadores de alimentación, en la figura 6-1 se muestran 
algunos tipos de dispositivos comúnmente usados. El primero es una mampara de choque. 
Estos pueden ser casquetes esféricos, placas planas, un ángulo de hierro, un cono ; estos 
logran un cambio rápido en la dirección y la velocidad de los flujos y así liberar el gas de 
un líquido. El diseño de estas mamparas se determina principalmente por la estructura del 
soporte requerida para resistir el impacto de los flujos. La ventaja de usar estos dispositi vos 
como la media esfera o el cono es que crean menos perturbaciones que las placas o ángulos 
de hierro, reducen el sobre arrastre y los problemas de emulsificación. 

El segundo dispositivo es un ciclón de alímentación que usa la fuerza centrífuga, en lugar 
de la agitación mecánica, para liberar el gas de un líquido. Este dispositivo puede tener una 
chimenea ciclónica o puede usar un flujo tangencial que se agita alrededor de las paredes. 
Estos dispositivos usan generalmente una boquilla de entrada que debe crear una velocidad 
de flujo suficiente de aproximadamente 20 pies/s alrededor de la chimenea cuyo diámetro 
no es más grande que 213 del diámetro del recipiente. 

Casquete esférico Entrada con ciclón 

. Figura 6-1 Desviadores de alimentación . 
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Rompe olas. 

En un recipiente horizontal de gran longitud es necesario instalar un rompe olas, estás 
son mamparas verticales que cruzan la interfase gas-líquido y son perpendiculares al flujo . 

Placas anticspuma. 

La espuma en la interfase puede ocurrir cuando las burbujas de gas son liberadas desde 
el líquido . Esta espuma puede ser estabilizada con la adición de químicos a la entrada . 
Muchas veces una solución más eficaz es forzar a que la espuma pase a través de una serie 
de placas paralelas inclinadas o tubos como se muestra en la figura 6-2, con el fin de ayudar 
a coalescer las burbujas de la espuma. 

Figura 6-2 Placas antiespuma. 
Rompe Remolinos. 

Es normalmente una gran idea instalar un rompe remolinos como se muestra en la fi gura 
6-3 para impedir que se forme un remolino cuando la válvula de control del líquido esté 
abierta. Un remolino puede aspirar algún gas fuera del espacio del vapor y puede ser 
arrastrado hasta la salida del líquido. Los rompe remolinos son placas entrecruzadas que se 
colocan a la entrada de las boquillas de salida de líquidos . Las dimensiones se pueden 
observar en la figura donde des el diámetro de la boquilla. 

Placas coalescedoras. 

Es posible usar varias placas o tubos diseñados para ayudar a coalescer a las gotas de 
líquido pesado en la fase ligera y las gotas de líquido ligero en la fase pesada. Pruebas 
rec ientes con placas coalescedoras indican que puede ser posible minimizar el tamaño del 
recipiente usando estas placas. A causa de las posibilidades de taparse, las placas 
coalescedoras solo son recomendables cuando se quiera extender la capacidad de un 
separador ya existente o cuando hay severas limitaciones de espacio. 
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PLAN 

Figura 6-3 Rompe remolinos. 

Removedores de arena y drenes. 

En los separadores líquido-líquido-vapor, una preocupación es la acumulación de arena y 
sólidos en el fondo del recipiente. Si se permite la acumulación, estos sólidos afectan la 
operación del separador al tomar volumen del recipiente. Generalmente los sólidos se 
asientan en el fondo y llegan a formar capas bien comprimidas. Para remover los sólidos, 
los drenes de arena son abiertos de una manera controlada y entonces se bombea un fluido 
(frecuentemente agua) a alta presión a través de un chorro para agitar los sólidos y 
removerlos hasta los drenes. 

Los removedores de arena son normalmente diseñados con una velocidad de chorro de 20 
pies/s y se apuntan de tal manera que den un buen tratamiento al fondo del recipiente. Para 
prevenir que la arena se establezca y obstruya los drenes de arena, se usan platos de arena 
Estos son platos invertidos con una ranura en un lado para abrirlas. 
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6.2 ELIMINADORES DE NIEBLA. 

En cualquier proceso donde gases y líquidos están en íntimo contacto, hay niebla que se 
genera por el arrastre de gotas de liquido dentro del flujo de gas. La formación de algunas 
nieblas frecuentemente resultan por procesos ineficientes y productos perdidos en 
evaporadores, columnas de destilación, limpiadores de gases. El arrastre de gotas en una 
corriente de gas puede ser causada por dos mecanismos básicos: acción mecánica y la 
condensación . Basándose en la causa del arrastre de gotas, se puede tomar una buena 
estimación del tamaño de las gotas. Por supuesto, el tamaño de las gotas es afectado por las 
propiedades físicas del líquido; por ejemplo altas viscosidades generan grandes gotas, así 
como líquidos con alta tensión superficial. En la siguiente tabla 6-1 se observan los rangos 
del tamaño de la gota en algunos mecanismos. 

Tabla 6-1 Tamaños de las gotas en algunos mecanismos. (Ref. 12) 

CONDENSACION ACCION 
MECÁNICA 

Mecanismo Tamaño, µm Mecanismo Tamaño, µm 
Reacción química 0.1- 8 Cortados desde la 6- 900 

superficie con 
cambios de calor. 

Desde vapor saturado . 0.1- 30 Arrastrados desde 1 8- 700 

1 
columnas de platos y 

empacadas 
Formadas en 20- 700 Atomizadores 30- 1000 

superficies con 
cambios de calor 

Estas nieblas pueden causar serios daños a los equipos rotativos. Por lo tanto, se necesita 
conocer cuál es el mejor dispositivo para remover las gotas de líquido de un flujo de gas. 
Actualmente, se puede seleccionar de entre muchas clases de dispositivos conocidos como 
eliminadores de niebla. Antes de llegar a la selección tenemos que conocer algunos 
importantes factores: 

• El tamaño de la gota que el separador debe remover. 
• La caída de presión que puede ser tolerada para lograr la remoción de gotas 

deseada. 
• Susceptibilidad del separador para taparse por sólidos, sí los hay. 
• La capacidad de manejo de líquidos del separador. 
• La disponibilidad de los materiales de construcción que sean compatibles con el 

proceso. 
• Costo del eliminador de niebla y otros requerimientos del recipiente, tubos, 

instrumentación, etc. 
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Eliminadores de niebla por impacto. 

De todos los tipos de eliminadores de niebla, el eliminador por choque tiene una amplia 
aplicación en los procesos químicos industriales, principalmente porque ofrece un buen 
balance entre eficiencia, rango de operación, caída de presión, requerimientos y costo de 
instalación. Estos dispositivos consisten en veletas, mallas eliminadoras o lechos de fibras, 
dependiendo de los requerimientos del proceso. 

Una gota se captura por tres mecanismos cuando se aproxima a la superficie del 
eliminador de niebla (llamado blanco) los cuales son impacto por inercia, difusión 
Browniana, intercepción directa. Ver la figura 6-4. 

Impacto por 
111erc1a 

Difusión 
Browniana 

Figura 6-4 Los tres mecanismos básicos de captura de partículas por impacto. (Ref 12) 

lmpacto por inercia: A causa de su masa, ciertas partículas en la corriente gaseosa, tienen 
suficiente momentwn para romper a través del flujo laminar del gas y continuar en línea 
recta hasta que choca con el blanco (ver figura 6-4 ). El número de separación se expresa 
con la siguiente ecuación: 

N51= numero de separación 
Dp = diámetro de la gota 
PL = densidad del líquido 
Db = diámetro del blanco 
µ = viscosidad del gas 
V = velocidad del gas 
KM = factor de corrección de Stokes-Cunningham 

El valor de K,11, puede ser de 1.0 para tamaños de gotas tan grandes como l 5µm. (ref 12) 
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Intercepción directa: Hay también partículas con diámetros muy pequeños, estas no tienen 
el suficiente momentum para romper el flujo laminar del gas, por lo tanto tales partículas 
son transportadas alrededor del objeto por el flujo gaseoso. De cualquier modo, si el fluj o 
laminar donde la partícula viaja tiende a acercarse al blanco hasta una distancia donde al 
menos la mitad de la partícula pueda tocar el blanco entonces, puede ser recolectada. El 
número de separac ión en este caso es NSD. 

N - D,, 
SD -

Db 

Difusión Browniana: Finalmente, todavía hay partículas aun más pequeñas, generalmente 
menos de 1.0µm en diámetro, estas manifiestan movimientos al azar causados por 
colisiones con las moléculas del gas. Estos movimientos al azar pueden causar que estas 
partículas pequeñas choquen con el blanco y así ser colectadas, aun si la velocidad del gas 
es cero . El número de separación N58, se expresa con la siguiente ecuación: 

La relativa importancia de cada uno de los mecanismos para una aplicación dada puede 
ser detem1inada por comparación de los parámetros dimensiónales conocidos como numero 
de separación. Ver la figura 6-5. 

100 
1 

~ 901 ~o 

' ::) 
801 :J 

~ t.) 

8 70 :J 

, 
·' -,r 

00 .'01 · 0 .1 1.0 10 100 

Número de separación 

Figura 6-5 Eficiencias de los blancos, esferas, cilindros y cintas. (Ref 12) 
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Eliminadores de niebla tipo veletas. (vanes) 

Este tipo de eliminador de niebla consiste en una serie de placas paralelas con cambios 
direccionales donde se forza al flujo de gas a ser tipo laminar, la superficie de las placas son 
el blanco donde las gotas chocan y caen a un colector de líquido. Estos eliminadores son 
dimensionados por los fabricantes para asegurar un flujo tipo laminar y tener una minima 
caída de presión. 

Las más comunes son las placas tipo Chevron-Shaped, el espacio entre las placas es de 5 
a 75 mm, con un total de profundidad en la dirección del flujo de 150 a 300 mm. El diseño 
se basa en la velocidad que se expresa con la siguiente ecuación. 

1 

V=K(PL;gPg r 
Donde el factor K, es el coeficiente de Saunder-Brown que se determina 

experimentalmente para cada geometría de placas y está en un rango de 0.3 a 1 pies/s en 
diseños típicos. Entonces el primer mecanismo de colección es el de impacto por inercia, en 
bajos valores de K las gotas pueden permanecer en el flujo laminar de gas y pasar a través 
del dispositivo sin ser colectado. 

En experimentos con las placas tipo Chevron, el eliminador muestra una eficiencia de 
separación de gotas que se expresa con la siguiente ecuación: 

17=! - ex/ - V,mWB l 
l s7 .3*Vbtane J 

ri= Eficiencia del blanco para colección de partículas. 
V, = Velocidad terminal de sedimentación. 
W = ancho de la veletas. 
b = espacio entre las placas. 
V= velocidad del gas. 
8 = Angulo formado. 
m = número de lechos . 
Ver la figura 6-6 . 

Figura 6-6 Veletas tipo chevron. 
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La caída de presión es expresada así: 

t.P = Caída de presión 
e = coeficiente de arrastre. 

Ya = velocidad real del gas ( = Y/cos 8) 
Ar = Área de proyección de una fila de las veletas. 
A1 = Area transversal. 

PG = densidad del gas. 
Estos dispositivos son frecuentes en procesos donde el líquido arrastrado está 

contaminado con sólidos insolubles o donde hay grandes cargas de líquido en el flujo 
gaseoso. Por ejemplo en las unidades de desulfurización de gases de combustión donde 
principalmente usan piedra caliza suspendida para limpiar las cenizas extraídas de los 
gases, con apropiados lavados, los eliminadores de niebla tipo veletas pueden proveer de 
una larga vida de duraci ón para este servicio en estas condiciones. 

Típicamente, estos eliminadores son menos eficientes en remover pequeñas gotas. Sus 
aplicaciones de diseño están limitadas para gotas tan grandes como 40 µm . Un diseño de 
alta eficiencia puede remover hasta gotas de 15 µm de diámetro. Pero en cambio la ca ída de 
presión de estos dispositivos es baja , como de 1 O a 15 mm H20. 

salida de gas 

Salida de 
líquidos 

Figura 6-7 Eliminadores de niebla tipo veletas. 
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Malla eliminadora de niebla. 

El dispositivo más común encontrado en los procesos químicos industriales es la malla 
eliminadora de niebla. (Wire mesh) Está hecha de finos alambres tejidos y entrelazados , 
que pueden ser de acero inoxidable, los cuales son enrollados y empacados en forma de 
cilindro. Las rejillas soporte se colocan entre el techo y el fondo del dispositivo y deben se 
lo suficientemente fuertes soportar el peso de la malla eliminadora y tener una suficiente 
área libre para el flujo. 

Las gotas de líquido chocan con el tejido de alambre y entonces coalescen. El eliminador 
se construye con alambre de un diámetro de 0.1 O a 0.28 mm. y con una típica fracción de 
vació de 0.95 a 0.99. La efectividad de la malla depende en gran parte de que la velocidad 
del gas se encuentre en un rango adecuado para su correcto funcionamiento. Si la 
velocidad es demasiado alta, las gotas de líquido que chocan pueden introducirse y por lo 
tanto inundar la malla. Si la velocidad es demasiado baja, el vapor apenas se esparcirá a 
través de la malla sin que las gotas choquen y sin coalescer. 

La construcción es frecuentemente especificada requiriendo un cierto espesor 
(generalmente de 3 a 7 plg.) y la densidad de la malla es generalmente de 1 O a 12 lb/pies3 

. 

La experiencia indica que una malla eliminadora de niebla propiamente clasificada según el 
tamaño puede remover un 99% de las gotas de diámetro de 1 O micras y más grandes. 
Aunque los eliminadores de malla son baratos, también son fácil de taparse. 

Con respecto a la eficiencia de recolección de gotas se expresa con la siguiente ecuación: 
(Ref. 12) 

r¡ = eficiencia 
a =área superficial/ volumen de la malla eliminadora de niebla. 
H =espesor de la malla eliminadora. 
r¡1 es la eficiencia de recolección de particulas en el blanco y se obtiene de la figura 6-5. En 
algunos casos se puede mejorar la eficiencia colocando dos unidades en serie. 
La caída de presión a través de la malla eliminadora es una combinación de la caída de 
presión seca debido al flujo de gas solamente y además la caída de presión mojada debido a 
la retención del líquido. La caída de presión seca se calcula con la siguiente ecuación: 
(Ref. 12) 

E = fracción vacía. 
V= velocidad del gas. 

El valor del factor de fricción f,se obtiene de la figura 6-8. 
La caída de presión mojada es función de la carga de líquido, así como la geometría de la 

malla eliminadora, esta se obtiene sobre un gran rango de velocidades del gas y cargas de 
líquido. 
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Figura 6-8 Factor de fricción en función del NRe, para la caída de presión seca en la malla 

eliminadora. (Ref. 12) 

Porqué la malla eliminadora es la más popular. 

Muchos problemas de eliminación de niebla se resuelven con la remoción de gotas de 
tamaño de 3 a 5 µm de diámetro. También la caída de presión es generalmente aceptable si 
es menor de 25 mm H20. De todos los eliminadores de niebla disponibles , solo la malla 
eliminadora cuenta con ambos requerimientos. Además tiene un buen maneJO de las 
cantidades de flujo s de gas, tiene un bajo costo, el tamaño es otro factor ya que va dentro 
del equipo. La malla eliminadora tiene un excelente rango de operación efectivo entre el 30 
y el 110% de la capacidad de diseño. Sistemas con solventes o sólidos so lubles en el 
líquido arrastrado pueden ser fácilmente manejados en estas mallas eliminadoras con 
sistemas de lavado con atomizadores. 

Figura 6-9 Malla eliminadora de niebla. 
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El material de construcción de los alambres es generalmente de acero inox idable. también 
se utilizan otros materiales como polipropileno, teflón, cobre, níquel, aluminio, etc. Ver las 
sigui entes tablas 6-2 y 6-3. 

Tabla 6-2 Tipos de malla di sponibles en acero inox idable.(Ref. 12 ) 

Nú mero de seri e Vo lumen libre Densidad A rea superfi cia l/ Apli caciones 
% lbipi es3 Vo lumen pies2/pi e3 

900 1 97.5 12 200 Alta e fi ciencia . para 
serv icios de la vado 

9033 97.5 12 120 Para servicio pesado 
9032 97 .75 10.5 105 Para uso genera 1 
9030 98 9 90 Es tándar, para 

cua lquier serv icio 
9030-L-2 98 9 150 Alta e fi ciencia para 

fin os arrast res 
9059 98.5 7 11 5 Fin os arrastres 
9036 98.75 6 60 Alta ve locidad. para 

servicios secos 
4530 98.75 6 60 A Ita ve loc idad. para 

serv icios de la,·ado 

4536 99 4.5 45 Min ima ca ída de 
presión. para 
serv icios secos 

Tabla 6-3 Tipos de mallas di sponibles en di fe rentes materiales . (Ref. 12 .1 

Materia l Nú mero de Volumen Densidad Area superficia l Aplicaciones. 
seri e Libre% Lb/pi es' superfi cial/ Vo lumen 

pi es2/pies3 

Lana de vidrio 9036 93 12 450 Para muy fi nas 
nieblas 

904 8 95 8.25 300 Para fi nas ni eblas 

Po li prop i len o 9008 95 275 320 Alto rend imiento en 
nieblas ác idas 

9030 93 4.5 250 Nieb las ác idas y 

9036 95 2.75 150 
ent rada a máquinas 
mari nas con una 
míni ma caí da de 

904 8 97 2 11 o 
pres ión 

Multi fi lamen tos 9033 94 19 340 Para nieb las fi nas 
(Lana de vid ri o/ 

acero 9030 95 13.5 250 
donde se pem11te el 
acero 1n ox1dab le y 

in ox idable) una mí nima caída de 
9036 96 9 160 

pres ión es imponante 

Tefl ón 9048 94 8 250 Para cond1c1ones 
al tamen te co rrosivas 

Hosta fl on 9048 95 5.25 220 

92 



Lechos de fibras. 

Más especializados que los anteriores eliminadores de niebla es el eliminador tipo lec ho 
de fibras. En costo y caída de presión solo es económico cuando se desea remover 
partículas de menos de 2.0 µm de diámetro. Las fibras usadas en este dispositivo son 
generalmente de diámetros de menos de 0.02 mm, para capturar las gotas. Hay dos clases, 
dependiendo de la forma de captura de la gota, impacto por inercia y difusión Browniana o 
intercepción. El flujo del gas y líquido debe ser horizontal, porque el lecho de fibras tiene 
una gran densidad de empacado, el drenado de líquido es limitado ya que el líquido es 
eventualmente empujado a través de las fibras hasta ser drenado por un lado del dispositivo. 
El área superficial del lecho de fibras es de 3 a 150 veces que el de la malla eliminadora, 
ocupando el mismo volumen. 

La mejor aplicación del lecho de fibras es cuando se requiere eliminar nieblas formadas 
en reacciones químicas tales como ácidos sulfúricos, fosfóricos y nítricos. 

Tabla 6-4 Resumen eliminadores de niebla. (Ref. 12) 

TIPO DE 

1 

ELIMINADOR DE ELIMINADOR 1 ELIMINADOR DE 
ELIMINADOR MALLA TIPO VELETAS LECHO DE 

FIBRAS 
Costo Bajo 2-3 veces el costo de Alto 

un eliminador de 
malla 

Eficiencia 1 00%( para gotas de 100% ( para gotas > Arriba de 99.9% 
3-10 µm) 10-40 µm) (para gotas < 3µm) 

Caída de presión < 25 mm HiO < 15 mm HiO 100-300 nm1 H10 
Capacidad de gas Bueno Arriba de dos veces Bajo 

la capacidad de la 
malla eliminadora. 

Capacidad de líquido Bueno Excelente Bajo 
Sólidos Bueno Excelente Solamente partículas 

solubles. 

Algunos separadores tienen eliminadores de niebla centrífugos que hacen que las gotas de 
líquidos sean separadas por la fuerza centrífuga. Estos pueden ser más eficientes que 
cualquiera de los tres antes descritos y pueden ser menos susceptibles a taparse. Sin 
embargo no son muy comunes en las operaciones de producción porque su eficiencia de 
eliminación es sensible a pequeños cambios en los flujos. Además estos requieren 
relativamente de grandes caídas de presión para crear la fuerza centrífuga. 
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6-3 BOQUILLAS. 

Las tuberías que llevan y extraen flujos del recipiente, están unidas a pequeñas secciones 
de tubo, soldadas a la pared del recipiente. Esas conexiones se llaman boquillas; además 
permiten la interconexíón de un recipiente con instrumentos y otros equipos de proceso. 
Las boquillas pueden unirse al tubo por medio de uniones roscadas o bridadas, las uniones 
roscadas se limitan a diámetros menores de 3 plg. y las uniones bridadas pueden usarse 
después de 2 plg. de diámetro. Las uniones roscadas tienen un inconveniente en los 
recipientes a presión ya que pueden presentar fugas, por lo cual las uniones bridadas son 
preferidas por permitir un mejor ajuste y facilidad de instalación. 

Boquillas de proceso. 

En los recipientes horizontales la alimentación se puede localizar en un extremo del 
recipiente en la parte superior cerca del cabezal, y la descarga se localiza en el otro extremo 
para aprovechar la longitud del recipiente para que se lleve a efecto la separación completa 
de las fases continuas; sin embargo debido a que generalmente hay asentamientos de 
sólidos o líquidos más pesados, la descarga se debe colocar ligeramente arriba del fondo, 
instalándose a continuación las boquillas de drenes pertinentes en las partes mas bajas del 
recipiente par drenar completamente esos asentamientos. En los recipientes verticales, la 
alimentación se localiza en la parte lateral del cilindro y la descarga del líquido en el fondo . 

El dimensionamiento de las boquillas está sujeta a los diámetros de tubería de conexión 
para evitar contracciones y expansiones del flujo , caídas de presión excesi vas, esfuerzos en 
las tuberias y el costo . Para el dimensionamiento de estas tuberías se utilizaran los criterios 
como: velocidad pem1isible, caídas de presión, régimen de flujo. ( En el caso de flujo a dos 
fases) En el apéndice D se dan las dimensiones de las boquillas. 

Procedimiento de dimensionamiento de tuberías para flujos incompresibles, 
compresibles y flujo a dos fases. 

Para el dimensionamiento de la tubería se deberán utilizar los criterios de velocidad 
recomendada y caída de presión permisibles; en el caso de flujo a dos fases (una fase 
líquida y una gaseosa) existen varios tipos de flujos, para tubería hori zontal y vertical , el 
criterio en este caso es evitar algunos patrones de flujo crítico que pueden causar erosión en 
las tuberías, vibraciones, velocidades de impacto que pueden dañar a los equipos a los que 
están conectados. 

Flujo incompresible. (Ref. 8) 

Los datos requeridos son la densidad del fluido y el flujo másico. Este método es para 
flujo totalmente turbulento . 
1.- Suponer una velocidad, V,,,P ( Para suponer una velocidad se usará el criterio de las 
velocidades recomendables en el apéndice A) y calcular el diámetro interno con la siguiente 
ecuación: 
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1 

d = [0.0509( ~ J] 2

, P lg. 
P sup 

2.- Con este diámetro interno d, seleccionar la medida nominal comercial y su diámetro 
interno d,, 0 '" de tubería en el apéndice B. 

3.- Calcular el flujo volumétrico con la siguiente ecuación : 

W pies 3 

Q = p 3600 s 

4.- Calcular la velocidad real V rea l, con el diámetro interno nominal comercial d,,om· 

V = 183.3( Q ) pies 
real d ' ' 

~om S 

5.- Iterar hasta que V reai ;=- V ,,,P 

6.- La caída de presión se puede calcular con la siguiente ecuación: 

W = flujo másico, lb/hr. 
Q = Flujo volumétrico, pies3/s. 
p = densidad del líquido , lb/pie3

. 

V,,,P = velocidad supuesta, pies/s 
Vreal = velocidad real , pies/s. 
d,, 0 m = diámetro interno nominal , plg. 
L = longitud de tubería, pies. 
f = factor de fricción (usar apéndice B) 
M = caída de presión, psi. 

Flujo compresible. (Ref. 8) 

El siguiente método es una simplificación de la fórmula de Darcy, en el cual se considera 
que la caída de presión a través de la línea no es significativa ( menos de 10% de la presión 
total) , y que el flujo es turbulento. Este método elimina el factor de fricción de la fórmula 
de Darcy, por lo que se usa en líneas cortas dentro del límite de batería. El error comparado 
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con la formula de Darcy es de un 5%. Los datos requeridos son la densidad y el flujo 
másico. 

1.- Suponer una caída de presión f.P100 (para suponer una caída de presión usar los criterios 
de t.P1 00 permisible en el apéndice A) y obtener C1en el la figura 6-1 O con W. 

2. - Calcular C! con la siguiente ecuación: 

3.- Con C!. obtener el diámetro interno nominal de tubería comercial en la tabla 6-5 . Con 
C/ inmediata inferior de C2, calcular la caída de presión real t.P, 00 rea l· 

4 .- Iterar hasta que t.P1 00 real:= t.P100. 

e, = factor de descarga 
e! = factor de diámetro 
W= flujo masico, lb/hr. 
p = densidad del gas o vapor, lb/pie3 

t.P 100 =caída de presión por cada 100 pies de tubería, psi. 

Flujo a dos fases (líquido-gas). (Reí. 13) 

El flujo a dos fases se presenta cuando simultáneamente existen en la tubería dos estados. 
líquido y gaseoso. En el flujo a dos fases existen varios patrones de flujo ( ver fi gura 6- 11 ), 
los cuales son: 

• Anular. El líquido forma una película alrededor de la pared del tubo y el gas flu ye 
a mayor velocidad en el centro . 

• Anular con niebla. Parte del liquido es atrapado en el gas en pequeñas gotitas. 
• Burbuja. Burbujas de gas se mueven a lo largo aproximadamente a la mi sma 

velocidad del líquido. 
• Estratificado. El líquido flu ye a lo largo del fondo del tubo y el gas flu ye encima 

de la interfase gas-líquido. 
• Ondas. Es similar al estratificado excepto por la interfase que es distorsionada en 

olas moviéndose en la dirección del flujo. 
• Tapón. Tapones de gas y líquido se mueven a lo largo del tubo. 

• Disperso. Casi todo el líquido es atrapado en el gas formando pequeñas gotitas . 
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Tabla 6-5. Valores de C2. (Ref 8) 
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6BD ll 
Burbuja Tapón 

2 : 
Anular con niebla 

Estratificado Onda 

. ·.· .··· ....... ;·;. ¿·· ..... ·. · .... j . ~ .. ·.·:: ·. ·.:· ~·; : .. 

Disperso 

Figura 6-11 Patrones de flujo a dos fases . 

Muchos mapas empíricos determinan los patrones de flujo en función de las propiedades 
de los fluidos y de las velocidades de flujo . Uno de los más comunes es el de Mandhane 
para tuberías hori zontales (figura 6-12). Mandhane propone una corrección para flujos 
hori zontales con las propiedades de los fluidos como tensión superficial, densidad, para las 
velocidades superfic iales, pero concluye que los efectos de las propiedades de los fluidos 
son insignificantes . 

Las coordenadas para este mapa son: 

QL pies 

v,, = :c~r · , 
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VsL ~ Velocidad superficial del líquido, pies/s. 
Vsc = Velocidad superficial del gas, pies/s. 
Q¡_ = flujo volumétrico de líquido, pies3/s 
Qc = flujo volumétrico de gas, pies3/s 
d = Diámetro interno del tubo, plg. 

200.--....-~!"T"'l"TTTr--,--.--,....,....,_.,.,..---................ ,.....,....,........,.,------..-r-,-, 

10 o 
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"O -~ ·-() ·-1:: 
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~ 

"O ·-() 
o 

Disperso 

Burbup Tapón 

Estratificado 

~ 001oL.
1
-----....;1 -º-~-............ , o ..... _-o~__..._ ... , .... 0 .... 0-.0--s ...... oo o 

Velocidad superficial del gas p1es/s V sg 

Figura 6-12 Mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberías horizontales. (Ref. 13) 

Para tuberías verticales con flujos ascendentes, se utili zará el mapa de Asís. (Figura 6- 13) 
Las coordenadas para este mapa son parecidas a las Madhane, excepto por la corrección 
con las propiedades de los fluidos. ( densidad y tensión superfici al) 
Las coordena<las son las siguientes: 

1 1 

N =V (Pe )'(PLO"I+',')• pies 
X X ' 

PA PwO- S 

100 



PL = densidad del líquido, lb/pie3
. 

PG = densidad del gas, lb/pie3
. 

PA = densidad del aire a 60 º F y 14.7 psia, 0.0764 lb/pie3
. 

Pw = densidad del agua a 60º F y 14.7 psia, 62.4 lb/pie3
. 

a = tensión superficial del flujo, dinas/cm. 
GwA = tensión superficial del agua y aire a 60 º F y 14.7 psia, 72.4 dinas/cm. 
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Velocidad superficial del gas N = V • X p1es/s 
' " .. . 

Figura 6-13 Mapa de Asís para fluj o a dos fases en tuberías verticales. (Ref. 13) 

El cálculo de caída de presión para flujo a dos fases es mucho más complejo que el 
cálculo de caída de presión para una sola fase. En los resultados, el error en los cálculos en 
la caída de presión a dos fases es del ± 20% que pueden ser normalmente anticipadas, 
especialmente en circunstancias donde las velocidades del fluido son muy altas o bajas, 
donde la tubería es muy rugosa y en donde las propiedades de los fluidos no son muy bien 
conocidas. Además las diferentes correlaciones para la caída de presión pueden dar 
diferentes resultados. Un método sugerido por The American Gas Association (Ref. 13) es 
el de Dukler y la correlación para la elevación de la caída de presión de Flanigan. Para el 
dimensionamiento se usarán también los criterios de velocidad y caídas de presión 
recomendados en el apéndice A. 
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Usando el método de Duckler para calcular la caída de presión por fricción. 

M - JJ,r,V.~ L,,, 
f - (0.14623}d 

Donde: 

y 

iJP¡= Componente de la caída de presión por fricción, Psi. 
fn = Factor de fricción para una fase. 
frpr = Factor de fricción para dos fases. 
Vm = Velocidad de mezcla, pies/s. 
Lm = Longitud de la línea, millas. 
d = Diámetro interno de tubería, plg. 
Q¿ = Flujo volumétrico de líquido, pies3 /s 
Qc = Flujo volumétrico del gas, pies3/s. 
A = Fracción volumétrica de líquido. 

PL = Densidad del líquido, lb/pie3 

pe = Densidad del gas, lb/pie'. 

Pk = Densidad de la mezcla de dos fases, lb/pie3
. 

H Ld = Fracción de retención del líquido (por Duckler) 

El factor de fri cción para una fase fn , se obtiene con la siguiente ecuación: 

( )
-0.32 f. = 0.0056 + 0.5 Re y 

El número de Reynolds para la mezcla Rer, se calcula con la siguiente ecuación : 

Re , = (124.0)pkV.,d 

µ . 

Para el cálculo de Rev, se necesita la velocidad de la mezcla, V m, y la viscosidad de la 

mezcla, µn. 

Donde µ en cp. 
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El factor de fricción para dos fases, representa la eficiencia de fricción en el flujo a dos 
fases y se determina con la siguiente ecuación: 

/,,,, = I + [ 1.281 - 0.478Y + 0.444Y~ - 0.094Y 3 + 0.00843Y 4
] 

Donde Y = - ln(A.) 

ftpr también puede ser encontrada en la siguiente figura. 
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Figura 6-14 Factor de fricción para flujo a dos fases. (Ref 13) 
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La fracción de retención de líquido, HLd- se calcula con la gráfica de Duckler en la fi gura 
6-15 . 

El componente de elevación puede encontrarse con el método de Flanigan con la 
siguiente ecuación : 

M = p~H_ LJ LZ 
e 144 e 

Donde Hu. se de tem1ina con la figura 6-16 o con la siguiente fórmula : 

1 
H = -- -- - --

Lf 1+0.3264(V,c }'006 

L'iPe = Componente de la caída de presión por elevación, Psi. 
Hu·= Fracción de retención del líquido.(por Flanigan) 
Ze = Aumento en la elevación vertical , pies. 
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Figura 6-t 5 Correlación de retención de líquido. (Reí. 13) 

10 

! 1 
: 

1 1 1 

\ i 
1 ! 1 1 1 

\ i 1 1 1 ! l 1 

08 

\ 1 ¡ i 1 

i 
!\ 1 1 1 

1 1 1 1 ! 

06 

1 \ .. 1 ! 1 1 

! "~ i 
1 1 

¡ 
1 1 

04 

1 1 

t--.... 1 
i 

¡ 
1 jo...., 1 1 

1 1 1 
-r-- 1 1 ! 1 1 1 1 

02 

! 1 
1 i 1 1 1 1 

o 

1 1 

¡ 1 

1 1 

i 1 

1 
1 

i 1 1 

1 
1 i 

1 1 

i 1 
1 
1 

1 ! 

O 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 SO 

V"l, pies/s 

Figura 6-16 Correlación de retención de líquido de Flanigan. (Ref. 13) 
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Entonces la caída de presión total t:.Pr, es la suma de la caída de presión por fricción y la 
caída de presión por elevación. 

Otras boquillas. 

Además de las boquillas de proceso, se deben instalar otro tipo de boquillas con 
diferentes funciones como las boquillas de drenaje que son instaladas en la parte inferior 
del recipiente y preferentemente son locali zadas en los extremos. Otras boquillas sirven 
para la instnunentación y control, como boquillas para control de presión, boquillas de 
control de temperatura, boquillas para medición de PH· (Generalmente se emplean en estos 
casos boquillas de un mínimo de 1.5 plg. de diámetro.) También hay boquillas de servicio 
que incorporan o eliminan agua, aire, un gas inerte para revisión del equipo en un paro o 
para el arranque del proceso . 

6.4 REGISTROS DE INSPECCIÓN. 

Los recipientes a presión que están sometidos a corrosión interna, erosión o abrasión 
mecánica, deben proveerse de un registro para hombre, registros para mano u otras 
aberturas para la inspección, reparación y limpieza. Estos registros son boquillas cerradas 
con una brida ciega. Los registros de hombre normalmente varían entre 20 in y 36 in de 
diámetro y son localizados a un costado del recipiente. Cuando el diámetro de recipiente es 
muy pequeño ( menor a 4 pies) se pueden usar los cabezales del recipiente como registros 
de hombre. Ver apéndice C. 

Los registro s de mano se utili zan para inspección y mantenimiento de accesorios internos 
del recipiente y generalmente se instalan en recipientes pequeños, la localización de estos 
registros es cerca de los dispositivos de medición y accesorios colocados en el interior del 
recipiente, normalmente el registro de mano en el cual se puede maniobrar con comodidad 
por un hombre es de 6 plg. de diámetro. 

Todas las aberturas tales como boquillas y registros localizados en la pared del recipiente 
con un diámetro mayor a 2 plg. deberán ser reforzadas, lo cual previene esfuerzos excesivos 
en la pared y alrededor de la abertura . 

6.5 DISPOSITIVOS DE SEGURIDAD. (Ref. 13 yl8) 

La aplicación de dispositivos de seguridad debe cumplir con los estándares apropiados 
tales como el código ASME para recipientes. El diseño de sistemas de seguridad debe 
también cumplir con normas y leyes estatales y federales, así como requisitos para cubrir el 
seguro de la planta o instalación. Las regulaciones estatales y federales no solo cubren la 
seguridad sino también las consideraciones medio ambientales como el aire, agua y el 
ruido . 
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Un dispositivo muy importante es la válvula de relevo de presión, éstas se utilizan mucho 
en la industria de procesos químicos para proteger a los recipientes de presión contra las 
sobrepresiones. Estas válvulas funcionan automáticamente a una presión predeterminada 
para descargar el fluido y reducir la sobrepresión. La sobrepresión la puede ocasionar un 
incendio, el llenado excesivo del recipiente, apertura accidental de las válvulas, demasiada 
aplicación de calor, reacciones exotérmicas, enfriamiento inadecuado, fallas mecánicas de 
las válvulas, etc. Cualquiera que sea la razón, es esencial la selección de los dispositivos de 
seguridad, su uso, su localización y su mantenimiento para proteger al personal y al equipo , 
así para cumplir con los normas y leyes. 

Se utilizan las siguientes definiciones de válvulas: 
• Válvula de relevo: Para servicio con líquidos. 
• Válvula de seguridad. Para servicio con vapores de agua, gas y vapores. 
• Válvula de seguridad-relevo. Para líquidos o vapores. 

La determinación del máximo relevo requerido puede ser difícil. Estas presiones a relevar 
para complejos sistemas son determinados por suposiciones conservadoras y análisis 
detallados. Por lo general, dos condiciones de emergencia causadas por fallas del equipo o 
error del operador no ocurren simultáneamente. La secuencia de los eventos debe ser 
considerada. El desarrollo de presiones a relevar requiere que el ingeniero este 
familiarizado con el diseño del proceso en general, incluyendo los tipos de accionadores de 
las bombas, agua de enfriamiento, suministro de repuestos, instrumentación, distribución en 
la planta y filosofia de paro por emergencia. 

Las referencias más comunes para el diseño de sistemas de seguridad son : 

API RP 520- Recommended practice for the design (part 1) and installation (part 11) of 
pressure relieving systems in refineries. 
API RP 521- Guide for pressure-relieving and depressuring system. 
ASME Boiler and pressure vessel code, section 1 and section VIII. 

El diseño del dispositivo de seguridad apropiado deberá tomar en consideración todas las 
posibles condiciones que perturben a cada equipo en lo individual. Cada caso debe ser 
evaluado cuidadosamente para determinar cual es la peor condición que dictará la 
capacidad del dispositivo de seguridad. 

6.6 PROBLEMAS DE OPERACIÓN. (Ref 5) 

Los siguientes problemas de operación se encuentran en cualquiera de los tres tipos de 
recipientes separadores. 

Espuma. 

La principal causa de formación de espuma son las impurezas y agua. En la refinación 
del crudo es poco práctico remover estas impurezas antes de entrar a los recipientes 
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separadores. En separadores diseñados con internos, no representa un gran problema la 
espuma ya que aseguran un tiempo adecuado o una área superficial de coalescencia 
suficiente para que la espuma se rompa. 

La espuma en el recipiente separador representa tres problemas los cuales son: 

1.- El control mecánico del nivel de líquido es afectado porque el control deberá ocuparse 
de tres fases líquidas en lugar de dos. 
2.- La espuma tiene una alta proporción de volumen con respecto a su peso. Por 
consiguiente puede ocupar mucho espacio en el recipiente; esta espuma se puede locali zar 
en la sección colectora de líquido o sección de sedimentación por gravedad. 
3.- En un banco de espuma no controlado, puede llegar a ser imposible remover el gas 
separado o la desgacificación de un líquido en el recipiente y puede ser arrastrada algo de 
espuma a las salidas de gas y líquido. 

En el caso del crudo, se pueden comparar las tendencias de espumación de un crudo 
conocido y de W10 nuevo del que no se conoce ningW1a información operacional , la cual se 
puede saber con la comparación de espumas. El resultado proporciona una comparación 
relativa del problema de espumación que puede presentarse en el nuevo crudo con respecto 
al crudo conocido. Entonces se pueden hacer ajustes en los parámetros del diseño . 
comparándolos en aquellos donde se han encontrado satisfactorios para el caso conocido. 

La cantidad de espuma depende de la caída de presión a la que está sujeta el líquido al 
entrar, así como de las características del líquido a las condiciones del separador. Porque 
comparando con tanques operando a presiones atmosféricas, estos no toman en cuenta ia 
espumación. En algunos casos, el efecto de la temperatura se ha encontrado que es 
totalmente importante. Esto frecuentemente se pasa por alto en el diseño en condiciones de 
espuma. El efecto de la temperatura puede ser evaluado también comparando espumas. 

Los supresores de espuma están disponibles, a menudo hacen un buen trabajo 
aumentando así la capacidad del separador. Sin embargo en el separador que maneja crudo, 
el uso de supresores no es tan eficaz, ya que las características del crudo y de la espuma 
pueden cambiar durante el tiempo de vida del pozo. También es muy alto el costo de 
supresores de espuma para grandes cantidades de producción. Debe proporcionarse de una 
suficiente capacidad en el separador para manejar con anticipación la producción si n el uso 
de supresores o inhibidores de espuma. Una vez en operación el recipiente, se puede utili zar 
supresores de espuma para permitir mayor capacidad al recipiente de la que fue diseñado. 

Parafinas. 

El funcionamiento del separador puede ser afectado por la acumulación de parafina. Las 
placas de coalescencia en la sección del líquido, los eliminadores de niebla en la sección del 
gas son particularmente propensos a las acumulaciones de parafinas que tapan estos 
dispositivos. Es un problema potencial cuando se usan eliminadores de niebla del tipo 
centrífugos. Deben proporcionarse registros para hombre, regi stros de mano y boquillas 
para permitir la limpieza con vapor, so lventes y otros tipos de limpiadores para los internos 
del separador. 
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Arena. 

La arena puede ser un gran problema afectando el buen estado de las válvulas, tapando 
los internos del recipiente y la acumulación en el fondo del recipiente. Válvulas 
especia lmente resistentes pueden minimizar los efectos de la arena. Las acumulaciones de 
arena pueden ser disminuidas con el uso de removedores de arena y drenes. 

El taponamiento de los internos del recipiente es un problema que se debe considerar para 
el diseño de los separadores. Un diseño que promueva una buena separación y que tenga un 
mínimo de trampas para la acumulación de arena puede ser dificil de lograr. Entonces el 
diseño debe tener los mejores mecanismos para la separación de gas y las fases líquidas y 
probablemente deberá tener un área para la acumulación de arena . Un práctico balance de 
los factores es la mejor solución. 

Emulsiones. 

Las emulsiones pueden ser particularmente molestas en los recipientes donde hay que 
separar dos líquidos inmiscibles. Después de un tiempo de acumulación, los materiales de 
emulsión y otras impurezas generalmente forman una interfase entre las fases pesada y 
ligera. Además de los efectos adversos en el control de nivel. Esta acumulación disminuye 
la efectividad del tiempo de residencia dentro del separador, resultando la disminución de la 
eficiencia de la separación de las fases pesada y ligera. La adición de químicos y/o calor a 
menudo disminuyen esta dificultad . 

Frecuentemente, es posible bajar apreciablemente el tiempo de residencia necesario para 
que las fases se separen , aplicando ca lor en la sección del líquido en el separador o con la 
adición de químicos desemulsificantes. 

Estallidos. 

Los estallidos causan dos problemas comunes de operación. Los estallidos que liberan el 
líquido de la fase gaseosa pueden ocurrir por daños en los internos del rec ipiente, espumas. 
diseños inadecuados, cuando las salidas de líquidos están tapadas o se excede la capac idad 
de diseño del recipi ente. Estos estallidos pueden indicar un falso alto nivel de líquido y 
causar daños en los internos del recipiente. Los estallidos que liberan el gas desde la fase 
líquida pueden causar una indicac ión de bajo nivel de líquido y ocurren cuando hay 
formación de remolinos. 
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CAPITULO VII 

MATERIALES DE CONSTRUCCIÓN. 

La selección del material adecuado para la construcción de los recipientes es un tema 
muy extenso ya que muchos parámetros son involucrados como características del sistema, 
la fuerza estructural, resistencia a la corrosión, resistencia a los cambios de temperaturas, 
características de fabricación, disponibilidad y costos de material. Los materiales para la 
construcción son diversos ya que deben resistir las condiciones de operación a las que esta 
sujeto el recipiente. 

7.1CORROSIÓN.(Ref.14, 16, 17y23) 

Definición: La corrosión es el ataque destructivo de un metal por reacción química o 
electroquímica con su medio ambiente. Los daños causados por medios físicos no se 
denominan corrosión sino erosión, abrasión o desgaste. En algunos casos el ataque químico 
va acompañado de daños físicos y entonces se denomina corrosión-erosión, desgaste 
corrosivo o corrosión por fricción. 

El término "herrumbrado" u "oxidación" se aplica a la corrosión del hierro y de 
aleaciones en donde este metal es la base, en este proceso se forman productos de corrosión 
compuestos en su mayor parte por óxidos de hierro hidratados; por lo tanto, los metales no 
ferrosos se corroen pero no se herrumbran. 

Los metales puros y aleaciones tienden a unirse químicamente con los elementos de un 
medio corrosivo para formar compuestos estables simi lares a los que se encuentran en la 
naturaleza, los cuales poseen una menor energía. Cuando se producen pérdidas de metales 
de este modo, el compuesto que se forma se denomina producto de la corrosión y se dice 
que la superficie del metal esta corroída. La corrosión es un fenómeno muy complejo que 
puede tomar una o varias formas. Por lo general, se limita a la superficie del metal, pero 
hay veces que tiene lugar a lo largo de los límites de los granos u otras líneas débiles por las 
diferencias en la resistencia a los ataques o una acción electrolítica local. El concepto 
electroquímico indica que para que ocurra una reacción que de lugar a la corrosión se 
necesita una parte que funcione como ánodo y otro como cátodo; entonces, se puede 
generar un flujo de electrones de las zonas anódicas a las catódicas generándose pequeñas 
celdas locales en la superficie metálica del recipiente. En el siguiente figura 7- 1 se observa 
las formas de corrosión mecánicas y electroquímicas . 

A continuación se verán algunas formas de corrosión en forma muy breve. Para mejores 
detalles se puede consultar las obras pertinentes que traten sobre el tema. 

Corrosión uniforme: Es la que se extiende en toda la superfície del metal produciendo una 
pérdida del espesor de las paredes y por consiguiente una disminución de la resistencia 
mecánica. Las superficies rugosas son las más propensas a este tipo de corrosión. Los 
principios de los mecanismos de corrosión uniforme son electroquímicos y químicos Un 
ejemplo es la formación de herrumbre de hierro y el empañado de la plata. 
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Figura 7-1 Tipos de corrosión. (Ref. 14) 
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Corrosión galvánica: Este tipo de corrosión uniforme se lleva acabo a una gran velocidad 
por encima de lo normal, que se asocia con el flujo de corriente a un metal menos activo 
(cátodo) en contacto con otro metal más activo (ánodo) en el mismo ambiente. Como regla 
general, cuándo se utilizan metales di stintos en contacto unos con otros y se exponen a una 
solución conductora de electricidad, se debe escoger una combinación de metales que se 
acerquen todo lo posible a la serie galvaníca, tabla 7-1. El metal que actúa como ánodo será 
el mas atacado preferentemente. La protección para este tipo de corrosión es el uso de 
películas protectoras que tienden a reducir la corrosión y también el aislamiento de los 
metales uno con otro con el uso de juntas en el caso cuando se atornillan placas juntas con 
el uso de arandelas de plástico ó bien ánodos de sacrificio. 

Corrosión localizada: Se denomina así al tipo de ataque local que se forma debido a que la 
velocidad de corrosión es mayor en unas zonas que en otras. 

Corrosión intergranular: Es un tipo de corrosión selectiva que ataca en los límites de los 
granos de un metal o aleación, sin ataque apreciable a los granos, este tipo de corrosión 
produce pérdida de resistencia y ductibilidad. Algunas aleaciones, como los aceros 
inoxidables austeníticos (estructura cristalina no-magnética) y algunas aleaciones de cobre 
y aluminio, a altas temperaturas inadecuadas, son propensas a este tipo de corrosión. Las 
temperaturas entre 842 ºF y 1652 º F provocan en los aceros austeniticos una precipitación 
de carburos en los límites de los granos que disminuyen el cromo las zonas cercanas. En el 
acero se manifiesta la corrosión intergranular por la perdida de brillo y se hace quebradi zo. 

Corrosión por picaduras: Esta forma de corrosión se desarrolla en zonas muy locali zadas 
de una superficie metálica. Esto da como resultado el desarrollo de cavidades; estas 
cavidades pueden ser de diámetros pequeños y muy profunda o cavidades poco profundas. 
Ejemplos de formación de picaduras: aluminio y aleaciones inoxidables en soluciones 
acuosas que contengan cloruros. Otro caso típico es la corrosión por agua de mar en casi 
todos los aceros y sumamente peligrosa porque no es fácil detectarla. Los cloruros, 
bromuros e hipocloritos son los que presentan mayor agresividad. Las superficies metálicas 
lisas y limpias son más resistentes a este tipo de corrosión. Los aceros austeníticos con 
molibdeno manifiestan buena resistencia y se meJora si lleva aleación de cobre. 

Corrosión en grietas: Este tipo de corrosión se produce en una grieta formada por el 
contacto con otra pieza del mismo u otro material. Cuando hay grietas, la intensidad de 
ataque suele ser mayor que en las zonas circundantes de la misma superficie. Este tipo de 
corrosión se puede deber a la deficiencia de oxigeno en la hendidura, cambiando la acidez 
en la grieta, acumulación de iones o agotamiento de un inhibidor. 

Corrosión por disolución selectiva: Se presenta cuando uno o más de los componentes de 
la aleación se corroen preferentemente, dejando a la aleación con poros y residuos de 
corrosión. Ocurre que la aleación presenta un aspecto sano a excepción del empañado, pero 
la resistencia mecánica y la ductilidad se reducen en gran proporción . Por ejemplo en 
aleaciones en base de cobre que contienen aluminio, el aluminio se corroe preferentemente 
( desaluminizado ), otro caso es el deszincado y el desniquelado. 

111 



Fractura de corrosión por esfuerzo: La corrosión es acelerada debido a los esfuerzos, ya 
sea por el esfuerzo residual interno del metal o algún esfuerzo aplicado desde el exterior. 
Los esfuerzos internos se producen por la deformación no uniforme durante los trabajos en 
frío ( doblado, cizallamiento, horadación, etc .), por el enfriamiento desigual a partir de 
temperaturas elevadas y por reasentamientos estructurales internos que implican un cambio 
de volumen. Los esfuerzos inducidos por remaches y pernos se pueden clasificar también 
entre los internos. Algunos ejemplos son el resquebrajamiento del latón formado en frío en 
ambientes de amoníaco, el agrietamiento de los aceros inoxidables austeníticos en presencia 
de cloruros; el agrietamiento del metal monel en ácido fluorhidrosilícico y el agri etamiento 
por quebrantamiento cáustico de los aceros en las soluciones cáusticas. Las fracturas 
producidas por la corrosión bajo esfuerzos son generalmente transgranulares pero se dan los 
casos en que son intergranulares . 

Celda de concentración de oxígeno: La celda de concentración de oxígeno es electrolítica 
y ocurre cuando hay diferencia de concentración de oxígeno de un punto a otro. La 
corrosión sucede donde hay baja concentración de oxigeno respecto al otro. Un ejemplo es 
cuando hay sustancias sólidas depositadas en una superficie metálica y de esta forma se 
impide que llegue el oxígeno. 

Corrosión por fatiga: La corrosión por fatiga es una reducción ( por corrosión) de la 
capacidad de un metal para soportar esfuerzos cíclicos o repetidos. La superficie del metal 
es la que soporta los mayores esfuerzos y al mismo tiempo está sometida a los ataques de 
los medios corrosivos. La corrosión de la parte metálica disminu ye la resistencia a la fatiga 
y el esfuerzo sobre la superficie tiende a que la corrosión se ac elere. 

Fractura por cáusticos: Esta forma de corrosión ocurre frente a soluciones calientes 
alcalinas, la fractura es primeramente intergranular. Los álcali s se presentan en forma de 
bicarbonato de sodio comúnmente, este bicarbonato( NaHC0 3) con el agua forma 
hidróxido de sodio (NaOH); en concentraciones de 20-40% de cáusticos la corrosión 
ocurre. El material menos susceptible a este tipo de corrosión es el lnconel 600. 

Fractura por hidrógeno: La absorción de hidrógeno al metal causa la pérdida de 
ductibilidad. Los aceros con concentraciones de carbón de 0.2 5% son muy susceptibles. En 
condiciones de altas temperaturas y grandes presiones de hidrógeno (casos como 
fabricación de alcohol, gasolinas, amoníaco sintético, cracking del petróleo, etc.) , la 
descarburación intergranular, la fisuración y el resquebrajamiento de aceros al carbono se 
producen cuando el carbono en el acero se combina con el hidrógeno produciendo metano, 
las moléculas de metano son muy grandes causando una sobrepresión fomentando la 
formación de ampollas y grietas en el metal. El molibdeno, cromo, vanadio, titanio y niobio 
protegen a los aceros contra dicha corrosión. 

Erosión: Es la destrucción de un metal por la acción combinada de la corrosión y la 
abrasión o la fricción causada por el flujo de líquido o gas ( con sólidos suspendidos o sin 
ellos). Si el líquido o gas contienen partículas sólidas más duras que la superficie metálica 
afectada se producirá la corrosión y abrasión combinadas. Si el líquido o gas no tienen 
partículas sólidas suspendidas o estas son más blandas que el metal afectado la erosión se 
producirá por corrosión o fricción. 
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Corrosión por fricción: Se presenta cuando dos metales se desli zan uno sobre otro y se 
provocan daños mecánicos. El calor de fricción oxida al metal y este óxido se retira. Para 
prevenir esto se pueden utilizar metales más duros, lubricaciones y procurando que no 
exista movimiento relativo entre las piezas. 

Erosión por cavitación: La formación de burbujas vacías en una corriente de líquido que 
pasa sobre una superficie se denomina cavitación. Esto se encuentra a menudo en hélices, 
los timones, los codales y bombas. A este tipo de corrosión se le atribuyen daños 
producidos por las roturas de estas burbujas que causan un fuerte impacto o efecto 
explosivo que puede dañar el metal considerablemente y acelerar la corrosión por la 
destrucción de películas protectoras. 

Corrosión biológica: La actividad metabólica de los microorganismos puede provocar ya 
sea directa o indirectamente un deterioro del metal por procesos de corrosión. Estas 
actividades pueden producir: 

a) ambientes corrosivos. 
b) crear celdas de concentración electrolítica en la superficie del metal. 
c) modificar la resistencia de las películas superficiales. 
d) tener influencia sobre el índice de reacción anódica o catódica. 
e) modificar la composición ambiental. 

7.2 CRJTERJOS DE SELECCIÓN DE MATERJALES. (Ref. 14, 16, l 7 y 23) 

Esta selección de material se debe basar, de preferencia, en la experiencia con materiales 
en condiciones similares. Cuando no se disponga de esta información o sea experiencia, 
será conveniente obtener ayuda y asesoramiento de personas experimentadas en trabajos de 
ingeniería de corrosión, que estén familiarizadas con las características de resistencia 
química y con las limitaciones de los materiales de construcción. Al seleccionar el material 
de construcción para los equipos es necesario tomar en cuenta los aspectos prácticos y las 
limitaciones de diseño, fabricación, instalación y mantenimiento. 

La factibilidad de conseguir en el mercado y/o la diferencia de costos de uno y otro 
material obliga al ingeniero a hacer uso de su capacidad de elección, es necesario que 
conozca los procesos de fabricación de los productos con que se construirá el equipo, la 
relación de estos procesos con las propiedades, composición química, el manejo de 
espesores para diversos materiales y requisitos con respecto a relevado de esfuerzos y/o 
problemas de soldabilidad. 

Las características del sistema para un flujo en particular son de gran importancia y se 
debe prestar atención a los factores extraños que puedan influir en la corrosión. Deben 
tomarse en cuenta también todo tipo de contingencias como arranques, paros probables, 
condiciones de peligro y operaciones de limpieza. Estas condiciones extremas 
frecuentemente pueden ocasionar atascamiento de productos químicos, presiones, 
temperaturas elevadas y con esto causar fallas en los materiales. Para hacer una buena 
selección se debe definir las condiciones de servicio lo más exactamente posible cubriendo 
los siguientes puntos: 
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• Corrosividad del fluido. 
• Características del fluido. 
• Inicio y paro de actividades. 
• Residuos y productos químicos de limpieza. 
• Factores constructivos. 
• Temperatura. 

Corrosividad del fluido: Existen tablas y datos sobre velocidades de corrosión para 
distintas sustancias, sin embargo no es lo más factible, se deben usar pruebas de corrosión. 
Los tipos principales de pruebas son: 

1) La experiencia operacional real con los equipos de las plantas expuestos 
al medio corrosivo. 

2) Experiencia con equipos de plantas piloto. 
3) Pruebas de muestras sobre el terreno que incluyen muestras de acero, 

muestras esforzadas, sondas de resistencia eléctrica expuestas al medio 
de corrosión de la planta. 

4) Pruebas de laboratorio con muestras expuestas a los fluidos de la planta 
en ambientes simulados. 

Características del fluido : 

pH- Un factor muy importante es la acidez de una solución acuosa; por regla general las 
sustancias de pH bajo son mas corrosivas que las neutras y alcalinas. En el caso del acero y 
hierro ordinario la corrosión rápida empieza a un pH de 4.5. 

Sales- En algunos aceros inoxidables con pequeñas cantidades de cloruros y haluros pueden 
causar agrietamiento a altas temperaturas. 

Velocidad- El aumento de la velocidad de una solución corrosiva tiende a acelerar la 
corrosión en una superficie metálica, ya sea erosionando el material o desprendiendo la 
capa protectora de producto de corrosión. 

Impurezas- Las impurezas en un material corrosivo pueden ser buenas o malas desde el 
punto de vis ta de la corrosión . Una impureza en una corriente puede actuar como inhibidor 
y retrasar la corrosión y otras pueden tener efectos perjudiciales sobre los materiales. Los 
efectos de las impurezas son variados y complejos, es preciso saber qué son, en qu é 
cantidades están presentes y de dónde proceden para poder recomendar el material de 
construcción. 

Concentración- La concentración puede tener grandes efectos sobre la velocidad de 
corrosión. Sin embargo, es raro que estas velocidades de corrosión se comporten 
linealmente con la concentración, sino que en algunos casos depende de rangos de 
concentración, por lo cual es dificil la predicción de estas velocidades de corrosión .. 
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Tabla 7-1 Serie galvánica de metales y aleaciones. (Ref. 23) 

Magnesio 
Aleaciones de magnesio 
Zinc 

Extremo corroído (anódico o menos noble) 

Acero galvanizado o hierro dulce ga lvanizado 
Aluminio 6053 
Aluminio3003 
Aluminio 2024 
Aluminio 
Alelad ( duralumini o revestido de aluminio puro) 
Cadmio 
Acero dulce 
Hierro dulce forjado 
Hierro colado 
Ni- Resistente 
Inoxidable de 13% de cromo (activo) 
Soldadura de 50-50, p'lomo-estaiio 
Inoxidable 18-8 tipo 304 (activo) 
Inoxidable 18-8.3 tipo 316 (activo) 
Plomo 
Estaiio 
Metal Muntz. 
Bronce naval 
Níquel (activo) 
lnconel (activo) 
Latón amarillo 
Latón Admiralty (88% cobre, 10% estaiio, y 2% zinc) 
Bronce de aluminio 
Latón rojo 
Cobre 
Bronce de silicio 
Cuproníquel 70-30 
Níquel (pasivo) 
lnconel (pasivo) 
Monel 
Inoxidable 18-8 tipo 304 (pasivo) 
Inoxidable 18-8.3 (pasivo) 
Plata 
Grafito 
Oro 
Platino 

Extremo protegido (catódico o más noble) 
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Grado de aireación: Si se expulsa por ebullición el aire disuelto, la velocidad de corrosión 
en aleaciones de base de cobre se reducen considerablemente ya que no depende de su 
película de óxido protectora y sin embargo en el caso de los aceros inoxidables dependen 
de su película protectora en la cual el oxígeno disuelto es el oxidante, por lo cual la 
velocidad de corrosión aumentará. 

Temperatura: La velocidad de corrosión tiende a aumentar conforme se aumenta la 
temperatura. La temperatura tiene efectos secundarios, mediante la influencia sobre la 
solubilidad del aire (oxígeno), que es la sustancia oxidante que más influye en la corrosión. 

Vibración o golpe de ariete: El equipo de un material no adecuado o con pobre espesor 
puede ser afectado. Las bridas y uniones pueden ser dañadas por vibración o golpe de 
ariete. 

Condiciones de estancamiento: En estas condiciones se puede generar corrosión por la falta 
de oxígeno en el material debajo de los sedimentos. 

Abrasividad: Esto ocurre cuando los flujos acarrean partículas sólidas más fuertes que el 
material del equipo. 

Residuos y productos de limpieza químicos. 
Pequeñas cantidades de compuestos químicos como los cloruros ( del orden de ppm) 

pueden causar falla en los materiales. 

Inicio y paro de actividades. 
Muchos problemas de corrosión se dan más fuertemente durante el inicio y paro de 

actividades. Algunos problemas al inicio de operaciones se dan porque las temperaturas de 
operación pueden ser muy altas, concentraciones variables de corroyente, inadecuada 
distribución de inhibidores, remoción incompleta de oxigeno, presiones altas. etc. Los 
problemas durante el paro de operación son: una inadecuada limpieza del equipo al 
remover residuos del proceso y al dejar residuos de químicos usados para mantenimiento. 

Factores constructivos. 
Resistencia mecánica. De estas propiedades del material se tiene una amplia gama de 

consideraciones de tipo constructivo que necesariamente se deben tomar en cuenta para el 
diseño ya que se verán afectadas por las temperaturas de operación, y su efecto se vera 
reflejado en la presión que se puede soportar de acuerdo al espesor de la pared de los 
diferentes componentes del equipo lo que a su vez determina el peso del equipo, 
dimensiones y costo. Estas fallas pueden ser el resultado una excesiva deformación elástica, 
elasticidad inestable, inestabilidad plástica, ruptura por material quebradizo, esfuerzos por 
fatiga, pérdida de ductibilidad, estabilidad estructural en el caso de aleaciones, resistencia a 
los impactos, soldabilidad, choques térmicos, etc. 

Altas temperaturas. (Ref. 1 O) 
Los materiales son seleccionados en base a requerimientos del servicio . La resistencia a la 

corrosión no es la primera consideración de diseño. Grandes esfuerzos son desarrollados 
por cambios importantes de temperatura y gradientes tém1icos . 
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Una consideración tradicional en las aleaciones, importante para el diseño, son los límites 
mecánicos del material. Estos están son disponibles en los códigos para recipientes a 
presión en el ASME donde se dan recomendaciones de los máximos esfuerzos permisibles. 
Estas recomendaciones pueden ser mejor apreciadas con el siguiente ejemplo, con datos 
típicos de la aleación tipo 304 usada en un recipiente a presión a 250 psi y 1400 º F su 
tiempo de vida esperado en el diseño es de 24 años, a 1450 º F el tiempo de vida cae hasta 
7 años, a 1500 º F es de solo 2.2 años. En pocas palabras la temperatura tiene grandes 
efectos en el tiempo de vida del equipo. Los sobrecalentamientos son la causa más común 
de fallas por corrosión a altas temperaturas. La influencia de la temperatura en las 
propiedades mecánicas puede fomentar la deformación por esfuerzos, deformación plástica, 
deformación elástica (creep) y fatiga térmica. 

Una propiedad muy importante es la expansividad. Muchas fallas en los metales a altas 
temperaturas se deben a la constricción del metal durante el calentamiento o el 
enfriamiento. Esa constricción, en el caso de contracción obstaculizada, puede causar 
ruptura. Otra propiedad importante es la estabilidad estructural de la aleación . Esto significa 
libertad desde la formación de las nuevas fases o un reacomodo drástico de aquellas que se 
encuentran presentes dentro de la estructura metálica, como resultado de la influencia 
térmica. Tales cambios afectan la resistencia a los esfuerzos y/o corrosión. 

Las típicas aleaciones para altas temperaturas contienen hierro, níquel o cobalto (30%) y 
cromo (>20%), que es suficiente para formar un óxido protector contra la oxidación. Estas 
aleaciones básicas pueden incluir adicionales elementos que ayudan a la resistencia hacia la 
corrosión , uno de ellos es el aluminio ( típicamente >4 % desarrollando alumina), silicio 
(arriba del 5% desarrollando vidrio amorfo) y tierras raras ( típicamen te < 1 %, cerio , iridio 
y lantano) . 

La adición de molibdeno es benéfica para los ataques de cloruros acuosos que inducen la 
corrosión por picadura. (Encontrado en los aceros inoxídables tipo 3 16 y 31 7 y en las 
aleaciones con 6% de Mo), a temperaturas que exceden de 1292 º F son propensos a la 
oxidación catastrófica, arriba de este punto el Mo03 forma mezclas eutécticas con los 
óxidos de hierro, níquel y cromo. El óxido Mo03 empieza a derretirse a 1462 º F. 

Los recubrimientos para altas temperaturas tienen cromo, aluminio o silicio que tales 
temperaturas forman una capa de oxido protectora rica en oxido de cromo, alumina o sílica 
respectivamente. Los procesos de corrosión a altas temperaturas son simultáneamente 
encontrados en muchos típicos servicios como se observa en la siguiente tabla 7-2. 

Tipos de corrosión a altas temperaturas. 

Oxidación: En muchos procesos industriales se incluye este tipo de corrosión; el metal 
reacciona con el aire para formar un óxido protector, hay varios productos de la oxidación, 
algunos de ellos no son deseables, por ejemplo el Wustite, éste es un óxido defectuoso del 
hierro, este se forma rápidamente alrededor de 1000 ºF en acero. La mayoría de las 
aleaciones para altas temperaturas son resistentes a la oxidación, éstas no tienen problemas 
entre 750 º F y 1380 º F, su límite esta alrededor de 1470 º F. Las aleaciones para estas 
temperaturas son los aceros inoxidables austectínicos del tipo 300 (304 , 309, 31 O, 3 14, 330, 
333 , etc) y los aceros inoxidables ferriticos (estructura cristalina magnética) 41 O y 446. Las 
aleaciones con Molibdeno ( los aceros inoxidables tipo 316 y 317 y aleaciones con 6% de 
Mo) pueden ser propensos a grandes oxidaciones alrededor de 1256 º F. 
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Tabla 7-2 Condiciones típicas de proceso que causan corrosión. (Ref. ¡O) 

Proceso o Temperatur o s e CI F N Ese o- Oerreti- Otros 
Componentes a ria mientos 

(ºf) 

T uberia con vapor de agua hasia 1832 * * 
Tubería con vapor para hasta 1 832 * * 
des integración, etileno 

Desi ntegración de Cloruro de 1202 * 
vinilo 

Ca lentadores, 1022-1112 * * 
hidrodesintegradores 

Recuperadores, calcinación de 1499 * * * 
cok e 

Regeneradores , 1472 * 
desintegración catalítica. 

En los sistemas de desfogue 1742-1976 * * * Cl2, Corr 
Marina . 

Tubos de horno con CS, 1562 * * depósitos 

Reactores, Melamina/urea 842-932 * 
Reactores, prodc de Ti 1652 * * 

Rejil las para catálisis de ac. 1706 * * * 
nftrico 

Revestimientos para piro 1832 * * * 
hidrólisis 

Procesos con reactores 1382-1472 * * 
nucleares i ! i 

Gas a altas temp. reactor 1382-1 742 * 
Calentadores a fu ego directo 1562-1652 * * * * Ataque por 

ceni zas de 
combus11ble 

Turbinas de gas 1742 * * * * * Metales 
liqu 1dos. 
depósitos 

Incineradores de desechos 878-932 * * * * * * Alto 
contenido de 

CI en el 
carbón 

Cama fluidizada para 1112 * * * * * 
combustibles 

Recuperadores de vidrio 1994 * * * * 
Baño ca li ente galvanizado 85 1 * Fundidos de 

zmc 

Para servicios de más altas temperaturas, las aleaciones incluyen cobalto o níquel que les 
proporciona más resistencia. Ciertas aleaciones ( generalmente con tierras raras) son más 
resistentes a la oxidación témlica en condiciones cíclicas. 

Sulfuración: Los gases sulfurosos son comunes en muchos procesos. incluyendo 
atmósferas con gases de combustión, procesos petroquimi cos . turbinas de gas y 
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gasificación con carbón. Los sulfuros ( vapor sulfuroso, sulfuro de hidrógeno) pueden 
causar muchos daños , porque la sulfuración en el metal se forma rápidamente causando 
corrosión intergranular. La mezcla de gases oxígeno y sulfuros pueden causar altas 
corrosiones, típicamente arriba de 111 O º F para aleaciones con base de níquel, a 1688 ºF 
con base de cobalto. a 1724 ºF con base de hierro. Las aleaciones que contienen aluminio, 
silicio y cobalto son usadas para ambientes su lfurosos. 

Halogenación: El ataque por halógenos es comúnmente manifestado por la formación de 
escamas con daños internos en las aleaciones, incluyendo vacíos formados por el resultado 
de especies altamente voláti les. 

Carburización : Es la absorción de carbón dentro de la superficie del metal. Los daños son 
manifestados por la presencia interna de carburos que se precipitan en las uniones de los 
granos disminuyendo la cohesión de los mismos y haciendo que las zonas contiguas queden 
empobrecidas de cromo, con lo que se pierde el carácter de inoxidable y por consiguiente 
su resistencia a la corrosión, generalmente arriba de 1922 ºF. Ejemplo de procesos donde 
ocurre la carburización son la pirólisis y los procesos de desintegración de gases, plantas 
reformadoras y procesos donde las temperaturas son altas, donde participan el monóxido de 
carbono, metano y gases de hidrocarbonos. En este tipo de atmósferas el carbón del metal 
puede formar capas de coque en forma de polvo, esto ocurre a 790-14 70 º F y puede ser 
muy rápido ( en días) tambien se llama carburización disfrazada . El daño generalmente es 
localizado ( formando picaduras). Las aleaciones más ampliamente usadas son hierro
niquel-cromo, incluyendo las que tienen 1-2% de silicio y 1.5% de niobio. Las aleaciones al 
alto níquel tiene aplicaciones en este tipo de atmósferas. La descarburización es pérdida de 
carbón de la superficie del acero a elevadas temperaturas con la presencia de oxigeno u otro 
material que reaccione con el carbón. 

Nitrogenación: Es la absorción de átomos de nitrógeno por el metal. Relativamente son 
pocos los reportes de los materiales que se debilitan con la formación de nitruros internos 
en la aleación . El daño por nitruración es común a 1290-1650 ºF. Los nitruros se presentan 
generalmente precipitados en forma de agujas en el interior de la aleación. Las aleaciones 
recomendables que resisten el ataque por nitruración son ricas en níquel y cobalto, debido a 
la baja so lubilidad del nitrógeno en esos metales. 

Bajas tempera tu ras. 

Los metales sometidos a bajas temperaturas se ven afectados en la ductibilidad y la 
resistencia a los impactos y en muchos casos aumentan la resistencia a la cedencia y a la 
tracción. Los metales resistentes a las bajas temperaturas se usan para la fabricación de 
equipos criogénicos. 

Los aceros A 300 son adecuados para temperaturas de - l 50ºF, estos tienen ciertas 
características de fabricación que dan alivio a los esfuerzos. Los aceros A 201 y A 212 son 
aceros al carbono para temperaturas de - 50ºF. Los aceros de aleación el A 203 de grado A 
o B para - 75 º F, e l A 203 de grado Do E para servicios de - 150 º F. 
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Tabla 7-3 Materiales recomendables para algunas formas de corrosión a altas 
temperaturas. (Ref 1 O) 

Tipo de corrosión Tipos de aleaciones Material Notas y 
básicas recomendable precauciones 

Oxidación Fe-Ni-(Co) >20% 304, 32 1' 309, 3 1 º· Amplias opc iones 
(30%)Cr. Estabili zados 800(HT), 803, 430. 446. dictadas por Ja ap li cación 
para tener Ja mínima HR 120, 330, 85H,333, y función, propi edades 
susceptibi lidad. Al, Si son 600, 60J(GC), 602CA, mecánicas, ciclos 
benéficos. La adici ón de 617, 625, termales (shock), 
tierras raras ayudan. 253MA,353MA. DS, 2 14, oxidac ión interna, etc. 

MA956, MA 754, X, etc. 

Su! furación Fe con aleación al alto Cr Aceros con 9- 12% de Cr: Vapores con azufre, H,S. 

( Por reducción de y Al 309, 31 O, 330, 800( HT), etc. 

gases, no oxidación) 803, HRJ20, No oxidos. Cuidado con 
85H,253MA,353MA, los aceros eutécticos. Los 
MA956, 446, 67 1, 68, recubrimientos pueden 

188, etc. ayudar. 

Sulfuración Aleaciones con base de 153Ma, 601, HRl60, SO,, S03, etc. Para el 

(por óxidos de gases Fe-Cr. La formación de MA 754, MA956, 333, riesgo de ataque por 

de azufre) 
óxido es benéfica. La pre 556, etc. óxidos y su lfuros. 
ox idación puede ayudar. Recubrimiento Al. 

Carburización Amplio uso de HH, HK, HPMod, Carburo interno con 
aleaciones. Para las 309,3 1 O, 330, 333 , 85H. ataque intergranular. Usar 
peores condiciones usar 800(HT), 803, DS, superficies li sas en el 
aleaciones al alto níquel HRJ60, 600,601, 253MA, interior de Ja tuberia . 
con Cr. 51. ¡ ia oap 602CA. Polvo de metal (a bajas 
so lubi li dad del C en N1 es 617,625,690,MA754, temperaturas) 
benéfica por aleaciones MA956, X, 
de Ni) 556,706,7 18,750, etc. 

Nitrogenación Aleaciones con Ni en vez 309, 800(HT), 330, 446, Nitruros internos pueden 
de Fe .. Ev itar aleaciones 188, 230,600.602CA. debilitar la aleac ión . 
con a lto contenido de Cr. 625, 253MA, etc. 
Usa r aleaciones bajas en 
Al y Ti (forman nltruros) 

Halogenación: Las aleaciones con Ni son 800H, 333,200, 20 1, 207, Productos vo lát1 les, 

C loración, las mejores. Son 600, 60 1, 602CA, 2 14, N, ataq ue interno con 

fluoración, etc. 
benéficos Cr, A l. Si ( con H224, 83, etc. picaduras. Productos 
oxigeno) La hi groscóp icos. 
preox idación no es 
benéfica. 

Los aceros inoxidables que contienen cromo y níquel son adecuados para servicios de 
-300 a --425 º F. El mas típico es el 304. El acero de bajo contenido de carbono y 9% de 

níquel es una aleación ferrítica desarrollada para utilizarse en equipos criogénicos que 
funcionan hasta a -320 º F. La aleaciones de aluminio resisten los choques de temperaturas 
de hasta --425 º F. En la tabla 7-4 se dan los metales y aleaciones para el uso a bajas 
temperaturas. 
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Tabla 7-4 Metales y aleaciones para bajas temperaturas. (Ref. 13) 

ASTM/ AISI Temp. de Usos líquidos 
Especificación y grado servicio ºF 

Acero al carbón En recipientes a presión y Butano. lsobutano, 
A 333 grado 1 y 6 -50 tanques de Dióxido de azufre. 
A 3 34 grado 1 y 6 -50 a lmacenamiento, donde e l peso Refrigerante 12, 
A 442 grado 55 y 60 -50 y los esfuerzos no son criticos. Amoniaco, Refrigerante 
A 516 grado 55.60,65 y 70 -50 Equipo de refrigeración y 22. Propano, Propi len o. 
A 537 -50 transporte 
Aleaciones de acero Para recipientes a presión con Gas LP 
A 517 grado F -50 grandes esfuerzos. Camiones 

tanques que manejan gas LP 
A 203 grados A y B 2 '!. % Ni -75 Tanques, recipientes y tuberia Propano 
A 333 grado 7 - 2 '!.%Ni -75 para propano líquido. 
A334 grado 7 - 2 '!. % Ni -75 

Aleaciones de acero Base para los tanques de Propano. dióxido de 
A 203 grados D y E - 3 '!, Ni -150 almacenamiento de líquidos carbono. acetil eno, etano, 
A 333 grado 3 - 3 Y, Ni -150 (propano, dióxido de carbono, etileno 
A 334 grado 3 - 3 '!, Ni -150 acetileno , etano y etileno). 
Acero inoxidable 
AlSI - 300 se ri es tipo (301) -150 
Aleaciones de acero Para equipo de producción de Etileno. metano. oxígeno, 
A 333 grado 8-9 % Ni -320 oxígeno, transportación y monóxido de carbón. 
A 334 grado 8 -9 % Ni -320 a lmacenaj e de metano. ¡ nitrógeno y argón 
A 353 grado 8-9% Ni -320 oxigeno, nitrógeno y argón 

1 
ASME caso 1308 - 9 % Ni -320 

Acero inoxidable 
AISI 300 serie (tipo 302) -320 
Acero inoxidables Para plantas nucleares. Hidrógeno, Hel io . 
AISl 300 series (tipo 304) -452 petroquimicas. mí si les, y otras 

áreas donde la pureza del 
producto es esencial. Para e l 
manejo de hidrógeno 
combustible para cohetes. 

7.3 ESPESOR DEL CUERPO DEL RECIPIENTE. ( Ref 7) 

El espesor del cuerpo del cilindro se calculará con la siguiente ecuación : 
PD 

r = 2SE - 1.2P +tc,plg. 

r = espesor, plg. 
P =presión de diseño, psi. 
S =esfuerzo máximo permisible del material, psi. 
E= eficiencia de la soldadura. 
D =diámetro interno, plg. 
te= aumento de espesor por considerar la corrosión, plg. 
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La presión de diseño P, es la mayor presión de operación con la adición de un factor de 
seguridad que es de 15 a 30 psi o la adición del 10% al 15% de la presión de operación. 

La eficiencia de la soldadura E, se encuentra entre un rango de 0.6 a 1, se usa 0.85 para 
soldadura examinada por puntos y 1 cuando la soldadura es examinada con rayos X 
( 100%). Cuando se desea la máxima seguridad en la construcción del recipiente se usa 
radiografía (rayos X) en las soldaduras con el fin de detectar errores. Las soldaduras sirven 
para la unión de metales y debe efectuarse por soldadores competentes. Existen varios 
procesos de soldadura y la más usada es la soldadura de arco, la soldadura oxiacetilénica es 
muy común para soldar placas de poco espesor. 

El aumento de espesor por considerar la corrosión te, es un espesor adicional que se da a 
la placa que conforma al recipiente, este espesor es requerido para que el desgaste por 
corrosión no altere la resistencia mecánica del recipiente para el servicio al que fue 
diseñado, así el recipiente se desgastará durante su vida útil, normalmente 1 O años, y al 
final la reducción del espesor podrá soportar la presión de diseño. El espesor de corrosión 
se fija con la experiencia y es de un rango de 1/16 a 1/8 plg. Consultar los códigos API o 
ASME para las recomendaciones de espesores por corrosión. Un espesor por corrosión muy 
alto puede hacer que el equipo tenga un alto costo y que sea muy pesado, en estos casos se 
puede seleccionar un material más barato. 

7.4 SELECCIÓN DE CABEZALES. (Ref. 7) 

Existen tres tipos principales de cabezales usados en recipientes sujetos a presión interna, 
hemiesféricos, elípticos y los toriesféricos. Ver la figura 7-2. El cabezal más resistente a las 
altas presiones es el hemiesférico (la mitad de una esfera), por lo cual tiene un gran espesor, 
diámetro y por lo tanto es el más costoso. Los cabezales más usados si la presión de di seño 
lo permite son los toriesféricos y elípticos. En la siguiente tabla se observan los criterios 
que pueden usarse para una selección preliminar. 

Tabla 7-5 Selección de cabezales . (Ref 20) 

Condiciones Cabezales típicamente usados 
D < 15 pies y P < 100 Psig Toriesféricos con radio = 0.06 D 
D <15 pies y P> 100 Psig Elípticos 2: 1 
D> 15 pies, sin tomar en cuenta la presión Hemiesféricos 
Donde: 
P= presión de diseño 
D= diámetro del recipiente 
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Los espesores de los cabezales se calculan con la suiguiente tabla: 

Tabla 7-6 Cálculo del espesor de los cabezales. (Ref 20) 

Cabezales elípticos 2: 1 

Cabezales hemiesféricos 

Cabezales toriesféricos 

PD 
I H = +I . 

2SE - 0.2P ( 
PD 

l = +I 
H 4SE - 0.4P e 

0.885PD 
t = +t 11 SE - 0.1? e 

rb~ 
Toriesféricos 

L..-- -->-10-..J ' 

/ 

~----10---1 
Hemiesféricos 

Eli~ticos 

•I 

Figura 7-2 Tipos de cabezales toriesféricos, elípticos y hemiesféricos. (Ref 4) 

7.5 RECUBRIMIENTOS PARA PREVENCIÓN DE CORROSIÓN. (Ref. 23) 

Un recubrimiento es una capa de un material de espesor pequeño y su función es proteger 
el material de construcción de atmósferas corrosivas; este recubrimiento puede ser 
metálico, orgánico o inorgánico. Este es un método económico de control de corrosión en 
comparación con el de adicionar un espesor por corrosión que resulta muy costoso por el 
tipo de material de construcción. Este método de protección requiere experiencia ya que 
hay que saber el tratamiento superficial antes de aplicar el recubrimiento, su 
comportamiento contra el fluido, el espesor requerido y siempre es recomendable las 
pruebas con el fin de detectar imperfecciones en el recubrimiento . 

Los recubrimientos metálicos como plomo, zinc, cadmio, aluminio, estaño, etc . y las 
aleaciones se pueden aplicar por varios métodos como: electrodeposición, inmersión en 
caliente, aspersión y plaqueado no eléctrico. Los recubrimientos inorgánicos más utilizados 
son la cerámica, porcelana y el vidrio . Estos son fundidos sobre el metal a proteger, 

123 



permiten el procesamiento de flujos muy corrosivos y sus limitaciones son la fragilidad y 
susceptibilidad a la ruptura por choques térmicos. 

Los recubrimientos orgánicos son principalmente pinturas y resinas. La pintura retarda la 
corrosión evitando el contacto de los agentes corrosivos con la superficie del recipiente. Las 
pinturas pueden res istir los efectos del medi o, el calor, el impacto , la abrasión y la acc ión 
de sustancias químicas; existen tablas que s irven como gu ías para seleccionar la pintura 
adecuada y estimar la cantidad necesaria de pintura para diversas condiciones de servicios. 

7.6 PROTECCIÓN CATÓDICA. (Ref. 6, 14 y 16) 

La protección catódica es una técnica que reduce o elimina la corrosión tomando como 
cátodo el metal a proteger mediante corriente impuesta o por la unión con un ánodo de 
sacrificio (generalmente magnesio, z inc y aluminio.) . En una celda electroquímica ocurren 
procesos electroquímicos con el paso de una corriente eléctrica. Si la celda electroquímica 
produce energía eléctrica, causada por el consumo de energía química, se dice que se tiene 
una celda galvánica o pila. Si en cambio, la celda electroquímica consume corriente de una 
fuente externa, almacenando como consecuencia energía química, se dice que se tiene una 
celda electrolítica. La celda electroquímica esta compuesta fundamentalmente de tres partes 
las cuales son : 

Ánodo: Es la superficie del metal que se corroe, es donde la oxidación ocu rre 
(pérdida de electrones) y es fuente de e lectrones. 
Cátodo: Es la superficie del metal donde no ocurre corrosión (puede haber poca 
corrosión) y ocurre la reducción (ganancia de electrones) , en éste se recibe e l fluj o 
de eiecirones. 
Conductor iónico: Una soluc ión con e lectrolitos, que puede ser un fluido corros ivo, 
cualquier solución , agua sa lada, aire , etc . 

Generalmente se dan las s igu ientes reglas: La reacc1on anódica es una oxidac ión y la 
reacción catódica es una reducci ón. Los aniones (iones negativos) migran hacia el ánodo y 
los cationes (iones pos itivos) hac ia e l cátodo . Ver la figura 7-2. 

Generalmente la zona anódica es la que sufre la corrosión , el proceso de di solución de un 
metal en un ácido es un proceso electroquímico, la infinidad de burbujas que aparecen en la 
superficie metálica reve la la existencia de infinitos cátodos, mientras que en los ánodos se 
va disolviendo el metal , ver la figura 7-3. 

Los electrones generados por la formación de iones de hierro en el ánodo pasan a través 
del metal hacia la superficie de las áreas catódicas inmersas en el electrolito. En el cátodo 
se establece un balance eléctrico con los electrones de la reacci ón y los iones hidró nio para 
producir hidrógenos monoatómicos ( reducción del hidrógeno). 

Los hidrógenos monoatómicos se combinan formando gas de hidrógeno que sa le en forma 
de burbujas, como se muestra en la fi gura 7-4. 
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Ancxio C<iLodo 
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Figura 7-2 Celda de corrosión o celda galvánica. 

Fe+• 

Electrolitos 

Figura 7-3 Reacc ión anódica en la corrosión del hierro. 
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H~ 

OH" 
H . 

Electro lito 

Figura 7-4 Reacción catódica en la corrosión del hierro. 
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Las reacciones catódicas y anódicas ocurren simultáneamente y a la misma ve locidad . 
Los procesos de oxidación no necesariamente se asocian con la presencia de oxigeno en los 
procesos de corros ión. La reacción del hierro con el agua para producir hidróx ido de hi erro 
e hidrógeno es un ejemplo donde la oxidación no necesita ox igeno di suelto. 

Los sistemas de protecc ión contra la corrosión están basados en la eliminac ión de al guno 
de los e lementos de la celda electroquímica o hacerlos inoperantes. El procedimiento que 
elimina todos los ánodos de la parte metálica a proteger hac iéndola toda catódica, se conoce 
como protección catódica. Se usan dos métodos principales los cuales son el ánodo de 
sacrificio y la corriente impresa. 

En el método de ánodo de sacrificio, se conecta el metal a proteger a otro menos noble en 
la serie ga lván ica, lo cual crea una pila ga lvánica en la que el metal a proteger actua como 
cátodo, mientras que el metal anódico se sacrifica (se disuelve). 

r;;t1ionc:s \ I 11nionc!-

o--~ 
,\:-;QllO 

cJrioncs ---Jn\oncs 

ÁNono 

Figura 7-5 Protección catódica con ánodos ga lvánicos o de sacrificio. 

En el método de co rri ente impresa, se conecta el metal a proteger al polo negativo de una 
fu ente de alimentac ión de corri ente cont inua, pura o rectificada. y el polo positi vo a un 
electrodo auxiliar que puede estar constituido por chatarra de hierro , ferro-silicio. plomo
plata, grafito , etc. 

L\tn1 u ur .. 
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Figura 7-6 Protección catódica con corriente impresa. 
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Desde el punto de vista termodinámico, la protección catódica se basa en la existencia de 
una zona de inmunidad en un cierto rango de valores de potencial , en el correspondiente 
diagrama de estabilidad termodinámica o diagrama de potencial- pH , más conocido como 
diagrama Pourbaix . En este diagrama para el caso del hierro (acero) se observan las zonas 
de corrosión, inmunidad y pasivación. Para que el metal no se corroa debe estar en la zona 
de inmunidad, hay que rebajar su potencial a un valor de - 0.62 V con respec to al electrodo 
de referencia de hidrógeno. 

Zn Ag/t\gO Cu/CuSO. H 
2.8 l. 75 l.ó5 2.0 

2 . ~ 1.35 L:!5 

1.8 0.75 0.65 

:J 
o 
> 

l.~ O.~ 0.25 
e: · 

" :e 
e: 
ll 0.8 -0.25 -0.~5 o 
"-

0 .25 .0.80 .0.85 

-1.0 

-1.2 INM UN IDAD 

-IA 

-0.8 -1.85 . -1.95 -1. 6 

1 'l ~ 1 5 6 7 8 9 10 11 12 13 i'I 

pl l 

Figura 7-7 Diagrama potencial-pH para el hierro. (Ref. 6) 

Las propiedades que deben reunir los ánodos de sacrificio son: 

1) Deben tener un potencial de disolución lo suficientemente negati vo como para 
polarizar la estructura de acero (es el metal que normalmente se protege) a - 0.80 V. 
El potencial práctico de disolución puede estar en un rango de - 0.95 V a - l .7V. 

2) Cuando el metal actué como ánodo debe presentar una tendencia pequeña a la 
polarización, no debe desarrollar películas pasivantes protectoras y debe tener un 
elevado sobrepotencial para la formación de hidrógeno. 

3) El metal debe tener un elevado rendimiento eléctrico expresado en amperes-hora 
por kg de material (A-h/kg) lo que constituye su capacidad de drenaje de corriente. 
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4) En su proceso de disolución anódica, la corrosión deberá ser uniforme. 
5) El material debe ser de fácil adquisición y deberá de poderse fundir en diferentes 

tamaños y formas. 
6) El metal deberá tener un costo razonable. 

Para saber cuanto metal de disuelve en una reacción electroquímica de ac uerdo a las leyes 
de Faraday, la cual dice que el paso de una corriente de 96500 coulombs (numero de 
Faraday) di suelve una cantidad equivalente de cualquier elemento químico. Entonces se 
utilizara la siguiente formula. 

donde: 
Mo = Metal disuelto, g. 

Mo= (! x / PM ),g. \n X 96500 

1 = Intensidad de corriente en amperes (A). 
t = tiempo, segundos. 
PM = Peso atómico del metal en g. 
n =Valencia del elemento, número de electrones que pierde el metal al di so lverse. 

El coc iente PM/(96500*n) es el equivalente electroquímico. Las propiedades del Zn. Mg 
y Al se ven en la siguiente tabla: 

Tabla 7-7 Propiedades fisicas y electroquímicas del Zn. Mg y Al. (Ref 6) 

Propiedades M~ Zn Al 
Peso atómico, g. 24.32 65.38 26 .97 

Peso específico a 20ºC, g/cmj. 1.74 7. 14 270 
Punto de fusión, ºC. 651 419.4 660.1 

Resistividad eléctrica, O-cm. 4.46* 1 o-o 6.0* 10·0 2.62* 10·0 

Valencia 2 2 3 
Eq uivalente-gramo 12.16 32.69 9.00 

Equivalente electroquímico, mg/C. 0.12601 0.3387 0.0931 
Capacidad eléctrica teórica,A-h/kg. 2204 820 2982 
Capacidad eléctrica práctica, A-h/kg 1322 738 149 1 

Rendimiento corriente(%) 60 90 50 
Consumo teórico, kg/A-año 3.98 10.69 2.94 

Potencial normal a 25ºC. -2.63 -1.05 -1.93 
(V vs. Ag/AgCI) 

Potenc ial di solución en agua de mar -1.55 -1 .05 -1. 85 
(V VS. Ag/AgCl) 
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Los rendimientos prácticos no alcanzan nunca el 100%, ya que en la práctica industrial no 
se pueden fabricar ánodos ga lvánicos puros, porque resultan incosteables. En la siguiente 
tabla se dan los valores teóricos y prácticos de la capacidad eléctrica . 

Tabla 7-8 Valores electroquímicos teóricos para el calculo de la vida del ánodo.(Ref6) 

Metal anódico Capacidad de Rendimiento Factor de utilización 
corriente teórica, 0/o % 

A-año/kg 
Zinc 0.094 90 85 

Aluminio 0.340 90 85 
Magnesio 0.25 1 so 85 

En la siguiente tabla se muestran los valores prácticos algunos ánodos típicamente 
usados. 

Tabla 7.9 Valores electroquímicos prácticos de ánodos galvánicos y de corriente impresa. 
(Ref. 21) 

Tipos Amp h/lb (1) Amp h/kg 
Anodos de corriente impresa 

Grafito impregnada con aceite de 6000-7000 (6500) 13300-15500 ( 14400) 
linaza. 
Hierro fundido con cromo al alto 8000- 11 000(8500) 17700-24300 ( 18800) 
silicio. 

Anodos galvánicos 
Magnesio. 450-500 ( 450) 1000- 11 00 ( 1000) 
Aluminio (2) 200-950 (800) 440-2100 ( 1800) 
Zinc. 300-350 (350) 660-770 (770) 

Notas : ( 1) los va lores en los paréntesis son usados para los cá lculos de diseño. 
(2) precaución, el funcionamiento y la eficiencia de los ánodos de aluminio varia con 

las aleaciones . 
Las eficiencias de Jos ánodos varían en un gran rango, particularmente en los ánodos 

galvánicos. Los factores son: localización, posición y área superficial, composición del 
fluido , temperatura y el ataque selectivo electroquímico. 

La densidad de corriente requerida en los rec ipientes está entre un rango de 5 a 40 
miliamperes por pie cuadrado (54 a 430 mA/m2

) donde el metal (acero sin recubrimientos) 
esta sumergido en agua. El caso de no especificar la densidad de corriente requerirá, se 
usara 1 O mA/ pies2 

( 11 O mA/m2
) que generalmente se usa para diseños preliminares. 

Cuando se manejan grandes flujo s que contienen despolarizadores como el oxígeno y ácido 
sulfhídrico se requieren generalmente de altas densidades de corriente para mantener el 
potencial de protección. (Ref. 21) 
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Consideraciones de selección de los ánodos de sacrificio. (Ref. 21) 

Magnesio: El ánodo de magnesio es el más frecuentemente empleado por su alta 
resistividad al agua. En salmueras donde la resistividad es baja, la corriente total puede ser 
controlada por circuitos externos. 

Zinc: Este ánodo puede presentar un decrecimiento en el manejo del potencial con un 
incremento en la temperatura y un posible cambio de polaridad arriba de 150 º F (65ºC) y 
pasivación en la presencia de fosfatos, cromatos y sulfatos. 

Aluminio: El aluminio maneja un potencial bajo en comparación al magnesio. Este provee 
una autorregulación con lo que da una gran vida de protección del sistema y 
consecuentemente, se remplaza pocas veces el ánodo. No obstante, su bajo manejo de 
potencial limita la corriente total. Generalmente mas de un ánodo de aluminio se requiere 
para remplazar a uno de magnesio comparándolos en el tamaño y área superficial, 
particularmente por una alta resistividad al agua. 

Los ánodos de sacrificio pueden ser ubicados en bloques cilíndricos o en el piso del 
recipiente. La inserción de electrodos de referencia pueden ser instalados en el recipiente en 
el mismo puerto de entrada de los ánodos. La presencia del potencial protector puede ser 
verificada después que el recipiente es polarizado. La polari zación normalmente ocurre en 
dos semanas en recipientes sin recubrimientos, en los que tienen recubrimientos ocurre en 
pocos minutos. 

La superficie del acero se considera protegida, si la superficie tiene un potencial negativo 
como -0.85 V. referido al electrodo de Cobre-saturado-sulfato de cobre, -0.78 V. referido 
al electrodo de calomel saturado o -0.81 referido al electrodo de plata-cloruro de plata. La 
polarización y protección del recipiente se asegura con un potencial igual o más bajo de 
estos valores . En los recipientes con recubrimiento el potencial debe mantenerse cerca del 
potencial mínimo de protección. 

Tiempo de vida del ánodo de sacrificio. (Ref. 6) 

La vida del ánodo de sacrificio se puede calcular con la siguiente ecuación : 

QPeB 
Vida = - , años. 

1 

Donde: 
Q =Capacidad teórica de la corriente del ánodo, A-año/kg. 
P = peso del ánodo, kg. 
0 = el rendimiento, %. 
B = factor de utilización, %. 
I = Intensidad requerida para la protección, Amp. 
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El número de ánodos que se van a necesitar para llevar a cabo la protección catódica se 
puede calcular con la siguiente ecuación: 

Donde: 

1 
#anodos = r 

¡ 

Ir = Intensidad necesaria total para la protección. 
1 = Intensidad que es capaz de suministrar un ánodo. 

La corrosión del fluido generalmente aumenta según la conductividad de éste por la 
cantidad de sólidos disueltos. La corrosión en el equipo para el manejo del crudo aumenta 
con la salmuera que contiene ácido fórmico, dióxido de carbono, hidrógeno y sulfuros. El 
diseño de la protección catódica depende de la configuración interna del recipiente y del 
factor económico ( costo inicial, mantenimiento, tipo y condiciones de revestimientos, 
energía y el costo estimado de la vida del sistema). 

En los recipientes verticales que no contienen mamparas, compartimientos, tubos 
internos, etc. Generalmente se protege con ánodos cilindricos o cuerdas anódicas que están 
suspendidas del techo dentro del recipiente. Este diseño ofrece dos ventajas que otros 
diseños. 

1.- Mejor distribución de la corriente ya el ánodo está en paralelo con las paredes del 
recipiente. 
2.- Al deterioro o agotamiento del ánodo, este puede ser remplazado sm bajar ei ni ve l dei 
líquido o drenando el recipiente. 

En los recipientes que tienen compartimientos, mamparas, tubos internos , desviadores de 
flujos mallas eliminadoras de niebla, etc . Demandan más cuidado en el diseño del sistema 
de protección catódica. Por lo menos un ánodo debe ser instalado por cada compartimiento 
expuesto a los flujos corrosivos. Si los recipientes de este tipo no son diseñados para 
acomodar la protección catódica, es necesario hacer modificaciones en los di spositivos 
internos del recipiente. Por ejemplo, si el recipiente tiene tubería interna y un desv iador de 
flujos muy cercanos, se debe perrnir el suficiente espacio para instalar el ánodo entre los 
dos dispositivos. 

La correcta localización y posición de los ánodos en los recipientes es esencial para una 
buena distribución de la corriente. Como regla para la instalación de todos los ánodos en la 
protección catódica es colocarlos en las superficies expuestas al flujo corrosivo. Cada 
ánodo debe ser localizado en el centro de los compartimientos. Los factores que detern1inan 
el número, peso y forma de los ánodos son: 

•:• Las áreas expuestas de metal sumergidas en el flujo corrosivo. 
•:• Densidad de corriente requerida. 
•:• Corriente anticipada para el rendimiento de los ánodos. 
•:• Configuración del recipiente 
•:• Vida deseada del sistema de protección catódica. 
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Los ánodos galvánicos (ánodos de sacrificio) están en contacto eléctrico con el metal a 
proteger, la corriente que se requiere se genera en este método por la corrosión del material 
del ánodo de sacrificio. En el caso de los ánodos de corriente impuesta, la corriente directa 
es proporcionada por medio de fuentes externas y se hace pasar por el sistema mediante 
ánodos que no son esencialmente de sacrificio. 
Los sistemas con corriente impuesta son a veces preferidos por su flexibilidad y porque se 
puede anticipar su alta demanda de corriente y su tiempo de vida. Requieren mas monitoreo 
y mantenimiento que los ánodos galvánicos.Los ánodos galvánicos son comunes donde la 
electricidad es muy costosa o no esta disponible y pueden ser preferidos donde los 
requerimientos de corriente son bajos. 

Otro método para el control de la corrosión es la pasivación del metal aplicando una 
corriente exterior que lo hace más anódico y recibe el nombre de protección anódica . En 
este tipo de protección se induce al metal a pasar al estado pasivo con la ayuda de un 
circuito externo, se ajusta el potencial del metal de tal manera que se deteriore más 
lentamente. Este método es aplicable a los metales y aleaciones que tienen un 
comportamiento pasivo-activo a varios potenciales de corrosión. 

7.7 HOJAS DE DATOS DE PROCESO. 

Las hojas de datos son de gran importancia ya que dan información como condiciones de 
diseño, condiciones de operación, códigos y especificaciones del material. También llevan 
un dibujo de los recipientes ya que es la manera más eficiente de comunicar las 
especificaciones, dimensiones, tamaño, número y localización de las boquillas , regi stros. 
drenes; necesidades interiores requeridas, recomendaciones del material de construcción 
(Particularmente en los casos donde se manejan fluidos corrosivos), recubrimientos. etc. 
Debe incluirse el peso del recipiente cuando está lleno y vacío , pues esto ayuda a los 
encargados del diseño de estructuras, soportes y cimentaciones. Esta hoja transmite la 
información preliminar a los fabricantes de recipientes que se encargan del di se rio 
mecánico y no deberán hacer cambios en las dimensiones básicas del recipiente por ser 
estas necesarias en el proceso. Se debe buscar las dimensiones básicas que sati sfaga al 
proceso y para que resulte un diseño básico de lo más económico. 

Una hoja de datos de proceso para recipientes está constituida por lo siguiente: 

l. Una identificación. En ella se plasma el nombre de la firma de ingeniería que 

II. 
III. 
IV. 
V. 

VI. 
VII. 

VIII. 
IX. 

efectúa el trabajo , el cliente para el cual se trabaja, nombre y locali zación de la 
planta, servicio, número de identificación del equipo. 
Características de operación y propiedades del fluido. 
Dimensiones del equipo. 
Datos de diseño del equipo, niveles de líquidos, alarmas y paro. 
Materiales de construcción y recubrimientos. 
Posición (vertical u horizontal) 
Tipo de tapas. 
Boquillas. 
Dibujo del recipiente mostrando conexiones y detalles de Jos ac cesorios 
internos. 

X. Cuadro de revisiones. 
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CAPITULO VIII. 

EJEMPLOS DE APLICACIÓN. 

8.1 SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO. 

Ejemplo 1 Dimensionar el recipiente separador líquido-líquido horizontal que maneja una 
emulsión de hidrocarburo de 55º API y agua. Suponer que el diámetro de la gota de agua 
es de 200 micras. Las condiciones de operación son las siguientes. 

Presión de operación = 1000 psig 
Temperatura de operación = 80º F. 
Flujo másico de hidrocarburo = 13272 lb/hr. 
Flujo másico de agua =1869 lb/hr. 
Densidad de hidrocarburo = 47.40 lb/pie3 

Densidad de agua = 62.3 lb/pie3 

Viscosidad de hidrocarburo = 0.55 cp 
Viscosidad de agua =0.84 cp 
Material de construcción del recipiente SA 283 grado A. 
Espesor por corrosión 1/16 plg. 
Eficiencia de la soldadura 0.85 

Procedimiento. 
1.- Calcular los flujos volumétricos QLL y QHL con las ecuaciones 3.1 y 3.2. 

= 1869 = 0 5 pies
3 

QNL 60(62.3) · min. 

QIL = 13272 = 4.666 pies
3 

· 60(47.4) mm. 

2.- Calcular la Ks con el diámetro de 200 micras, con la ecuación en la tabla 5-1 del 
capítulo V. 

Ks =2.06151*10 -5 (200) 2 = 0.82 

3.- Calcular las velocidades de sedimentación, UHL y ULH , con las ecuaciones 3.3 y 3.4. 

= 0.82(62.3 - 47.4) = 22 21 plg. 
Um . -

0.55 mm. 

= 0.82(62.3 - 47.4)= 454plg. 
Uu, l . . 

0.84 mm. 
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Como las velocidades son muy grandes, se utili zará el criterio de usar l O plg./min . Como 
máximo, entonces, u,.,L = Uu1 = 10 plg./min . 
4.- Seleccionar el tiempo de residencia de ac uerdo a la tabla 3- l del capítulo lll y calc ular 
el volumen de residencia V R, con la ecuación 3-5. 
Se se lecc ionara 5 min . 

VR = ( 4.666 + 0.5)(5) = 25.83 pies 3 

5.- Seleccionar la relación U D de la tabla 2-3 del capítulo 11 , el valor se lecc ionado es 4 y 
calcular el diámetro y el área transversal , con las ecuaciones 3.6 y 3.7. 

1 

[
4(25 83)] 3 

D= ;r(
4

) = 2.0l,,,2pies 

6.- Seleccionar las alturas de cada fase, 1 pie como mínimo para cada fase. H LL = H 11 L = l 
pie. 
Calcular el área de cada fase con ayuda de la tabla 4-4 . y calcular la longi tud del recipiente. 

25.83 
L = = 8.22pies 

3. 141 
Como se pasa de 8 pies que es la longitud de la placa comerciar. entonces L= 1 O pies . 
7.- Calcular los ti empos de sedimentación para ambas fases, con las ecuaciones 3.9 y 3.1 O. 

12(1) . 
111'- = 11.11 = 

10 
= l .2mm. 

8.- Calcular los tiempos de residencia para cada fase con las ecuaciones 3.1 l y 3. 12. 

9.- verificar e l LID , 1012 = 5 

e / 11 = 1.57(IO) = 31.4min. 
0.5 

e = 157(IO) = 3.36min. 
LL 4.666 

10.- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 del capítulo 4 y calcular el espesor de 
cuerpo del recipiente y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 
Se seleccionaran cabezales elípticos. 
La presión de diseño es Po= l 000 + 10%= 1 1 OOpsi 
La temperatura de diseño es de 100 ºF 
El esfuerzo permisible de material es de 10350 psi 

1 
= (1100X24) + 1 = 1.684 ,,, 13 1 . 

s 2(1035oXo.85) - 1.2(1100) 16 4 p g 
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1 . = (11 oo X24) + 1 = 1 58 1 "' 1 5 1 11 2(10350Xo.85)-o.2(1100) 16 . 8 P g 

11 .- Ca lcular el área superficial del recipiente y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

A5 = .1r(2)(10) = 62.83pies 2 

A11 = 1.09(2)2 = 4.36pies 2 

13 .- Ca lcular el peso aproximado del recipiente. 

w = (490 ( 1; ~5 )(62.83+2(4.36))=5112.84/b. 

Se realizó e l cálculo con una LID = 2 y se obtuvieron los siguientes resultados: 

LID LID D L 8HL 81.1_ Peso de l 

Supuesto Real pies pies mm m1n recipiente, 

w (lb) 
4 5 2 10 31.4 .3.36 5 11 2.84 
2 2.4 2.5 6 21.924 3.934 558 1.1 3 

Se observa que en el LID = 5 el recipiente obtiene un menor peso de l recipiente y cumpl e 
con las neces idades del proceso, por lo cual es el óptimo. 
Cálculo del diámetro de las boquillas . 
El cá lcu lo se hace de acuerdo al capítulo VI sección 6.3. 

Boquilla de salida del hidrocarburo. 
El criterio de velocidad recomendada en el apéndice A es de 0.5 a 1.5 pies/s para entrada y 
salida de separadores líquido-líquido, se tomara el valor de 1 pie/s para los cá lculos . 

1 

[ (
13272)]

2 

d = 0.0509 47.4(1) = 3.77 p lg. 

El diámetro nominal escogido es de 4" con un diámetro interno de 4.026" 
Calculando la velocidad real : 

V = 183.3( O.On ) = 0.87 pies 
R«d (4.026)2 S 

Entonces V 5 = V Reai, por lo cual el diámetro nominal de 4" es aceptab le. 
Boquilla de salida de agua. 
El proceso de dimesionamiento es igual al anterior. 

d= 1.23 plg. 
Se escoge el diámetro nominal de 1 V. con diámetro interno de 1. 380 plg. 

La V Rc•I = 0.8 pies/s, por lo que el diámetro nominal escogido es aceptab le. 
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Boquilla de alimentación de la emulsión. 

El dimensionamiento cambia de los anteriores ya que hay que calcular la densidad de la 
mezcla, que se calcula como sigue: 

A.= 
1869 

=0.123 
1869+13272 

lb 
PM = 62.3(0.123)+47.40(1 - 0.123) = 49.23 . J 

pies 

WT = 1868 +13272 = 15141 lb/hr 
La velocidad recomendada es la misma de 1 pie/s 

d = 3.95 plg. 
Se escoge un diámetro nominal de 4" con diámetro interno de 4.026 plg. con este dato se 

calcula la Y Real= 0.966, entonces Ys= Y Real, por lo que el diámetro nominal es aceptable. 

Resumiendo. 
LID = 5 
Largo del recipiente 1 O pies. 
Diámetro del recipiente 2 pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 4 plg. 
Diametro de la boquilla de salida de la fase pesada (agua) es de 1 'l. plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de la fase ligera es de 4 plg. 
Cabezales elípticos de espesor de 1 5/8 plg. 
Espesor del tambor 1 % plg. 
Peso aproximado del recipiente 5112.84 lb. 
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Ejemplo 2 Dimensionar el recipiente separador líquido-líquido con bota para la fase 
pesada, usando las condiciones y datos del ejemplo anterior y ver la diferencia de pesos 
apro ximados de las dos configuraciones de los recipientes. 

1.- Selecc ionando e l tiempo de residencia de T R = 5 min. de la tab la 3- 1 del cap ítulo IIL 
con la ec uación 3. 13 calcular el volumen del recipiente. 

VR = (4.666X5) = 23 .33pies 3 

2.- Selecc ionar un LID de 4 y calcular el diámetro del recipiente, D, el área transversa l, Ar, 
con las ec uaciones 3 .6 y 3. 7. 

1 

D = [
4

(
23

·
3:DJ 3 

= 1.95 ~ 2pies 
JT(4) 

JT(2}2 2 
Ar = · = 3.141pies 

4 
3.- Calc ular la long itud del recipiente con la ecuación 3.14. 

23 .3 3 
l = = 7.42 ~ 8pies 

3.141 
4.- con U1n = 1 O plg./min . Calcular el tiempo de sedimentación t11 L, con la ecuación 3. 15. 

12(2) . 
I HI = = 2.4mm. 

. 10 

5.- Ca lcular el tiempo de residencia Qu., con la ecuación 3.11. 

6.- Verifi car el LID. 

eu_ = (3. 141Xs) = 5.38min 
4 .666 

l = 8 = 4 
D 2 

7. - Seleccionar el tipo de cabezales y calcular el espesor de los cabezales y del tambor del 
recipiente acuerdo a las tablas 4-5 y 4-6 del capítulo 4 . 

(1100X24) 1 _ _ 3 
1 = - . ·-- - ---- . + - 1.684 - 1 p lg. 
s 2(10350Xo.85)-1.2(1100) 16 4 

(1100X24) 1 s 
l = ·- -- - ·- -·-- ·· + = 1.581 ~ 1 plg. 

H 2(10350Xo.s5) - o.2(1100) 16 8 
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8.- Calcular el área superficial de los cabezales y tambor del recipiente con la tabla 4-6. 

As= 7r(2X8) = 50.265pies 2 

AH = 1.09(2)2 = 4.36pies 2 

9. - Calcular el peso aproximado del recipiente. 

w = (49o{ \~5 }50.265 + (2)4.36) = 4214.96/b 

10.- Dimensionamiento de la bota. 
Establecer la altura de la fase pesada, H1.1L = 1 pie como mínimo. 

12(1) . 
tLH = · = 1.2mm. 

10 
11.- Establecer que la velocidad de sedimentación en la bota es: 

U8 =0.75ULH =7.5min. 

12.- Calcular el diámetro de la bota con la ecuación 3.18. 

D 
_ 4xl2(0.5) _

1 
. 

8 - ( ) - pie 
Jr 7.5 

13 .- Calcular el tiempo de residencia de la fase pesada con la ecuación 3.19. 

7r(l)
2

(1) . 
BHL = ( ) = l.57mm. 

4 0.5 

14.- Adicionar 0.5 pies a la altura de la bota para que la interfase quede dentro de la bota. 

15 .- Calcular e l espesor del tambor y cabezal de la bota, calcular las áreas superficiales y 
calcular e l peso aproximado de la bota, según la tabla 4-6. 

t = (1I()OXI2) + 1 = o 873"' 7 1 
s 2(lo350Xo.85)-1.2(1100) 16 · 8 P g. 

(1100 XI 2) . + 1 = o 822 "' 7 1 
t H = 2(10350X0.85)-0.2(1100) 16 . 8 P g 

As= 7r(lXI.5)= 4.712pies 2 

AH = 1.09(1)2=1.09pies
2 

140 



16.- Calcular el peso total del recipiente. 

Resumiendo. 
LID = 4 

WT = 4214.96+207.3 = 4422.26/b 

Largo del recipiente 8 pies . 
Diámetro del recipiente 2 pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 4 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de la fase pesada (agua) es de l '/ . plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de la fase ligera es de 4 plg .. 
Cabezales elípticos de espesor de l 5/8 plg. 
Espesor del tambor del recipiente l :Y. plg. 
Peso Aproximado del recipiente 4422.26 lb. 
Altura de la bota = 1.5 pies. 
Diámetro de la bota = 1 pie. 
Espesor del tambor de la bota = 718 plg. 
Espesor del cabezal elíptico de la bota= 718 plg. 

Comparando los pesos de las dos configuraciones de los recipientes : 

Configuración D L 1 LID 1 

pies pies 
Recipiente horizontal 2 10 5 
Recipiente horizontal 2 8 4 

con bota 

Wr 
lb 

5112.84 
4422 .26 

Se observa que el peso aproximado del recipiente con bota tiene casi un 15% menos que el 
recipiente sin bota, por lo cual se ahorra en material de construcción . 
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8.2 SEPARADORES LÍQUIDO-VAPOR. 

Ejemplo 3. En un ciclo de refrigeración mecánica donde el refrigerante es propano. El 
propano líquido se expande cuando pasa a través de una válvula de expansión dirigi éndose 
a un evaporador donde el calor es absorbido, el propano sale del evaporador con cierta 
fracción de líquido, para continuar con el ciclo el propano debe comprimirse a través del 
compresor y después debe ser condensado, así cerrando el ciclo. 

Dimensionar el recipiente separador líquido-vapor en configuración vertical con malla 
eliminadora de niebla de la figura 8-1 , las condiciones son las siguientes: 

Presión de operación = 16 Psi a. 
Temperatura de operación = -40 ºF 
Flujo másico total = 178 570 lb/hr. 
Calidad del vapor XL = 0.2 
Flujo másico de líquido = 35714 lblhr. 
Flujo másico de vapor= 142856 lb/hr. 

PL = 36.098 lb/ pie3 

Pv = 0.164 lb/pie3 

µ1_ = 0.198 cp 
µv = 0.006 cp 
Material de construcción del recipiente SA-333 grado 3. 
Espesor por corrosión 111 6 plg. 
Eficiencia de la so ldadura 0.85 

60 psia 

-40ºF 
16 psia 

hL " 265 Btu/lb 

Figura 8-1 Parte de un ciclo de refrigeración mecánica. 
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Procedimiento. 
1.- Seleccionar la K de la tabla 4-1 del capítulo IV y calcular la velocidad terminal del 
vapor con la ecuación 4-3. 
Usando los valores de York Demíster K = 0.35 (0.8) =0.28 

U r = 0.28 36.098 - 0.164 = 4.242 pies 
o 164 s 

, pies 
Entonces Uc =0.75Ur = J.181 

s 
2.- Calcular el flujo volumétrico del vapor. 

Q = 142856 = 24 1.964 pies
3 

e 3600(0.164) s 

3.- Calcular el diámetro interno del recipiente con la ecuación 4-1. 

D = 4(241.964)= 9841 . 
Le 7r(3.181) . pies 

9.841 + 0.5 pies por soporte = 10.34 pies. 

entonces D = 10.5 pies. 
4 .- Calcular el flujo volumétrico del líquido . 

Q
1 

= 35 714 = 16.534 pies
3 

· (60X36.098) min 

5.- Seleccionar el tiempo de drenado de la tabla 2-3 del capítulo II y calcular el volumen de 
drenado. 
Se seleccionara 5 min 

V11 = (5Xl 6.534) = 82.67 pies 3 

6. - Seleccionar el tiempo de sobrealimentación de la tabla 2-3 y calcular su volumen. 
Se seleccionara 5 min. 

V5 = (5Xl6.534)=82.67pies 3 

7.- Obtener la altura del nivel mínimo del líquido H LLL de la tabla 4-2 del capítulo IV . 

H uL = 6plg. 
8.- Calcu lar las alturas del drenado y de sobrealimentación con las ecuac iones 4.8 y 4.9 
respectivamente . 

82.67 . 

H 11 = ( : }l ~.S)2 = 0.95 ~ 1p1e. 

Entonces H11 = Hs 
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9.- Calcular la altura entre el nivel máximo de líquido y la línea central de la boquilla de 
alimentación , se calculará con mampara de choque. 

H UN = 12 + d ,v 

El diámetro de la boquilla de alimentación se calculará con las ecuaciones y criterios de 
velocidad y caída de presión para tuberías en el capítulo VI y apéndice A. 
Usando el criterio del apéndice A que indica que la velocidad del flujo a dos fases a la 
entrada de separador deben ser menor igual que 40/(pM)º 5 

. 40 pies 
Entonces la velocidad es: V ~ = 88.56 

(0.204)
05 s 

Calcular las velocidades superficiales del líquido y el vapor, V SL y V se para usar la figura 
6-3 del capítulo VI, el mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberías hori zontales. 
Suponiendo un diámetro nominal de 24" con diámetro interno de 23.250". 

V = 241.964 

se (JT\(23.250 1
2 

4 A 12 J 

= 0.093 pies 
s 

= 82.06 pies 
s 

, pies 
VM = 0.093 + 82.06 = 82.15..l 

s 
En el mapa de Mandhane se observa que cae en la zona de flujo anular. lo cual es una zona 
aceptable y la velocidad es menor de 88.56 pies/s. 

Entonces H u.v = 12 + 24 = 36 p lg. = 3 pies 

1 O.- Calcular la altura de la sección de sedimentación por gravedad, H D, con la ecuación 
4-11 . 

H 0 = 0.5D = 0.5(10.5) = 5.25pies 

11.- Se tomara 6 plg. para la altura del eliminador de niebla y 1 pie de la parte alta del 
eliminador hasta donde comienza el cabezal superior del recipiente. Calcular la altura total 
del recipiente con la ecuación 4-12. 

Hr = 0.5+1+1+3+5.25+1+0.5=12.25pies 

Situar HT = 12 pies. 
12.-Verificarel UD= 12/10.5 = 1.14 

Como no cae dentro del rango recomendable de UD, se aumentará el Hr. 
Se aumentara a las alturas de: 

HuN = 4 pies 
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H0 = 8 pies 
Ahora Hr = 16 pies . 
UD = 16/10.5 = 1.52 cae dentro del rango recomendado. 
13.- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular el espesor del tambor y de los cabezal es de 
acuerdo a la tabla 4-5 y 4-6 del capítulo IV. 
La presión de diseño es de 1.3 + 20 psig = 21.3 psig. 
El esfuerzo permisible del material de construcción, se encuentra en e l apéndice C. Y el 
valor es de 16250 lb/plg2

. (psig) 
La eficiencia de la soldadura es de 0.85% 
El espesor adicionado por corrosión es de 1I16 plg. 
El espesor del tambor es de: 

1 
= (2uX126) + 1 = 0159 ,,, 3 1 

s 2(1625oxo.85) - 1.2(2u) 16 16p g 

Se eligen cabezales Toriesféricos y el espesor es: 

1 
= o.885(2uX126) + 1 = 0 234 ,,, l 1 

H (16250X0.85)-0.1(21.3) 16 . 4pg 

14.-Calcular el área superficial del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6. 

As = n(l0 .5 )( 16) =527.78 pies. 
AH = 0.842( 10.5)2 = 92.83 pies. 
15 .- Caicular ei peso aproximado del recipiente con de acuerdo a la tabl a 4-6. 

w = (49o{ º;~5 }527.78 + 2(92 .83)) = 7283.03/b 

El cálculo del diámetro de las boquillas de salida del vapor y del líquido se realizara de 
acuerdo a la sección 6-3 del capítulo VI. 
Diámetro de la boquilla de salida del vapor. 
Se se lecciona el criterio de caída de presión en el apéndice A, el criterio es 6 p 100 =0.5 psi 
para líneas a la succión de un compresor. 
Con W= 142856 lb/hr. Encontrar C 1 =20 
Calcular C2 

e = o.5(0 .164)=0.0041 
2 

20 
Entonces con C2 se obtiene el diámetro nominal = 18" 

Calculando el 6p 100 real = 0.458 psi , es aceptable. 

Diámetro de la boquilla de salida de líquido. 
Se selecciona la velocidad recomendada en el apéndice A. El criterio es V s = 3 pies/s para 
drenaje de línea de refrigerante. 

1 

[ ( 
35714 J] l d = 0.0509 ( ) = 4.09 p lg. 

36.098 3 
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Se selecciona el diámetro nominal = 4" con un diámetro interior de 4.02" 

= 357 14 = 
0

_274 pies
3 

Q 36.098(3600) s 

V = 183.3( º·274
) = 3.1 1 pies 

Rea/ 4.02 2 S 

Entonces Vs =:V Rea l, por lo que el diámetro nominal de 4" es aceptable. 
Resumiendo: 
UD = 1.52 
Altura del recipiente 16 pies. 
Diámetro del recipiente 10.5 pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 24 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 18 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido 4 plg. 
Cabezales tipo toriesféricos de espesor de '/., plg. 
Espesor del tambor 3/16 plg. 
Peso aproximado del recipiente 7283.03 lb . 
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Ejemplo 4. Dimensionar el recipiente separador líquido-vapor de configuraci ón hori zontal 
(Knockout drums) en un sistema de desfogue (Figura 8-2) en e l cua l a través de sus 
diferentes di spositivos de relevo de presión se envían líquidos, vapores o gases, algunos 
vapores ll egan a condensarse en la trayectoria hacia el quemador e levado, es tos líquidos 
son recol ectados en e l rec ipiente separador y serán recuperados para después quemarlos. Se 
usará un a malla separadora de ni eb la para que no pasen gotas de 1 íquido hacia el quemador 
para evitar gotas descendentes ll ameantes. Se recomienda que e l tamaño de la gota a 
remove r según e l cód igo A PI RP 52 1 es de 400 a 500 mi cras Las condi c iones de operación 
son las siguientes: 
Po = 20 Psia. 
To =70 º F. 
WG = 356300 lb/hr. 
WL =48500 lb/hr. 

pe; = 0.0836 lb/pie 3
. 

PL = 37 lb/pie3
. 

~ = 0.012 cp. 
Material de construcción A 283 grado C 
Eficiencia de so ldad ura 0.85 
Espesor por co rros ión 1/16 plg. 
Tiempo de drenado = 20min . 
Tiempo de sobrealimentación= 1 Omin. 

Linea Princ ipal 

Separador 
Liq .-Vapor 

Tanque Se ll o 

Figura 8-2 Sistema de desfogue. 
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1.- Con el diámetro recomendado de la gota ( 400 micras), calcular la K con la tabla 4-1 del 
capítulo IV o con la figura 1-2 del capitulo 1 para calcular el coeficiente de arrastre CD. 
Usando la tab la 4-1. 

(
3.28084* 10 _,, piesJ 

400micras . = 0.0013pies. 
lm1cra 

X = Ln( O. 95 * 1 O' * 0.0836 * (0.0013 )'{37 - .0836)] = 8.40 

(0.012)2 

Y = 8.411 - 2.243(8.40) + 0.273(8.40) 2 
- 1.865*10 -2 (8.40) 3 + 5.201*1 o-• (8.40)' = o.368 

C0 = exp(0 .368) = 1.44 

K = 4(32.2Xo.oo 13) = 
0 196 

pies 
3(1.44) s 

2.- Ca lcular la velocidad terminal del vapor U1 , con la ecuación 4.3 y establecer la 
velocidad del vapor Uc = O. 75U1 . 

Ur =0196 37-0.0836 =4.1 18pies 
0.0836 s 

_ ~ pies 
Uc = O 7)(4. 118) = .,.08 

s 
3.- Calcular el flujo vo lumétrico del vapor y del líquido, Qc y QL, con las ecuaciones 4.4 y 
4.5 . 
Qc = 1183 .87 pies 3/s 
OL = 21.84 pies3/min. 

4 .- Calcu lar e l volumen de drenado y sobrealimentación, usando las ecuac iones 4.6 y 4. 7. 

V11 + Vs = (20 + 10X2I.84)=655.2pies 3 

5.- Seleccionar un LID de la tabla 2-4 del capítulo 11 y calcular el diámetro y el área 
transversal del recipiente con las ecuaciones 4.16 y 4.17. 
Con un LID = 1. 5 

1 

D = [ 
4(655·2) l i = 9.75:::: lOpies. 
ff0 .6(I.5)j 

7[(10)1 2 
A7 = = 78.539 pies 

4 

6.- Calcular la a ltura del nivel mínimo del líquido füLL con la ecuación 4.18 , o usar la tabla 
4-2 y ca lcular su área con ayuda de la tabla 4-4. 

H LLL = 0.5(10) + 7=12p lg. = lpie. 

Aw_ = 0.0519(78.539) = 4.076pies 2 
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7.- Como la cantidad de vapor es mas del 80% del total, establecer que Ho = 0.7 (0). y 
calcular el area del vapor con la tabla 4-4 del capitulo IV. 

H11 = 0.7 (10) =7 pies 
A D =O. 74 7 (78 .539) =58.668 pies2 

8. - Calcular la mínima longitud para acomodar el volumen de drenado y sobrealimentac ión 
del liquido con la ecuación 4.19. 

655.2 
L = = 41.48:::: 42pies 

78.539- 58.668 - 4.076 

9.- Calcular el tiempo de goteo, la velocidad real del vapor y la longitud mínima requerida 
para la liberación líquido-vapor. Usar las ecuaciones 4.20, 4.21 y 4.22. 

7 
rfJ = = 2.27s 

3.08 

U = 1183.87 = 20_ 17 pies 
RG 58.668 S 

LMIN = 20.17 * 2.27 = 45.78pies. 

Como L< L11-11 N, entonces L = 46 pies. 

10.- Verificar e l LID = 46/1 O =4.6, cae dentro del rango recomendado. 

11 .- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular el espesor y area de los cabezal es y el 
tambor según la tabla 4-5 y 4-6. 
Se seleccionan cabezales toriesféricos. 
PD = 5. 3+ 15 = 20.3 Psig. 
TD = 70 + 25 = 95 º F. 
Es fuerzo pennisible del material A 283 grado C en el apéndice C es 5500014 = 13 750 
lb/plg. 2 

1 = . 20.3*10*12 + 1 = 0.166 :::: 3 1. 
s 2*13750* .85-1.2*20.3 16 16pg 

l = 0.885*20.3*1_()*12 + 1 = 0.246 :::: 1 1 . 
fl 13750*0.85 - 0.1*20.3 16 4p g 

A5 = 7r * 1O*46=1445. l 3pies 2 

AH = 0.842(10)2 = 84.2pies 2 

w = ( 490{ º;r }1445.13 + 2 * 84.2) = 16471.45/b. 
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Se realizaron varios cálculos con diferentes LID y los resultados son los siguientes. 

LID D L w 
pies. pies. lb. 

3.47 11.5 40 18730.25 
4.6 10 46 16471.45 
6 9 54 16978.68 

4.66 11 42 21120.70 

Como se observa el de menor peso aproximado es el de un LID = 4.6, por lo cual es de 
óptimas dimensiones . 

Calculo del diámetro de las boquillas. 

Boquilla de alimentación. 
Las boquillas se dimensionaran de acuerdo al capitulo VI sección 6.3 y con los criterios del 
apéndice A y B. 

De acuerdo a la tabla 4-3 del capítulo IV y a la figura 6-3 del capítulo VI, la grafica de 
Mandhane para tuberías a dos fases se dimensionará la boquilla de alimentación, 

A. = -
21 

·
84 

= 0.00029 
21.84 + 71032.69 

lb 
PM =37(000029) + 0.0836(1-0.00029) = 0.094 . J 

pies 

pies 3 

QM = 11 83.87 + 0.364 = 1184.234 
s 

Vr :::; _ 60 = l 95.69 f?.!es 
. 0.094 s 

1 

l j
l 

4* 1184.234 
D ~ - - = 2.77 pies= 33.24p lg . 

60Jr 

0.094 

Tomando un diámetro nominal de 36" con un diámetro interno de 35.250" 
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VsL = - 0.364 = 0.053 pies 

1[ ( 35.250J
2 

s 
4 12 

Vsc = -~~ 83.-87 = 174.68 pi_es 

'! (3_5.250J
2 

s 
4 12 

Vr = 174.68 + 0.053 = 174.733 pie!_ 
s 

Con las coordenadas, se cae dentro de la región de flujo tipo anular que es aceptable. 

Cálculo del diámetro de la boquilla de salida del líquido. 

El criterio a usar es la velocidad recomendada= 2 pies/s 
De acuerdo al capítulo VI. 

[ (
48500)]; d= 0.0509 37(2) =5.77plg. 

Q= 0.364 pies3 Is 
Se selecciona un diámetro nominal de 6" con un diámetro interno de 6.065 " 

V. = 183.3( 0 . 3~4 ) = 1.82 pies 
Rea/ 6.065 2 S 

La velocidad real es aceptable. 

Cálculo del diámetro de la boquilla de salida del gas. 

Se selecciona el criterio de caída de presión en el apéndice A , el criterio es 6 p100 =0.8 . 
Con W= 356300 lb/hr. Encontrar C 1 = 130 
Calcular C2 

e = º· 3(o .~~36) = 0.0004 
2 

130 
Entonces con C2 se obtiene el diámetro nominal = 24" 

M. = 130_* 0.00053_4 = 
0

_
83 

pies 
ICXfrea/ 0.0836 S 

i'lp100= i'lp1 oorcal, por lo que es aceptable el diámetro nominal de 24". 
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Resumiendo: 
LID = 4.6 
Longitud del recipiente 46 pies. 
Diámetro del recipiente 1 O pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 36 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 24 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido 6 plg. 
Cabezales toriesféricos de espesor de Y4 plg. 
Espesor del tambor 3/16 plg. 
Peso aproximado del recipiente 16471.45 lb . 
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SUBDIRECCION DE INGENIERJA 

HCJ-' 1 O( L 

RECIPIENTES 
(HOJA DE DATOS DE PROCESO) 

SfFMCIO Seuarador de ha u1dos a aul.!rnador 1 POSCiQtt. 1. ·-·- ··· 

'1.WO ·~ "") lh"· D<NS'°"" 3; l biot~s3 
'1.UJO· 1';6111< 1 " ·"· OfH50CW> 011~1.< 11,1- l 

"""'""' Q<; " F °"""° Q<; ··F 
PRE.s.ic'IH. ~ 5Jus1 

CAP TOTAL 1tí l "l rn,...,3 

-"" 9 plg 
~ o< PAA{) 34 olg 

'º .......,,. SEJ'""-'OOAA. ~ .. 
T1PO ORa.lNt 

" TIPO OECTAHGul.A'l ,, 
CORROS()H PERM.. l /16 ' ' " C>J>EZJ.J. 1116 olo. 

BOQU ILLA S 

íl:: -
C-<oll °""'·plg SVh'ICoO 

11 1 36 AJ .......... "'; ... 
,, 

20 1 6 Salida de fuse hau1do . 

" 41) 1 24 Sah !· c1,. !Ow ... ··~" ,., 
2.' ' 1 5 '~" "'"'1 -

" 35 1 
1 ' 

lnd de vres1ón 
.. 

1' 1 l 5 lnd de temoeratura 
n so 1 20 Re1UStro de hombro 

" 18 1 1 ' lh-~ 

" 60 1 1 5 e~ .. . v •i•I • ., 1 ... n 
1- -· ------

,. 

" 1 

I "' ,. 
"' 

NOTAS 

Cabezales tonc:sfonco;> 
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8.3 SEPARADORES LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR. 

Ejemplo S. Dimensionar el recipiente separador vertical líquido-líquido-vapor con 
mampara y malla eliminadora de niebla para separar una mezcla de hidrocarburos líquidos, 
gas de hidrocarburos y agua. El tiempo requerido de drenado de hidrocarburo líquido es de 
25 min . y el de sobrealimentación de solamente 5 min. Las condiciones de operación son: 
P 0 = 165 Psia. 
T0 = 90 º F 
W0 = 415000 lbfhr 
WH = 16500 lb/hr 
Ww = 1300 lbfhr 
PG = 0.6973 Jb/pie3 

PH = 53.95 Jb/pie3 

Pw = 62.11 lb/pie3 

µ,., = 0.630 cp 
µ w = 0.764 cp 
Material de construcción SA-301 grado B .. 
Espesor por considerar la corrosión 1/16" 
Eficiencia de soldadura 0.85 
1.- Seleccionar Ja K de la tabla 5-1 del capítulo V y calcular Ja velocidad vertical terminal 
con la ecuación 5.1. 
K =0.430 - 0.023 Ln( 165) =0.313 

3 
53_.?~ -_0.~973 = 2.74 pies 

Ur = 0.3 1 
0.6973 s 

U0 = 0.75 (2.74) = 2.05 pies/s. 
2.- Ca lcular el flujo volumétrico del vapor, Q0. 

Q = 415_QOO = 165.32 pies
3 

G 3600( 0.6973) S 

3.- Calcular el diámetro interno del recipiente con la ecuación 5.3. 

DLG = 

Usar D = 10.5 pies 

4Q~.3~} = I0.13pies 
7r2 .05 

4.- Seleccionar el Ks de Ja tabla 5-1 del capítulo V y calcular las velocidades de 
sedimentación con las ecuaciones 5.4 y 5.5. 

Entonces Ks= 0.163 

53.95 
Sg = --- - = 0.864 

62.4 
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UllL = 0.163(62.11 - 53.95) = 2. 11 p lg. 
0.630 min. 

u LH = 0.163(62.11 - 5~J5) = J.74 p lg. 
0.764 min. 

5.- Calcular los flujos volumétricos de las fases ligera y pesada con las ecuaciones 5.6 y 
5.7. 

QLL = 16500 = 5 _ 10 pie_s~ 
60(53.95) min . 

Q = 1300 = 0 35 pie!!_ 
HL 60(62.11) · min . 

6.- Suponer HL = HH = 1 pie como mínimo y calcular los tiempos de sedimentación con las 
ecuaciones 5.8 y 5.9. 

7.- Calcular el área de la mampara. 

PH - Pe= 53.95-0.6973 = 53.25 

Suponer HR = 12 plg. 
Suponer H1 = 12 plg. 

12(1) . 
tHL = = 5.7mm. 

2.11 
12(1) . 

t w = = 6.9mm . 
1.74 

Usar la fi gura 5-7 del capítulo V para obtener G y calcular Ao con la ecuación 5.1 O. 
G =9800 

Ao = (7 .48ga/)(60min .)( 5·!9+0.35J = 0_25 pies 2 
0e3 ~ 9800 

Asumir WD = 4 plg. 

WD 4 

( ) 
= 0.0317 

D 12*10.5 

Usando la tab la 4-4 del capítulo IV para detenninar Ao/AT= .0095 

Ar = (: } 10.5 )2 = 86.59 pies 
2 

Ao =0.0095(86.59) =0.82 pies2
. 

Se seleccionará el A0 más grande. 
Área de la mampara con la ecuación 5.12. 

AL = 86.59 - 0.82 = 85.77 pies 2 

8.- Calcular los tiempos de residencia de las fases ligera y pesada con las ecuaciones 5.13 y 
5.14. 
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e = (1X85.77) = 168 . 
LL . mm. 

5.10 

e = (1X86.59) = 247 4 . 
HL . mm . 

0.35 
9.- Calcular la altura del líquido ligero por encima de la boquilla de sa lida del liquido ligero 
con la ecuación 5.15. También calcular la altura de la sobrealimentación con la ecuación 
5.16. 

Usar Hs = 0.5 pies. 

5.10(25) . 
HR = =l.5p1es. 

85.77 

H s = {5.1O +0.35)5 = 0.3 lpies 
86.59 

1 O.- Calcular el diámetro de la boquilla de alimentación con ayuda de la tabla 4-3., para 
usar la ecuac ión 

H 8N =112dN +(2pies-o-H5 +0.5pies) 

A.= 5.10~~~5--~ = 0.0006 
(5.1o +0.3)+ (165.32 * 60) 

=(
165

ºº)(53.95)+( 
1300 

)(62.11)=54.55 lb 
PML 17800 17800 pie3 

Densidad de mezcla de líquidos+ vapor. 
lb 

PM = 54.55(0 0006) + 0.6973(1- 0.0006) = 0.730 . J 

pie 

Usando el criterio de velocidad~ 601 (PM)05 

60 = 70_22 pies 

(0.730)05 s 

QM =165.32 +( 5 · l0+0.35 )=165.4lfi~s
3 

60 s 

- ( ) 14 165.41 
d N 2'. · = 1.73pies = 20.76plg 

' 601T 
-,1 --=----· 

0.730 

Usando la gráfica de Mandhane para flujo a dos fases en tuberías hori zontales. 
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(
5.10+0.35) 

V = 60 = 0.036 pies 

SI. lí(2 J.250)
2 

S 

4 12 

Vsc = 165.32 = 6712 pies 

lí(21.250)
2 

• s 
4 12 

Yr = 0.036 + 67. 12 = 67.15 pies/s. 

Con las coordenadas, cae en la zona de transición de flujo onda y anular que es aceptable. 

Entonces el diámetro nominal es de 22" con un diámetro interno de 21 .250" . 

Calcular H0 =0.5 (10.5) =5.25 pies "'5.5 pies 
o 
24 plg. + Y2 (22) = 35 plg. = 2.91 pies, mínimo. 
Usar el más grande. 

1 ( 22) H 8N = +2pies=2.9Ipies"'3pies 
2 12 

Situar HA == 0.5 pies. 
11.- Calcu lar la altura del recipiente usando la ecuación 5-17. 
HH= 1 pies. 
HL = 1 pies. 
HR = 1 .5 pies . 
HA =0.5 pies. 
HsN = 3 pies. 
Ho = 5.5 pies. 
Se adicionaran 1.5 pies por la altura recomendable entre la base de la malla el iminadora de 

niebla hsata donde empieza el cabezal superior. 

H-r = 1+ 1+ 1.5+0.5+ 3+5.5+ 1.5 = 14 pies. 

Revisando el UD = 14/10.5 = 1.33, como no cae en el rango recomendable se adicionaran 2 
pies. 
HR = 2 pies. 
Ho = 7 pies. 
Ahora Hr = 16 pies. 
Ahora UD = 1.52, que cae dentro del rango recomendado. 

12.- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular los espesores de los cabezales y el tambor, 
de acuerdo a las tablas 4-5 y 4-6 del capítulo IV. 

Po = 150.3 + 15 = 165.3 psig 
T D = 90 + 25 = 115 ºF 
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Se seleccionaron cabezales elípticos. 

165.3(10.5*12) 1 o 
1
s = 2(15000Xo.85) - 1.2(165.3) + 16 = ·

335
"" lplg. 

165.3(10.5*12) 1 08 
1 = + = 80"" lp lg 
s 2(15000Xo.85)-o.2(165.3) 16 · · 

As = n(I0.5Xl6)= 527 .78pies 2 

AH =1.09(10.5)2 =120.17pies 2 

w = (49o{i ~ }527.78 + (2)120.11) = 31364.9/b. 

13.- Cálculo del diámetro de las boquillas. Siguiendo el procedimiento descrito en el 
capítulo VI y con ayuda de los criterios de velocidad y caída de presión recomendables que 
se encuentran en el apéndice A y B. 
Diámetro de la boquilla de salida de hidrocarburo líquido. 
Se utilizará el criterio de velocidad recomendada de 1 pie/s. 

d +oso{ 5136~~(i¡] r = 3.94plg. 

Se elige diámetro nominal de 4" con un diámetro interno de 4.026" 
Q = 0.084 

V = 183.3( ·
084 

) = 0.96 pies 
Re a/ 4.026 2 S 

La velocidad real es aceptable, por lo cual se tomará el diámetro nominal de 4" . 
Diámetro de la boquilla de salida del agua . Criterio de velocidad 1 pie/s. 
Se utili za el mismo procedimiento 
d = 1.032 plg. 
Q =5.81 * 10·3 pies3 /s 
Diámetro nominal elegido l" con diámetro interno de 1.049" 
VR = 0.96 pies/s 
Por lo tanto es aceptable el diámetro nominal elegido de l ". 
Diámetro de la boquilla de salida del gas . 
Se utilizará el criterio de caída de presión de M100 = 0.3 
Con el dato de flujo másico, se encuentra en la tabla 6-1 que C1 = 170 

e = 2·~~!í97~) = 0.00123 
l 170 

Con un C2 de 0.001274 con diámetro nominal de 24", M1oorea1 = 0.309, lo cual es aceptable. 
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Resumiendo: 
LID = 1.52 
Longitud del recipiente 16 pies. 
Diámetro del recipiente 10.5 pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 22 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 24 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido pesado 1 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido ligero 4 plg. 
Cabezales elípticos de espesor de 1 plg. 
Espesor del tambor 1 plg. 
Peso aproximado del recipiente 31364.9 lb. 
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SUBDIRECCION DE INGENIERIA 

Pl>Hf A Batena central SEN H()J ... 1 Of L 

~ Activo de roducc1on, Tabili;cO 
D B ., 

cu~ FB-301 

"° °'""'°"""•· l 1UNA 
RECIPIENTES 

{HOJA DE DATOS DE PROCESO! 

SER\l\CIO Scpararlor de eres fases que 11ilimcnta a otro senarador de ba1a presión 1 POSC'°" w1fRrK:.A;. 

'º 
,, 
" 
,, 

íl
:: 
,, 

" 
"' h ,, 

,. 

I "' 
... 

TW'()O( ftUIOO J-lici"ocarl>uro liou1do Fl.WO 16500 lbilrr O<NS""'° ';) 9.:; lh; .. 

agua 1 300 lb/11f D 62 1 lblDJdludrocarburo ~as<osonwo 41 'iOOO lhillf °'""""" Ú 69 lb!o1<S' 
TElo#'EA.AT\Ao\. ~ 90 ºF -.. ..... J (J() ' ·F OoSEi<> 115 .,F 

""'""" ~ 1 50 3 ns¡p _....... 16(1 ps1g [)1$EÑ) 165 3 º"" 
Oi~S L0NGmJ0 T T 192 vi• ~ 126 º'º CAi' TOTAJ.. i J85 4-l IJ\t:S , ..,.,.,_ """"'"- 48 plg """""' 60 plg -uo 6 p lg 

ALAAMA DE A.L TO Nfv'El. 54 pl¡o_ A1.>AMA UJ'f' M.J0 HIVEl 19 plg ~1.0f PA.Rú '6 nlo 
WATUUN.!$ SA 301 Grado B CAMON 

~SEP/4SV.lX:JAA_ SI t.AA.tf.R.W. Acero mox 

r<>O OACU>ll " TlPO RECTA>olGlJ\..All ---- ""°"' ---
WAAOS()frol PERM. . 1/16 plg C»llJ.'- 1 /1 6 o lg 

""""""""'º No 

<f,'• ~ GJ\ I' A{OJ6R"ti.ú[HTQHT'(ftN::) N~ 

-- , T (!_0 
BOQU IL LAS T..-~',f 

... C.0."' °""'' plg SLJMCoO 

·@~FI 11 1 2: :\J une.ntacwn 

3<) 1 4 Salid;.i 1 Í<.ltHJo hgc:ro 

'20 1 1 Sal ida. !1QUld0 pt:sadn 

.1() 1 24 1 Sa l 1da d~ fa.se gas e.osa 

25 2 1 5 lnd nivel 
,, 

1 

11: L"' 35 1 1 5 Ind nrl!s1011 -

15 1 1 5 InJ t~mpcratura L•L ~ I 691 
so 1 20 Re~i.stro d~ hombre " ~·~ ,, lo 
18 1 1 5 Drene c;;1[ 'ji· 1'1 60 l 1 5 Concx villv ..-.,. 1.~,,,~ ;-1¡:;... 

1 

1 
\ 

~:i--r 1¡ ' --- (fó'" 
)- ---¡::-(~'____. NOTAS 

Cabezales elipl1cos 

REVIS.ON 

FECHA 

ttECnA POR 

AJ> POR 

1 

162 



Ejemplo 6. Dimensionar el recipiente separador horizontal líquido-l íquido-vapor con malla 
eliminadora de niebla, el cual es alimentado con un crudo de 30 º API , agua y gas. 
Considerar el diámetro de la gota de agua de 500 micras. Las condiciones de operación son 
las sigu ientes: 
Flujo másico del crudo = 63451 lb/hr. 
Flujo másico de agua = 46804 lb/hr. 
Flujo másico de gas = 62499 lb/hr. 
P0 = 100 psia 
T0 =90 ºF 
Crudo 30 º API. 
S.g.w = 1.07 
S.c =0.6 
PH = 54.26 lb/pie3 

pw = 66.73 lb/pie3 

Pe =0.3 lb/pie3 

µ 1.1 = 10 cp 
µ w =0.75 cp 
Material de construcción SA-301 grado B. 
Tiempo de drenado necesario para la fase ligera es de 1 O min. y el de sobrealimentación es 
de 5 min. 
Espesor por corrosión 1116" 
Eficiencia de so ldadura 0.85 

1.- Calcular los flujos volumétricos de las fases vapor, ligera y pesada con las ecuaciones 
5.2, 5.6 y 5.7 . 

Qc = 57.87 pies3/s 
Qu. = 19.49 pies3/min . 
Q¡¡¡_ = 11 .69 pies3/min. 

2.- Calcular K con ayuda de la tabla 4-1 y la velocidad terminal, U1 , con la ecuación 5.5 . 
K = 0.430 - .023Ln(100) = 0.324 

º·32_4 
= 0.162 

2 
1 

Ur = 0.162(54._2_6-0.~ji = 2.17 pies 
0.3 ) s 

U e = 0.75(2.17) = 1.62 pies 
s 

3. - Calcular los volúmenes de drenado y sobrealimentación, con las ecuaciones 5.18 y 5. 19. 

VH = 10(19.49)= 194.9pies 3 

V5 = 5(19.49)= 97.95pies 3 
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4.- Obtener un LID y calcular el diámetro y área transversal del recipiente con las 
ecuaciones 5.20 y 5.21. 
Se escoge un LID = 2 

1 

[
4 * 292.35] -' 

D= () = 7.193"'7.5pies 
0.5Jr 2 

(7.5)2 J[ 2 
Ar = = 44.178pies 

4 
5.- Situar la altura del vapor H0 y calcular el area del vapor Ao con ayuda de la tab la 4-4 
del capítulo IV. 

H 0 = 0.2(7.5) = 1.5"' 2pies 

H º· = 0.266 
D 

A0 =0.123(44.178)=9.41pies 2 

6.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, mínimo de 1 pie por cada fa se. Hu . y 
HHL· Tomando 1 pie por cada fase. 

Área de la suma de las dos fases =9 .41 pies2
. 

' 2 Area de la fase pesada (agua) =3.445 pies . 

7.- Calcular la longitud del recipiente L, con la ecuación 5.22. 
292.35 

L = = 11.52"' 12pies 
44.178 - (2)9.41 

8.- Calcular el tiempo de goteo del líquido, con la ecuación 5.23. 
2 

</J = = l .23s 
1.62 

9.- Calcular la velocidad real del vapor URG, con la ecuación 5.23. 

U = 57.87 = 6 _149 pies 
RG 9.41 S 

1 O.- Calcular la longitud mínima requerida para la separación líquido-vapor. 
LM,N =l.23*6.149 =7.56pies 

11.- Calcular la Ks y calcular las velocidades de sedimentación UHL y U LH, usando las 
ecuaciones 5.4 y 5.5. 

K 5 = 2.06151*10-5 (500)2=5.153 

u =5.153(66.73-:-.54.26 )=6.42plg. 
HL 10 min 

U LH = 85.67 plg. 
mm. 
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Entonces establecer Uu 1 = 1 O plg./min. 

12 .- Calcular los tiempos de sedimentación t11 1_, t¡_ 11 , con las ec uaciones 5.26 y5 .27 . 
12(7.5 - 2 - 1) . 

1;11 = = 8.41 mm . 
. 6.42 

12(1) . 
l w = = l.2mm. 

10 
13- Calcular los tiempos de residencia de cada fase con las ecuaciones 5.28 y 5.29. 

e =3.445(12)=353 . 
11L • mm. 

11.69 

e =(44.178-9.41 - 3.445)12=1928 . 
LH . mm. 

19.49 

14.- Verificar el LID= 1217.5 = 1.6 
Este LID cae dentro del rango recomendado. 

15.- Seleccionar el tipo de cabeza les con la tabla 4-5 y calcular los espesores y el área del 
tambor y cabezales, así como el peso aproximado del recipiente con ayuda de la tabla 4-6 
del capitulo IV. 
PD = 85.3+ 15 = 100.3 psi. 
Tn = 90+ 25 = 115 º F 

t = (100.3*7.5*1 2) + 1 = 041:,, 7 1 
s 2(15000 )o.85 - 1.2(100.3) 16 . 16 p g 

Los cabezales elegidos son elípticos. 

(100 .3 * 7.5 * 12) + 1 =o 41"' 7 1 
1

H = 2(15ooo)o.85-o.2(100.3) 16 · 16 P g. 

A5 =Tr*7.5*12=282.74pies ~ 

AH =1.09(7.5)2 =61.31pies 1 

w = (490{ 
0 ·~~75 }282.74 + 2 * 61.31) = 7241.58/b 
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Se hicieron otros cálculos con diferentes LID y estos son los resultados. 

LID D L 911L 9u-1 w 
pies. pies mm. mm. lb 

1.6 7.5 12 3.53 19.28 7241.58 
3 6.5 20 5.50 21.89 7663.9 

4 .33 6 26 6.85 22.63 8706.075 

Como se observa, el de menor peso es para el LID = 1.6, por lo que es el óptimo. 

16.- Calcular el diámetro de las boquillas de acuerdo al capítulo VI. Ver los criterios del 
apéndice A, de velocidad y caída de presión recomendadas . 

Boquilla de salida del líquido ligero 

El criterio a usar es la velocidad recomendada de 1 pie/s. Para las dos fases líquidas. 

1 

[ ( 
63451 J] l 

d = 0.0509 54.26(1) = 7.71plg. 

El diámetro nominal escogido es de 8" con un D.I. =7.98" 
Velocidad real es de 0.93 pies/s, la cual es aceptab le. 

Boquilla de salida de líquido pesado. 
d = 5.97 plg. 
El diámetro nominal escogido es de 6" con un D.I. = 6.063" 
La velocidad real es de 0.97 pies/s, la cual es aceptable. 

Boquilla de salida de flujo de vapor. 
Se utilizara el criterio de caída de presión de L'.P100 = 0.5 
Con el dato de flujo másico se encuentra en la tabla 6-1 que C1 = 42 

e = 0-5(oJ) = 0.0035 
2 42 

Con un C2 de 0.00335 con diámetro nominal de 20" , LiP1oorea1 = 0.47, lo cual es aceptable . 
Boquilla de alimentación (dos fases). 

Densidad de la mezcla de líquidos: 

= 63451 (54.26)+ 46804 (66.73)=47 .52 lb . 
PML 110255 110255 pie 3 

QM = 57_87 + 19.49 + 11.69 = 58_38 pies
3 

60 s 

..1 = 19.49 + 11.69 = _0088 
19.49+11.69 + 60 * 57.87 
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Densidad de la mezcla líquido-vapor. 

p
11 

= 47.52*.0088 + 0.3(1 - 0.0088) = 0715 /b.
3 pie 

4(58.38) . 
d _v;::: 

60
7r =l.023¡nes= l2plg. 

0.715 

Usando el criterio de velocidad :-::; 60/ (PM)º 5 

V < 60 
M - (0.715)0 5 

= 70.95 pies 
s 

Calcular las velocidades superficiales del líquido y el vapor, V s1. y V se para usar la figura 
6-3 el mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberías hori zontales. 
Suponiendo un diámetro nominal de 14" con diámetro interno de 13 .250". 

VsL = 0.519 = 0.542 pies 

(: )(13;~50 y s 

= 60.43 pies 
s 

pies v,,1 = 0.542 + 60.43 = 6 1 
s 

En e l mapa de \ L!::Jhane se observa que cae en la zona de flujo anular, lo cual es una zona 
aceptable y la velocidad es menor de 70.95 pies/s. 
Resumiendo: 
LID = 1.6 
Longitud del recipiente 12 pies. 
Diámetro del recipiente 7.5 pies. 
Tiempo de residencia de la fase pesada 3.53 min. 
Tiempo de residencia de la fase ligera 19.28 min. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 14 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 20 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido pesado 6 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido ligero 8 plg. 
Cabezales elípticos de espesor de 7/ 16 plg. 
Espesor del tambor 7/16 plg. 
Peso Aproximado del recipiente 7241.58 lb. 
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SUBDIRECCION DE INGEl' IERIA 

H0.1 4 1 O[ 1 

20-6-IJJ 

RECIPIENTES 
(HOJA DE DATOS DE PROCESO! 

SERv'ICIO :ieparador de tres Cases a colunUla fracc1onadora POSCIOfrrt H )1'"17r) r>T Q.I 

TW'()O( f\.VCO Hidrocarburo líau1do F\WO 63451 lb•1lf O<NS'°"" 54 26 Jh/n11!""1 
\~1a 46S04 lbrlu- U 66 1 .\ lblp1esi H.i<ro\.'.IU'buro gaseoso <lWO ¡;04qq "·'·- ~ O 3 lbi o1esl 
TEW"EA.A TURA. """""""' ()() º !' """'..,. 1no c¡; OoSl'No 115 ' F 

""'-"""' OPEAACION 85 . < ~"'- ~ 90 nsiv ()ISf_Mc) 1 ~)l) 1 DS!O' 

[)1Mf~5 LOHCJT\.IO T T 144 ,,1. ow.cmo 90 olo CAP TOlA.l. 53(1 \ -1 D 1csJ 

NMl """""'- 54 plg 
_...., 

66 plg .... uo l f• plg 

A.l.AAMA DE A.L.TO ~l 59 p lg A1.>JtMA IA.JY flAJO Nl\ft:L 24 plg ~1..0E P.a.AQ 62 plg 

M.ATER~ •. U SA-301 Grado B CAl<OON 

u.AU...ASf.P~ :ll u.A.Tf.R.lAlAccro lnox 

rf'()OAO..Ull 

" TIPO R:fCT.t..."GJt..>A --- AHO-O --
CORROSOM P'ERM 1116 plg ~ i / \6 DlC. 
llúSol..AU!E.HTO No 

A.ED.>ell-()(T'O 11>/TERHO "A 
BOQUILLAS .. """"' """'-plg SLJt-..CoO @ 

11 1 14 Alunentac10n G)(í2{k_~ T\¿0 ~di 
_l() 1 8 Salida de líquuk) ligero T- - T T ~ ,, ,, -~ 
:o 1 6 Sahda de liquido p<sndo ¡~/ ' '"(<;; ,. ,_ ;' ' ' 
4() 1 :;e) 1 Sal id.a de fose ~n.seo:rn \ @l ~ - - ' 1 lll y "·- - u 
::: 5 2 l 5 1.nd llJVd " b'-

"' 1 1 5 Jnd Pres1t)n 
"-·..j__ " - -~ J: 0 

l:' 1 1 5 lnd temperatura @0 c_v 
~() 

1 
1 1 ~o Reg1stw Je hombrn 1 

1 "···'"·' 18 1 1 ' l •14'' 
60 1 1 <; Conc:x vá lv 1de\' ) 

1 1 1 

1 

NOTAS 

Cabezales elíut1cos 

""""°" 
rEChA 

HE (.n>.. ~R 

,_,,POR 
1 
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Ejemplo 7. Dimensionar el rec1p1ente separador hori zontal con mampara y malla 
eliminadora de niebla, utili zando las condiciones del ejemplo anterior y observar cual es el 
óptimo. 

1.- Calcular los flujos volumétricos de las tres fases. 

Q G = 57.87 pies3/s 
0LL = 19.49 pies3/s 
0HL = l l.69 pies3 Is 

2.- Calcular, UG. 

UG = 1.62 pies/s. 
3.- Calcular el volumen de drenado y sobrealimentación. 

V11 + Vs =292.35 pies3
. 

4.- Seleccionar un LID, y calcular el diámetro del recipiente y el área transversal , utili zando 
las ecuaciones 5.43 y 5.21. 
El LID seleccionado es de 7. 

1 

D = [16(292 .35)]
3 

= 7 pies 
0.6Jl"(7) 

¡¡-(7)2 ' 
A7 = 38.48pies " 

4 
5.- Establecer la altura de la fase vapor y calcular el área del vapor con la tabla 4-4. 

HD = 0.2 (7) = 1.4 pies, el mínimo es 2pies. 
AD =0.235 (38.48) = 9.042 pies2 

6 .- Calcular el nivel de líquido bajo en el compartimiento de fase ligera . También se puede 
usar la tabla 4-2. 
Estableciendo que HLLL = lpie. 
A continuación calcular el área del nivel bajo de líquido de acuerdo a la tabla 4-4. 
Alll . =0.087(38.48) =3.347 pies2

. 

7.- Calcular la altura de la mampara de acuerdo a la ecuación 5.45 . 

Hw =7-2 = 5 pies. 

8.- Calcular L2, con la ecuación 5.46. 

L = 
292

·
35 

= 11.205 ~ 11.5 ies 
l 38.48 - 9.0428-3 .347 p 

9.- Establecer la altura de la interfase. 
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Hw/2 = 2.5 pies. 

10.- Calcular el área de la sección de fase pesada AHL, con ayuda de la tabla 4-4 del 
capítulo IV. 
HH L = 2.5 pies .. 
A11 L =0.320 (38.48) = 12.31 pies2

. 

11.- Calcular el área de la fase ligera con la ecuación 5.4 7. 

ALL = 38.48 - 9.042 - 12.31=17.127 pies 2 

12.- Teniendo ya las velocidades de sedimentación, calcular el tiempo de sedimentación 
para cada fase con las ecuaciones 5.48 y 5.49. 
U11L = 6.42 plg./min. 
Uu1 = JO plg./min. 

- 12(2.5) _ 4 67 . 
tHL - - . mm. 

6.42 

- 12(2.5) - 3 . 
tLH - - mm. 

10 
13 .- Calcular la mínima longitud de L1, utilizando la ecuación 5.50. 

l =4.67(19.49)=531"'55 . 
1 17.127 · · pies. 

14.- Calcular la longitud total del recipiente, L. 

L = 5.5 + 11.5 = 17"" 18 pies. 

Entonces establecer: 
Lc = l2pies 
L1 = 6 pies. 

Verificando el UD =2.57. es aceptable. 

15.- Calcular el tiempo de goteo usando la ecuación 5.23. calcular la velocidad real del 
vapor con la ecuación 5.24 y calcular la mínima longitud requerida para la separación 
líquido-vapor con la ecuación 5.25. 

2 
<P= -- =1.23s. 

1.62 

U = 57.87 = 6 .4 pies 
RG 9.042 S 

LM,N = 1.23(6.4)= 7.872pies 
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16.- Verificar los tiempos de residencia de cada fase en la sección de separación liquido
liquido. 

e 12 .3 1(6) . 
fil = = 6.3 1 m111. 

11.69 

e _17.127(6)_52. 
LH - - • 7 mlll . 

19.49 

17 .- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular su espesor y el del tambor usando las tablas 
4-5 y 4-6. También calcular el área del tambor y de los cabezales. 
Se seleccionaron cabezales elípticos. 
ts =0.394"" 7116 plg. 
tH =0.393 ""7116 plg. 
As = 263.89 pies 
AH = 53.41 pies2 

w = (490\ 
0-~~75 )263.89 + 2 * 53.41) = 6622.57/b. 

Los cálculos se hicieron para varios UD, los resultados se observan en la siguiente tabla. 

LID D L 
pies pies 

1.37 11 8 
1.75 8 14 
2.57 7 18 
3.07 6.5 20 

Como se observa, el óptimo es el LID =2.57. 

Resumiendo: 
LID = 2.57 
Longitud del recipiente 18 pies. 
Diámetro del recipiente 7 pies . 
Altura de la mampara 5 pies. 
Tiempo de residencia de la fase pesada 6.31 min. 

81-IL 
nun. 

12.128 
7.35 
6.31 
5.22 

Tiempo de residencia de la fase ligera 5.27 min. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 14 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 20 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido pesado 6 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido ligero 8 plg. 
Cabezales eiípticos de espesor de 7 /16 plg. 
Espesor del tambor 7 /16 plg. 
Peso aproximado del recipiente 6622.57 lb. 

8LH w 
nun. lb 
9.46 13787.37 
5.97 10032.1 3 
5.27 6622.57 

4.413 7664.07 
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c d omparan o con e caso anterior d 1 e rec1p1ente sm mampara. 

Configuración LID D L 811L 8u1 w 
pies pies mm. mm. lb 

Horizontal sin 1.6 7.5 12 3.53 19 .28 7241.58 
mampara 

Con mampara 2.57 7 18 6.31 5.27 6622.57 

El recipiente con mampara pesa un 8.5% menos que el otro. El recipi ente con mampara 
ti ene mayor longitud que el otro recipiente. Entonces según las necesidades y limitaciones 
se optará por alguno de estos dos configuraciones de recipientes . 
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Ejemplo 8. Dimensionar el recipiente separador horizontal con configuración cubo y 
mampara. Suponer que el crudo contiene parafinas presentes por lo que es dificil controlar 
por nivel la interfase. Utilizar las condiciones de operación y datos de los flujos del ejemplo 
anterior, los datos necesarios complementarios son los siguientes. 

Gravedad especifica del crudo, SG = 0.8762 
Los tiempos de drenado+ sobrealimentación requeridos para la fase pesada es de 10 min. 
Los tiempos de drenado +sobrealimentación requeridos para la fase ligera es de 15 min. 

8i_L = 10 min. 
e,.,, = 5 min. 
Qv- =57.87 pies3/s. 
0LL = 19.49 pies3/min. 
0HL = 11.69 pies3/min. 
K =0.38 
UG = 1.62 pies/s. 

1. - Suponiendo un LID = 1.2 , se prosigue a calcular el diámetro del recipi ente con la 
ecuación 5.54. 

1 

D = [4(19_.49*10+ 11.69* 5)]3 = 7.26"" 7.5pies 
0.7 Jr(l.2) 

Ar= 7r(7-5)
2 

=44.178pies 2 

4 
2 .. - Calcular la altura del área del vapor, Ho =0.2D, mínimo 2 pies. 

0.2(7.5) = 1.5 pies, entonces H0 = 2 pies. 

Calcular el área del vapor A 0 , con la tabla 4-4. 

A0 =0.214( 44.178) = 9.454 pies2 

3.- Calcular L1, con la ecuación 5.55.( ver la figura 5-1 O) 
253.35 

L, = 
44

:¡ 78 _-
9

.4
54 

= 7.29:::: 7.5pies. 

4.- Calcular el tiempo de goteo del líquido, la velocidad real del vapor y calcular la mínima 
longitud requerida para la separación líquido vapor, con las ecuaciones 5.23,5.24 y 5.25, 
correspondientemente. 

rjJ = 1.23s 

U = 57.87 = 6_ 1 pies 
RC 9.454 S 

LM,N = 1.23*6.l = 7.5pies. 

Como L1 = LM1N, la longitud es aceptable. 
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5.- Calcular el espesor de la capa de fase ligera Hu., con la ecuación 5.56. Y calcular la 
diferencia de alturas entre la mampara de líquido ligero y líquido pesado con la 
ecuación5 .57. 

H 
_ o.0012&(1ox1.07 - 0.8762X500)2 _

62016 1 
_

55
. 

u. -
10 

- . p g. - . pies 

Af{ = 66[1 -
54

·
26

] = 12.33p lg. ~ 1pie. 
66.73 

6.- Diseño del cubo para la fase ligera. 
Borde de la mampara = 7.5-2 =5.5 pies. 
Altura entre el fondo del recipiente y el fondo del cubo = 0.125(7 .5) =0.9625 ~ 1 pies. 
Establecer que el alto nivel de líquido, HLL, es 0.5 pies debajo del borde del cubo, 
establecer que el bajo nivel de líquido LLL, es de 0.5 pies encima del fondo del cubo. 
Establecer el drenado y sobrealimentación de la fase ligera . 
Usar la tabla 4-4 del capítulo IV para encontrar las áreas de HLL. y LLL. 
HLL =5.5 - 5 = 5 pies. 
LLL = 1 + 0.5 = 1.5 pies. 
AHLL =3 1.278 pies2 

Au.L = 6.273 pies2 

7.- Calcular L2, con la ecuación 5.58. 
15*19.49 

l = = 11.69~12pies . 2 31.278 - 6.273 
8.- Asumir que L3 = 1 pie. 

9.- Diseño del compartimiento de la fase pesada. 
La altura del borde de la mampara es= 7.5 - 2 - 1 = 4.5 pies. 
Establecer que el alto nivel de liquido HLL, es 0.5 pies debajo del borde de la mampara , 
establecer que el bajo nivel de líquido LLL, es de 0.5 pies encima del fondo. Establecer el 
drenado y sobrealimentación de la fase pesada. Calcular las áreas de los niveles alto y bajo 
de líquido pesado con la tabla 4-4. 

HH 1.L = 4.5 - 0.5 = 4 pies. 
Hu.L = 0.5 pies. 
AHLL =23.944 pies2 

ALLI_ = 1.236 pies2
. 

10.- Calcular L4, con la ecuación 5.59. 

10*11.69 
l 4 = ·· · · =5.14~5.5pies. 

23.944 - 1.236 
11.- Calcular la longitud total del recipiente L, con la ecuación 5.60 y verificar el U D. 

l = 7.5+ 12+1+5.5=26pies 

l = 26 = 3.46 
D 7.5 
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12 .- Seleccionar el tipo de cabezales y ca lcular el espesor de : tambor y cabezales y también 
su área superficial según la tab la 4-6. Calcular el peso apro x:.:1rndo de l recipi ente . 

Se usaran cabezales elípticos . 
ts = 0.418 "'711 6 plg. 
tH = 0.41 6"' 7/16 plg. 
As= 612.61 pies2 

A11 = 6 1.3 12 pies2. 

w = 49{ 
0- ~~75 }612.6 1 +2 *61.312) =: 3134.64/b. 

Se cálculo con diferentes LID y los resultados son los siguier:li.es. 

LID D LrnTAL L, 
pies pies pies 

1.4 10 14 4 
2.75 8 22 6.5 
3.46 7.5 26 7.5 
4.7 7 33 9 

6. 15 6.5 40 10.5 

Como se observa el óptimo es el de un LID =3.46 

Resumiendo: 
LID= 3.46 
Longitud del recipi ente 26 pies. 
Diámetro del recipi ente 7 .5 pies. 
Altura del cubo 4.5 pies. 

L2 
pies 
5.5 
10 1 

12 
15 1 

19 

Altura del fondo del recipiente hasta el fondo del cubo 1 pie 
Altura de la mampara de fase pesada 4.5 pies. 
Diámetro de la boquilla de alimentación de 14 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de vapor 20 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido pesado 6 plg. 
Diámetro de la boquilla de salida de líquido ligero 8 plg. 
Cabezales elípticos de espesor de 7/ 16 plg. 
Espesor del tambor 7 /16 plg. 
Peso Aproximado del recipiente 13134.64 lb. 

L3 
pies 

1 
1 
1 
1 
1 

L4 w 
pies lb 
2.5 16788.1 1 
4 14 137.3 1 

5.5 13 134.64 
8 14872.62 

8.5 139 17.74 

Como se observa, la longitud del recipiente es muy grande :, es casi el doble del peso de los 
dos recipientes anteriores, por lo que solo son recomendab ics cuando es dificil controlar la 
interfase en los casos cuando existe una excesiva for._:iación de espumas, parafinas 
presentes y grandes cantidades de emulsiones. 
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SUBDIRECCION DE INGEl'IERlA 
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RECOMENDACIONES. 

Los tres principios básicos para la separación fí sica en los recipientes separadores son : 
momentum, sedimentación por gravedad y coalescencia . La sedimentación por gravedad 
tiene dos importantes ecuaciones para el diseño de los recipientes, en el caso de separación 
líquido-vapor la ecuación a usar es la de Sauders & Brown (ley de Newton) y en el caso de 
separación de dos líquidos inmiscibles usar la ley de Stokes. El diseño no solo se basa en 
ecuaciones sino también en criterios que permiten amortiguar inconvenientes durante el 
proceso y costo del equipo. Estos criterios son el tiempo de residencia, tiempo de 
separación de dos fases, tiempos de drenado y sobrealimentación. Estos tiempos permiten 
absorber fluctuaciones que pueden ocurrir durante el proceso, por lo se cuenta con algunos 
minutos para corregir las posibles averías o sucesos que causan estos inconvenientes. En el 
caso de tiempo de separación entre dos fases , es necesario dar el tiempo de residencia 
requerido para que el líquido pesado salga de la fase ligera y el líquido li gero salga de la 
fase pesada. Otro criterio de gran importancia es la relación (LID), esta relación es 
propuesta para minimizar el costo y facilidad de construcción de los recipi entes. El rango 
de (LID) recomendado es de 1.5 a 6.0. Algunos rangos de (LID) son recomendados para 
ciertos límites de presión de operación del recipiente, pero en el caso de estos recipi entes de 
separación esta relación a veces no se cumple ya que los requerimientos del proceso están 
por encima de esta rel ación. 

Los separadores líquido-líquido separan emulsiones temporales (inestables) que varían 
del diámetro de la gota de 60 micras o más, según las características de la emulsión. La 
velocidad de sedimentación aumenta por tres factores importantes, el diámetro de la gota, 
mayor diferencia entre densidades y que la viscosidad de la fase continua sea menor. La 
temperatura es de gran ayuda para bajar la vi scosidad y la coalescencia entre gotas es 
favorecida a mayor tensión superficial. Estos tres factores determinan las dimensiones del 
recipiente. Estos recipientes son generalmente horizontales por tener una gran área 
interfacial y menores distancias que deben atravesar las gotas para coalescer. Las tres 
configuraciones de recipientes tratadas en este trabajo son: separador hori zontal, separador 
con bota para la fase pesada y separador con mampara. En el caso de separador con bota es 
recomendable cuando el volumen de fase pesada es menor del 20% del líquido total del 
recipiente. En el caso de separador con mampara se usará cuando se requiere adicionar un 
tiempo extra de residencia a la fase ligera y cuando el volumen de la fase ligera sea muy 
grande. 

Los separadores líquido-vapor tiene dos configuraciones, el separador vertical y el 
horizontal. La primera configuración es recomendada cuando la cantidad de de fas e gaseosa 
es muy grande en comparación de la fase líquida, cuando la corriente de alimentación 
contiene sólidos que sedimentan en el fondo y que pueden ser drenados con facilidad , para 
amortiguar los flujos a dos fa ses tipo bala, cuando el espacio en la planta es limitado . Los 
separadores horizontales son recomendados cuando se manejan cantidades considerables de 
fase líquida, cuando se requiere una gran área superficial para la desgasificación de un 
líquido, cuando no se requiere gran capacidad de surge de líquido. Estos recipientes pueden 
llevar o no un dispositivo eliminador de niebla . Las dimensiones del recipiente son 
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determinadas por el volumen del vapor, drenado y sobrealimentación de liquido requeridos 
para el proceso. 

Los separadores liquido-líquido-vapor se usan cuando hay que separar dos líquidos 
inmiscibles y un vapor, su diseño contempla dos secciones muy importantes. la primera es 
la sección de sedimentación por gravedad de los líquidos y la segunda es la sección de 
liberación de goti tas de la corriente de fase gaseosa. Las ventajas y desventajas son las 
mismas en las configuraciones vertical y horizontal de los separadores líquido-vapor. En 
los recipientes horizontales se manejan también las configuraciones con bota, con mampara 
y cubo-mampara. Esta ultima se recomienda cuando el nivel de interfase es difícil de 
controlar, tales casos son cuando hay grandes cantidades de parafinas, espumas y grandes 
cantidades de emulsión. Estos recipientes también pueden llevar un dispositivo eliminador 
de niebla. En los recipiente donde se realiza la separación de líquido-líquido es conveniente 
conocer el tamaño de la gota ya que de esto dependen las dimensiones del recipiente. En el 
caso de no contar con el tamaño de la gota es necesario saber los tiempos de residencia de 
separación recomendados. 

Los accesorios internos de estos separadores facilitan el proceso de separación. las 
mamparas de choque son importantes ya que aquí ocurre la primera separación líquido
vapor y algunos disminuyen las perturbaciones que ayudan a reducir el sobre arrastre y la 
formación de emulsiones, las placas antiespuma ayudan a coalescer las burbujas de la 
espuma, los rompe remolinos impiden que vapor o gases sean arrastrados hasta la salida del 
líquido. Las placas coalescedoras ayudan a coalescer las gotas, ya sean de la fase pesada o 
la fase ligera. Existen muchos tipos de dispositivos eliminadores de niebla. los más 
importantes son los tipo mallas eliminadoras de niebla, los tipo veletas y los lechos de 
fibras , estos dispositivos son necesarios para evitar el arrastre de gotas hacia equipos que 
pueden ser dañados por éstas como los compresores, cada uno ti ene sus ventajas y 
desventajas, pero sin duda el mas popular es la malla eliminadora de niebla por su bajo 
costo, eficiencia y caída de presión. El dimensionamiento de las boquillas de alimentación 
y salidas deben cumplir con criterios de velocidad y caída de presión recomendables para el 
buen funcionamiento del recipiente separador, las recomendaciones a usar en el caso de 
flujo a dos fases es una velocidad de alimentación que este dentro de la zona anular en el 
mapa de Mandhane; en el caso de entrada y salida de líquidos de recipientes separadores 
líquido-líquido la velocidad recomendada es de 0.5 a 1.5 pies/s. Estos recipientes también 
deben contar con los registros de mano y hombre necesarios para su mantenimiento. 

Los problemas de operación en estos recipientes son causados principalmente por la 
formación de espumas que impide un control mecánico adecuado y la desgasi fícación de un 
líquido, otro problema es la acumulación de parafinas en las placas de coalescencia y en los 
eliminadores de niebla ya que tapan estos dispositivos. La acumulación de arenas tapan los 
internos del recipiente y fomentan la corrosión. Las emulsiones son muy molestas ya que 
forman una capa que puede contener impurezas, esta capa disminuye la efectividad del 
tiempo de separación y tiene efectos adversos en el control de nivel. 
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Los cabezales típicamente usados en recipientes a presión interna son los toriesféricas, 
elípticos y hemiesféricos. Los cabezales y el tambor deben contar con un espesor adicional 
por considerar la corrosión, así el recipiente se desgastará sin que se altere su resistencia 
mecánica normalmente durante 1 O años. La protección de la superficie del recipiente contra 
la corrosión es muy importante, existen recubrimientos metálicos, inorgánicos,orgánicos. 
espesor por corrosión, protección catódica, anódica, etc . La protección catódica es una 
técnica muy usada que reduce o elimina la corrosión tomando el metal a proteger como 
cátodo y un 'ánodo de sacrificio (generalmente magnesio, zinc y aluminio) formando una 
celda electroquímica. La protección depende del tipo de ánodo a elegir, densidad de 
corriente requerida y de la correcta localización y posición de los ánodos para así tener una 
vida deseada del sistema de protección catódica. 

La selección del material de construcción adecuado depende de muchos parámetros 
involucrados y de las propiedades corrosivas del fluido, esta selección se debe basar 
preferentemente en las experiencias de materiales en condiciones similares ya que de esto 
depende en gran parte del costo, mantenimiento y vida del recipiente. 
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CONCLUSIONES. 

Existen procedimientos para diseñar los recipientes separadores, algunos utili zan 
ecuaciones muy complicadas, nomogramas, métodos por prueba y error. Algunos de estos 
procedimientos no consideran los criterios como la relación LID, tiempos de drenado y 
sobrealimentación, etc. Se encuentran ecuaciones para el dimensionamiento de recipientes 
para un servicio en específico, que se basan en un sólo tamaño de la gota. 

En este trabajo se utiliza un procedimiento sencillo y estructurado, sin ecuaciones 
complicadas, sin utilizar propiedades de los fluidos que son muy dificiles de encontrar 
como la tensión superficial a varias temperaturas y se utilizan criterios para amortiguar 
inconvenientes que puedan ocurrir durante el proceso y que consideran un costo mínimo de 
diseño. Además se aportan tablas con varios criterios como tiempos de residencia y tiempos 
de sedimentación líquido-líquido, tamaños de la gota dependiendo de las características de 
la emulsión, tablas con las constantes para la separación líquido-vapor para diferentes 
condiciones de operación. Las configuraciones principales de los recipientes son el vertical 
y el horizontal , pero en algunos casos es de gran utilidad utilizar otras opciones como los 
recipientes horizontales con bota, con mamparas y la configuración cubo-mampara; que no 
solo facilitan el control de los flujos , sino además pueden reducir el costo del recipiente . 
Con toda esta información se pueden diseñar recipientes separadores para diferentes 
servicios y condiciones de operación. 

Se dan las características de los dispositivos internos necesarios que tienen la finalidad 
de facilitar la separación de las diferentes fases y también previenen de posibles 
perturbaciones dentro del recipiente. El procedimiento de dimensionamiento de boquillas 
de proceso aportado es práctico y rápido de reali zar ya que utili za criterios de velocidad de 
flujos y caídas de presión. Con las tablas de selección y cálculo de espesores de cabezales y 
tambor se puede saber el peso aproximado del recipiente, esto permite saber cual es el 
recipiente óptimo. 
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Apéndice A. 

CRITERIOS PARA EL DIMENSIONAMIENTO DE TUBERÍAS. (Ref. 7) 

LÍQUIDOS EN ,. DIAMETRO VELOCIDAD óP100 
GENERAL NOMINAL PIES/S PSI 

Succión de bombas 2' ' o menos 0.5 - 1.5 .05 - 0.25 
(líquido saturado) 3"- 8" 1.5- 2.5 0.05 - 0.25 

10" - 20" 2.5- 3.5 .05- 0.50 
> 20" 3.5- 4.0 0.05- 0.50 

Succión de bombas 2" o menos 1 - 2 0.1 -1 
(líquido subenfriado) 3" - 8" 2 - 4 0.1 - 1 

10" - 20" 3 - 6 0.1 - 2 
> 20" 6 - 8 0.1 - 2 

Descarga de bombas 2" o menos 1 - 4 1 - 4 
3" 5 - 8 1 - 3 

10" - 20" 8 - 10 1 - 3 
> 20" 10 - 15 1 - 2 

Bajante líquido de un 1 - 4 0.15 
rehervidor 

Líneas de refrigerante 2 - 4 0.14 
Salida y entrada a 0.5 -1.5 

recipientes separadores 
líquido-líquido 
Alimentación a 6 

enfriadores 
Residuos de fondos de 4 - 6 0.6 

una torre 
Alimentación a torre 4 - 6 

fraccionadora 
Salida de un 3 - 5 0.5 
condensador 
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GASES Y VAPORES DIAMETRO VELOCIDAD L'l.P100 
NOMINAL PIES/S PSI 

P <O Psig 0.1 
O< P < 50 Psig 0.1 5 

50 < P < 150 Psig 0.3 
150 < P < 200 Psig 0.6 
200 < P < 500 Psig 1.5 

P < 500 Psig 2.0 
Líneas de entrada a un 25 - 100 

condensador 
Entradas a turbinas de 150 - 3500 3 

gas 
Entrada a turbinas de 120 - 320 

vapor 
Succión de un 75 - 200 0.5 

compresor 
Descarga de un 100 - 250 1. 0 

compresor 
Líneas de distribución 0.5 

en general 
Vapor de domo de un 

fraccionador 
P::o; 10 Psig 125 - 200 0.1 

P > 10 Psig 125 - 200 0.5 

FLUJO DOS FASES 

Flujo a dos fases en 35 - 75 >4.0 
general. 

Líneas de rehervidor 35 - 45 

Líneas a separadores sin 33 WL + W, lb < P11 = = mallas - ( )º5 w1 w, pies 2 
P 11 · + 

PL p, 

Líneas a separadores 40 W 1. ~ fluj o másico de l liq ui do. lb/hr. 

con malla 
< W v ~ Fluj o másico de l vapor. lb/hr. - ( )º 5 P .11 . PL ~ densidad de l líqui do. lb/ pi el 

Pv ~ den sidad de l vapo r, lb/ piel. 

Líneas a separadores 60 
< 

general - ( )º5 
P 11 
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Velocidad para evitar 100 Evi tar este flujo si la li nea va a 

flujo disperso ( )°' 
cualqui er equ ipo de separación . 

PM 
Velocidad de desgaste 160 Esta velocidad se presen ta 

( )º 5 
genera lmente en los flujos anula r y 

p"' disperso. Es ta velocidad debe 
ev itarse ya que produce erosión en 
cambios repentinos de dirección . 

AGUA DIAMETRO VELOCIDAD .6.P100 
NOMINAL PIES/S PSI 

Líneas de drenes 2" o menos 3 - 4 
3" - 10" 3 - 5 

Alimentación a calderas 2" o menor 3 - 4 
3" - 8" 5 - 8 

10" - 20" 8 - 10 
Mayor a 20" 10 - 15 

Agua de enfrianúento 15 0.5 - 2 
(cabezales grandes) 

Ramales y cabezales chicos 6 
VAPOR DE AGUA 

O< P < 50 Psig 0.25 
50 < P < 150 Psig 0.50 
150 < P < 300 Psig 1.0 
300 < P < 500 Psig 1.5 

P> 500 0.5 
Líneas de mas de 600 pies. 

p > 500 1.0 
Líneas de menos de 600 pies. 

p >500 2.5 
Ramales pequeños 
Entrada a turbinas 120 - 320 3.0 

Entrada a máquinas y 15 
bombas reciprocantes 

Líneas de vapor de descarga 0.5 
( P = 1 atm) 

Vapor saturado 3" o menor 90 
4" 120 
6" 180 

Mayor a 6" 200 
Vapor sobrecalentado. 3" o menor 90 

4" 120 
6" 180 

Mayor a 6" 250 

Ramales y líneas de descarga 1.5 
(vapor de agua) 
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GASES Y V A PO RES DIAMETRO VELOCIDAD t> P100 
NOMINAL PIES/S PSI 

Gas combustible a 6 P 100 = 0.5 % P 
quemadores del quemador. 

Acetileno 67 
Aire (0-30 Psig) 67 

Amoníaco 100 
Bromo 34 
Cloro 34 - 84 

Cloroformo 34 
Etileno 100 

Hidrógeno 67 
Acido clorhídrico 67 
Cloruro de metilo 67 

Gas natural 100 
Oxígeno Temp .. Ambiente 30 

Oxígeno Temp. baja 67 
Bióxido de azufre 67 

LIQUIDOS CORROSIVOS 
Y/O EROSIVOS 
Dietanolamina o 3 

monoetanolamina 
Amoníaco 6 
Benceno 6 
Bromo 4 

Cloruro de calcio 4 
Tetracloruro de carbono. 6 

Cloro seco 5 
Cloroformo 6 

Dicloruro de etileno 6 
Etilenglicol 6 

C loruro de metilo 6 
Aceite lubricante 6 
Perclorato etileno 6 

Propilenglicol 5 
Solución de cloruro de sodio 5 

Hidróxido de sodio 6 
0-30 % 
30-50% 5 
50-73 % 4 
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Ácido sulfúrico 4 
82-93 % 4 

93 - 100 % 
Estiren o 6 

LIQUIDOS CORROSIVOS DIAMETRO VELOCIDAD L'iP100 
Y/O EROSIVOS NOMINAL PIES/S PSI 

Tricloruro de etileno 6 
Cloruro de vinilo 6 
Aeua fenolítica 3 

Aeua salada 6 
Amina rica en C02 3 

Azufre fundido 1 Máximo 1.5 
Acido nítrico 60% 4 

LIQUIDOS VISCOSOS EN 
TUBERÍAS 
µ > IOOcp )" 0.3 - 0.6 

2" 0.5 - 0.8 
4" 0.8 - 1.2 
8" 1.3 - 1.8 
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APÉNDICE B. 
PROPIEDADES DE TUBERÍAS. (Ref. 13) 
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1 

.... 
1 

.... '"" ""' 1224 

115.7 1.115 •500 ,.., 1 
3736 3736 3736 3736 3031 3:>32 3082 

49.6 12.750 : .375 12.000 78" 

1 

... ... 
1 

... 
1 

... 839 

1 

768 
1 732 

! 1 
6>4 500 11 .750 .7528 1245 1245 12'6 1245 ll77 1071 1027 

160.3 1.312 10.126 5592 3699 i 3699 3699 3699 i .... 3200 3002 

38.7 U .000 .250 ll.500 ...., 
1 

... ... 486 ... 
1 

•60 1 421 <01 

M6 ~76 13.250 9575 807 807 807 1 807 763 698 ... 1 
72. 1 .500 13.000 9211 1132 1132 1132 1132 1069 .,, 

' 
934 

4.2.1 16.000 .2>0 15.500 1.310 i 425 425 

1 

"° •25 ! "" 368 
1 

351 

62.6 .375 15.250 1.268 700 700 705 700 ... 
1 

609 581 .... .500 15.000 1.227 987 987 987 987 933 115' 81.} 

''·' 18.000 .250 ' 17.500 1.670 377 377 1 377 377 357 

1 
326 311 

70.6 .375 
1 

17.250 1.622 625 625 625 l 62S 591 ... 
i 

516 

'3.5 .500 17.000 1.575 876 876 876 1 876 828 m 722 

5V 20.000 .250 19.500 2 .074 330 330 

1 

339 330 1 321 293 

1 

2'0 

'ª·' . 37~ 19.250 2.021 562 562 562 562 l 531 ... ... 
104. l .500 19.000 l .... 787 l 787 787 787 i 743 680 

, .. , 
&3.4 "4.000 .250 

1 

23.500 3.012 282 

1 

= l 282 282 267 "' 
; 233 .... .376 23.250 2 .... ... '" 

..., 
' '" .. , "" 1 

386 

W.5 .500 23.000 2.1183 660 ... ; ... 1 ... 618 565 53• 

1 

! 

' 
' 

-

1 

1 

1 

' 

Note: Tbe abow aJlowable worhn¡ preuuru are ca.lculated from Fi¡:. 17-23 u.ain¡ a reduction i.c t. to87.5'i ofthe waJI thickneu abawn above to recognize mili 

wall tolerance o( 12.s-.. 
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APÉNDICE e 
ESFUERZOS MÁXIMOS PERMISIBLES. (Ref. 7) 

Maximum Allowoble Stress Volues in T ension for Carbon ond low-olloy Steels, Povnds per 
Squore lnch ( 11) 

From the 1956 ASM E Uo6red-Pr-11r•V...i Cod. witb Pwmiuioo ol lhe Ameriou Society or Mect..n.icml Easineen 

Me\ftri•I Spec 
t "w Me tal Temperalurm Not Ea~i ... o .. f ud. Spttit.. P - Mia 

lmt.ioo Nomi-.1 Nu- T•~ - 10 \O 
Na .. bw Gnide Co111i-it.ioo .... "" Nota. 6SO 100 1SO ... aso ... .. o 1000 IOSO 1100 uso 1200 ,.. .. s.-. 
C.rbon St.1'.W:LI 

SA-7 60,ooe ( l )( l ) 11,650 
SA-lO f1ao .. 55,000 I.J.7SO 13.150 12.0S-O 10,100 1350 
SA -.SO F°U"ebo& A 55,000 (6) IJ,750 ll.250 u.oso 10.100 ISSO 6SOO 
SA-30 Flrebow: B ...... (6) u.ooo 11 ,UO 10, 700 9300 7900 6'00 
8A - IU e ... ooe (l){l) 11.0SO 
SA-119 A ...... 10.000 
SA-129 e ...... 11.000 
8A -1%9 e ...... 10.soo 
SA -201 A C-Si 55.000 U ,750 u.u.o 12,0SO 10.200 13SO 6SOO 4SOO 2SOO 
SA -20 1 e C-Si ...... IS.000 14,UO 11,950 10,IOO 16SO 6SOO .... ?SOO 
BA-Zll A C-Si ,S,000 16,250 15,SOO u .aso 11,400 .... 6SOO 4SOO 2SOO 
BA-212 e C-S; 70,0M 17,SOO 1',600 tt.no 12,000 92SO 6SOO .... 2SOO 
SA-l&l A tS.000 Cl)[l) 10.lSO 
SA -2&J 8 so.- (l)(l) 11 ,SOO 
SA-213 e SS,000\ (l)(l) l2,650 
SA-2&3 o ... oeo (l){l) 12.650 
SA -2.&S A ...... (2){4) 11 .no 11 ,000 10,250 .... 7750 .... 
SA-21S e ...... {2)(4) 12 .SOO 12,100 11,lSO 9600 1050 6500 
SA -21S e 

C- Mo-.S! 
55.000 (2)(4) 13.750 13.250 u.oso 10.200 llSO 6500 

SA-299 75.000 11,750 17.700 15,650 12.600 9550 6500 .... 2500 
SA-300 (IJ) 

Law,.Uoy S &.eel.t 
SA-202 A Cr-MD-8i n.ooo 18,750 17,700 15.450 12.600 .... .... 6SOO 2SOO 
SA-202 8 Cr- M .... Si 15,000 21 .250 19.IOO 17,700 12 ,800 9900 6500 6SOO 2SOO 
SA-20! A,0 2H •111413.H" NI •s.ooo 16,250 15.500 13,850 11.400 .... .... 6SOO ,. .. 
SA-203 8, E 2H aDd JJ.í Ni 70,000 17,500 16,600 14,750 12,000 92SO 6500 .... %SOO 
SA-203 e 2).í Ni 75,000 18,7SO 17,700 U,650 12.•oo 9550 .... .... %SOO 
SA-2°'4 A e- u Mo 6S,OOO 16,250 16.250 16.2SO IS.6SO 14,C.OO 12,SOO 10,000 6250 
SA-21).4. 8 C-}{ Mo 70,000 17.500 17 ,S.00 17,500 16,900 15 ,000 12,750 10,000 ,,.. 
SA-204 CJ C-}{ Mo 75,000 11,750 19,750 11,750 11 ,000 15.900 ll,oe<I 10,000 6.250 
SA -%25 A Ma-YI 70,000 (12) 17,500 17.500 17,500 
SA-225 e M~V 75,000 (12) 11,750 11,750 11,750 
SA -Jl'I A H Cr--,H" Mo 65.000 16,250 16.250 16 ,250 15 ,650 14,400 12 ,500 10.000 62SO 
SA-301 e 1 Cr-ji Mo 60.000 15.000 IS,000 15.000 14.750 14.200 IJ .100 11.000 ,. .. sooo , ... uso 1000 
SA-102 A M-).i"Mo 75.000 11.750 11 ,1 50 11.750 11,000 15.900 ll.000 1.:>. 000 6250 
SA-302 e M-}i Mo 10.000 20,000 20 .000 20.000 19,100 16.8()0 ll .250 10.000 62SO 
SA -S5l 9 Ni 10 ...... (17) 22,500 
SA -357 5 Cr-J.í Mo 5 60 ,000 {14) 13 .400 13.100 12 . IOO 

Pl,.,. .ad TuM. 
12. 4-00 11.SOO 10 ,000 7300 S200 3300 %%00 ISOO 

hralc. Cubon Steel• 
SA-53 A 41,000 (4)(6} 12 ,000 11,650 10,700 9300 7900 .... 
SA-53 8 60,000 (4)(6) JS,000 14 .350 12,950 10,IOO 16SO 6SOO 
SA-13 A {4)(6 ) 11.750 11.•SO 10.550 ,, .. 7150 6SOO 
SA-106 A 41,000 12 .000 11.650 I0 ,7QO 9300 7900 .... 6SOO 2500 
SA- 106 e 60,000 15,000 U .350 12.950 10.aoo 8650 6500 4SOO 2SOO 
SA-192 11.750 11 .• 50 10.550 9200 1150 6500 4SOO 2SOO 
SA -210 60,000 15.000 1'.350 12.950 10,800 8650 .... 6SOO 2SOO 
SA -333 e 55.000 (4)(6) 13 ,750 
8A-ll4 e 55.000 (4)(6) ll ,750 

s-m.1- Low-aU0 7 Sl.eela 
SA -209 TI C - H Mo ' 55.000 ll,750 IJ.750 13.750 IJ,450 13,150 12.500 10.000 6250 
SA-209 TI• C-J.í Mo 60,000 15,000 15.ooo IS,000 14,COO IJ .750 12.SOO 10.000 62SO 
SA-209 Tlb C - J.i Mo SJ.000 ll .2SO ll ,250 ll.250 ll,000 12,750 12,500 10.000 6250 
SA-213 TJ IY.. Cr-0.l Mo 60,000 15.000 15.000 15.000 IS,000 .... oo ll ,100 11 .000 7100 ssoo .... 2SOO 1200 
SA-2ll TS s Cr-H Mo 60.000 {14) 13.400 ll.100 12,800 12.400 11 .500 10.000 1300 S200 3300 %200 1500 
SA -213 T1 7 Cr-J.í M o 60.000 (1 4) ll,COO IJ,100 12 ,SOO 11 .soo 9SOO 7000 5000 3500 2SOO .... 1200 
8A. -2ll .... 9 Cr-1 Mo 60.000 04) 13,COO IJ.100 u .too 12.soo 12.000 10.100 asoo ssoo 3300 2%00 1500 
SA -213 Tll 1 ~ Cr--H Mo-SI 60,000 15,000 15,000 15.000 15,000 14. 400 IJ.100 11,000 1100 ssoo .... %SOO 1200 
SA-213 TIZ 1 C...-H Mo 60,000 15,000 15,000 15 ,000 14,750 14.200 IJ.1 00 11 .000 ,. .. sooo , ... ISSO 1000 SA -213 TSb 5Ci---J.S' M <>-Si 60,000 (1 4) 13.400 IJ.100 12.100 12 ,4.00 10.900 .... ssoo 3SOO 2SOO .... 1%00 
SA-2U TJb 2Cr--H M o 60.000 15.000 15 ,000 15,000 14,700 u .ooo 12.soo 10,000 6200 ., .. 27SO 11SO 1200 
SA -2ll TS< s Ci---H Mo-Ti 60.000 ( 14) ll.400 ll.100 12.100 12,COO 11.500 10,000 7l00 .. ºº , ... .... 1200 
SA-213 Tll 1 c.--v 60,000 CS) 15,000 
SA · 21l T21 l Cr--0.9 Mo 60,000 15.000 14.IOO 14.SOO ll.900 ll ,200 12.000 .... 1000 ssoo <000 ,, .. ISOO 
SA -213 1'22 2)~ Cr-1 M o 60.000 15,000 15,000 JS ,000 15.000 14,400 ll,100 11.000 , ... 5100 '200 , ... %009 
SA-l3J 3 3){ Ni 65,000 16,250 
SA-333 ' 5 Ni 65.000 16.250 
8A- J l4 3 JH Ni 65.000 16.250 
SA·l3' ' S Ni 65.000 16.250 
SA-33 5 Pl C-H Mo 55.000 IJ ,750 l l,750 ll ,750 13,450 ll.lSO 12.500 10.000 6250 
8A-JJ5 P2 H Cr-H Mo 55.000 JJ ,750 13,750 13,750 ll,'50 IS.ISO 12, 500 10,000 ,250 
SA-315 P3 O~ Cr-(1 .7 M o 60,000 15.000 15.000 IS.000 15,000 14,400 ll,100 11 ,000 , ... ssoo •ooo 2SOO 1200 
SA -l l5 P3b 2 Cr-H Mo 60.000 15.000 IS,000 15.000 14.700 14,000 12.500 10,000 6200 '200 2750 1750 1200 
SA-335 P5 s Cr-H Mo 60,000 (1 4) 13.400 ll .100 12,100 12.•oo 11 .$00 10,000 7300 5200 3300 %200 ISOO 
SA-135 P5b 5 c ... -H Mo-Si 60.000 (14) 13 ,400 13,100 12,800 12,400 10,900 9000 ssoo , ... 2500 .... 1200 
SA-335 PS< 5 C r - H M o-T i 60,000 {14) 13.•00 13.100 12.100 12,400 11.soo 10.000 1300 .... , ... 1800 l!OO 

~e• 
SA-335 Pll Hí C r-H Mo-Si 60,000 15,000 15 ,000 15.000 15.000 U .400 ll.100 11,000 ~ ' '°º S500 .... 2500 1200 
SA-335 PI% 1 Cr-H Mo 60,000 15 ,000 15,000 15.000 14,7S-O 14 ,200 ll,100 11,000 1500 5000 , ... 15SO 1000 
SA-335 Pl5 l>i Si - H Mo 60,000 15.000 15,000 IS,000 14.400 lJ. 750 12.500 10,000 6250 
SA-335 Pl 7Cr-H Mo 60,000 (U) ll ,400 13.100 12,500 11 ,500 9500 7000 5000 3SOO 2SOO 1800 1%00 
SA-135 P9 9 Cr-1 Mo 60.000 {14) u.•oo 13,100 12,800 12.500 12 ,000 10,800 1500 ssoo 3300 2200 ISOO 
SA-335 P21 l Cr- 0 .9 Mo 60.000 JS.ooo 14,800 IC ,500 13.900 13.200 12.000 .... 7000 ssoo .... 2700 ISOO 
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(Continved) 
f'roa• t.be 1956 A.SMI! U .. l!l.n:d-Ptt-w-e-V-1 Code >rilb Per--.;o... of Lhe Amft"icu• So<Uty ol M.ech.11.Ueal ~11~ 

M•Lori•I .... 
ud Speci- P - Mia fOI' Met..l TellDpera~rN No\ Eu:-1.inc- De¡ F ....... Nomi11•I Num- To~ - 10to 
N, ..... Cradt1 Compo.iti.oo ... .;1., No._ ,,. 700 750 • •• "" ... ... .... 'º"' 1100 115<1 ltuo 

SA-llS Pt? U4: Cr-1 Mo 40.000 15.000 15.000 15.000 15.000 14.4.00 13,100 11.000 7100 , ... uoo , ... 
SA.-369 FPI C-J.i Mo SS.000 13,750 13.750 13,750 IJ. 4.SO IJ.150 11,SOO 10,toO ., .. 
SA.- 369 FPt HC.-- H M.o 55,000 ll,750 lJ,1S. ll,750 13.4.50 13,ISO 12.SOO 10.000 6250 
SA.-369 FP>b 2 Cr--}i Mo . 60,000 IS,000 15,000 15,000 14,700 14.000 12.SOO 10,000 6200 uoo 275<1 1750 1200 
SA-369 f'Pll H~ l:r-H Mo-80 60,000 15,000 15.000 15,000 IS.000 14.4.00 IJ.100 11.000 , ... ssoo ,,.. 1%00 
SA.-369 f'Pl2 1 Cr-Jí M.o 60,000 U.000 15,HO JS,000 14.,7!>0 14..200 IJ.100 11.000 '500 .... 1550 1000 
SA.-369 FP21 JCl-1 Mo 60,000 15.000 14.800 14..500 13,900 ll.200 12,000 .... 7000 ssoo 1-:00 ,,.. 
SA.- 369 FP72 U~ Cr-1 M.o .. _ ... 15.000 15.000 15.000 15.000 14.. 4.00 11.100 11 ,000 7100 , ... 2000 
8A.-l69 .... SCr-H Mo 60.000 (14) ll,4.00 IJ,100 12.MO 12,4.00 11.SOO 10,000 ,, .. '200 " .. ,,.. 
SA.-3ff •P7 7 Cr - H Mo 60.000 (14.) 13,400 ll,100 l2,50e 11 .500 .... 7000 , ... JSOO "00 .... 1200 
SA 369 ... 9 Cr - 1 Mo 60.000 {14) 13.4.M 13 . 100 12.IOO 12.500 12 .000 10,100 ., .. ssoo 2200 '""' r-~Dit"W 

Cal'boD Si.o.&.. 
SA-105 1 60.000 ,., 15,000 14,JS. 12,950 10,IOO .... 4.500 , ... 
SA-105 11 70,000 "' li,SOO 16,600 14..750 11.000 •no .... 2'00 
SA -111 1 60,000 "' 15,000 14 .350 11,950 10 .100 .... 6SOO "ºº '"'° SA-111 11 70,000 "' 17,500 16.600 1'.750 U.ooo 9250 65<10 .... 2500 
SA-266 1 60.000 IS,000 14.,350 12,950 1•.aoo &650 6500 .... 2'00 
SA.-266 11 70,000 17.500 16,400 14,750 12.000 9250 .... . ... 2'00 
SA-266 111 75,000 11.iS.0 17,700 l5,6SO 12.600 .... . ... 4500 2500 
SA-.SSO LFI 60,000 15,000 

Low-a.ilo7St-1• 
SA.-lll YI C - H Mo :o.ooo 17,500 17,5" 17.500 16,900 IS.000 12,750 10.000 625<1 
SA- 182 FU t C..-H Mo :o.ooo ( 14.) 16,150 IS,S.00 14.8.50 14.200 ll,100 11.000 7SOO sooo 2800 !SS{' 1000 
SA-lll " S Cr-H Mo <H>,000 (14 ) 17,SOO 16.000 U.500 JJ.000 11 ,500 10,000 7300 s:oo 3300 2200 JSOO 
SA.112 Fil IJ; C:r- H' M.o 10.000 11') 16,150 15,500 15,000 14 ,400 ll, 100 11,000 , ... ssoo .... 2500 "'° SA· l82 fo 9 Cr----1 Mo ' 100,000 114) 21.200 20,000 17.700 iS.400 ll,100 10.100 ISOO 5500 JJOO 2200 .... 
SA-1&2 .,, 2HCr- I Mo 70,000 li,500 17,SOO 11.500 17.SOO 16,000 14,000 11, 000 .... 4.200 2000 
SA-136 fl C - H Mo -:o.ooo 17.SOO 17,SM 17.500 16,900 I S,000 12. :50 10.000 
SA-336 F2 1 Cr-~ Mo 70.000 f h ) 16,150 15.SOO a.a.so 14,?tO ll,100 11.000 7500 sooo 2800 1550 1000 
SA-"' rs. S Cr--).1 Mo 10.000 (hl 16,500 lS.500 14,S.OO ll,000 11.SOO 10,000 5200 '300 ,, .. , ... 
SA-334 f'%% ZY. Cr--1 Mo .. _ ... %0,000 20 .000 20,000 18,000 16.000 14,000 11.000 5800 '200 
SA..350 LFJ 3)-i NI 70 .000 1-:.500 

C....t.iop 
C•rboa 51-1• 

SA.-95 70,000 (-;')(11) 17.S.OO 16.600 14,750 U.000 9250 4.500 , ... 
SA-216 WCA 60,000 17) IS,000 14,350 12.950 10,IM &6SO .... "500 , ... 
SA. ·216 WCB 70,000 17) 17.500 1•.60-t 14,iSO 12.000 9250 .... 2500 
SA-352 LCB 65.000 (7)(16) 16,250 

Low·•llo7 Sto.el• 
SA-217 WCI C-H Mo l 65,000 (7)(1) 16.ZSO 16,?50 16.250 15,650 H.400 12,SOO 10.000 "'° SA-217 WC4 Ni-Cr - }i Mo 70,000 (7)(1) 11.SOO 11,500 17.SOO 17,000 15,100 U .000 10.000 625<1 
SA · 217 wcs Ni-Cr--1 Mo 70,000 (7)(1) 17.SOO li.500 17,500 17.000 15,800 14,000 11 ,000 7800 ssoo •OOO 
SA-217 WC6 ll{ Cr-H Mo 70,000 (7)(1) li.SOO 17,500 17,500 17,000 IS.IOO 14. ,000 11,000 ';'100 ssoo 4000 
SA-217 WCo ?}{ Cr--1 Mo 70.000 (7)(1) 17.500 17.500 17,SOO 17,000 15.800 14.000 11.000 7800 SIDO ., .. , ... 'º" SA -2l7 es 5 Cr-~ Mo ...... (7)(8) 22.SOO 21.600 20,400 19.000 17.000 ll,600 10.000 ~300 5200 '300 ,, .. 
SA-217 Cl? Y Cr-1 Mo 90,000 (7)(1) 2?,500 22.000 21.000 19.-iOO 17.300 IS.000 11.!50 ISOO SSoO _1JQO 2%011 
SA-352 LCt 6S.OOO (-;')(161 16,250 
SA·l52 LC2 6S,OOO (7)061 16,250 
SA-3S1 LC> 65,000 (7)(16) 16.250 

~t..ioc 
C.ubon St-i. 

SA. . 261 BU 100,000 (9)( 10 1 16.250 14.'I" 12 .500 10,000 
SA-307 8 S5,000 {11 1 

SA.-325 (9 )1 10) 1 8. ~so 17.200 IS ,650 
Low-allo7 St.eeb 

SA-193 BS 5 Cr--H :\to (9 )( 10 ) 20,000 20,000 20,000 20,000 17,250 ll , -;'5() 10,300 7300 .. oo 2750 
SA.-193 87 1 Cr-0...2 Mo (9Jfl0J 20,000 20,000 20.000 20,000 16.250 12.500 8500 4500 
SA-193 Bl• 1 Ct--0 .. 6 Mo (9)1 10) 20.000 20.000 20.000 20.000 li.250 13.750 10.JOO ,, .. 'ªºº 2-:so 
SA.·193 BU 1 C..-0.3 Mo-V (9 )/ 101 20,000 20,000 10,000 20,000 18.750 16.650 U.250 11.000 6250 27 SO 
SA-19.S 816 1 Cr - l.í Mo-\' (9)(10) 20,00(] 20,000 20,000 20.000 18.750 16 ,650 U,250 11.000 6250 2~ so 
SA -320 L7, 1...N, (9 )(1Sl 

LIO , l.Al 
SA-35-4 88 (9)(10) J8.i50 17.200 lS ,6.50 
SA-l~ BC {9)(10) 20 .000 18,4.00 16, 750 
SA-J~ RO (9)(10)20,000 18,4.00 16,7SO 

""'" C.uboo St.e..U 
SA.-306 .. S0,000 12,500 
SA-306 SS S5.000 11.-:so 
SA·l06 60 60.000 15.00<I 

From ~ l'J56 ASME.Untind-Pre.un-V-.1 (.Ade wilb Ptor..u...ioo o( the Am .... oau Soci ... ty of Mocbanieel Encio-• 

Nolu.· The •U- ., .. 1 .... io tJ\Mo t.ble m.-7 t>c ioto>rpolat.ed t() de u-:r-tn.ioe ••l•eia rm iat..ermedi•te temp.-.:r .. tur .... 
All •lnlM "alu.._ iu U-r u-e O .to~ Ua.e "•luea ia l.be .t:.o•e l&bifl .. 
All •t.r- .,aJ., ... lo be.ari~ u-e 1.60 ti- IJa,e nlu ... ia lbe abon table. 
()) See •ectioa U .S. an.i P""'~ph. 
l?J Fl•op qu•lity i.11 ttu. •peci.6oslioa oot p.wmiu..ed º""" 850" f . 
! .l) Tb- •t.r- ..,aJu ... •no ... tourt.h O.. -i-:i6ed. m.ini.c ... 111 i..en&iJe •ll'e~ mu .. h..iplied by e quality r .. ct.oc- of 0.92, ei:oepl lor SA.-283. Gr•do. D. •od SA-7 

'" lliUed •U:d. wbict:i for _,..,¡ce t.e.mi--•iu...- • bo"e ISO- Y it la reoom~ th.t lilkid •t.eel• QOota.i~ not Ieee th.&11 0. 10 '7.. r-.idu.al aU<>00 be~-
h.ow• >-11 dt10UdiM!ICI wil.b l•rp amoun ... ol alumi.11.am and rUo.ined •t..eel• DUJ t.."e aeep •nd •1.r-ruptur., prn~rtifol in l.be t.emptt•ture r•nr: •Lo•• 150- J 
wbicb .r• eomewMt 1- tl\ao lboMt 011 wbid:a tho •alum In U... •bo"• table ue bHed . 

(5 ) 8..-tween t.e.Jpcraturm o( 6SO •nd 1000'" F, iDcluaiYe, lhe •U- nluN lor e~Uon SA.-201. Gr•de 8, ma1 be u-.d uolil bi1b-teo>perai....re 1-l d&ta 

t..c.ome&Yail•bl.. 
(6) Oaly lilled •w.d {.uioo11) ah.U be _.,d. abon 900'" F. 
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Moximum Allowoble Stress Values in Tension for Corbon ond low-aUoy Pipe ond Tubes of Welded Monufucture, 
in Pounds per Squore lnch 

(Extracted Crom the 1956 Ed.itiun of Lhe ASME Boil~r aruJ Pruturl! l .-u1t:l <Axk. Unfiud Pru1uri V~.t1d1 . 
with Pennission of the Publisher. thc American Sociely of MecbanicaJ Engineers) 

(Joinl efficiencies used Cor preparing thi.s t.able are: electric-res.lstance welded-85 3 . lap welded----803. butt Welded--60%.) 

Speci
fied For :\1et.al T empera t ures Not Exceeding Deg F 

cation Nominal Min ·.:. 2oui -·--- -· Spocifi-

~umber Grade Composition \\' cid l\otes Tensile 650 700 750 800 850 900 950 1000 
SA-53 Carboa s""'I · Lep 

-----~. 

(1) 45,000 9000 
SA-53 A Carboa steel Resisl. (1)(2) 48,000 10,200 
SA-53 B Carbon st.eel Resist. (1)(2) 60,000 12,750 
SA-72 Wrought iron Lap 40,000 8000 
SA -72 Wrought iron Buu 40,000 6000 
SA -135 A Cttrbon 5lcel Resist. (2)(3) 48,000 10,200 
SA-135 B Carbon st.eel Resist . (2)(3) 60,000 12.750 
SA-178 A Lov.·~rbon sleel Resist. (2)(3) 10,000 
SA-178 B O. 11 . iroo Resi~L. 8500 
SA-178 C \ledium-<:arboa ,..,.1 R..;st. (2)(3) 60,000 12,750 
SA-226 Luw-<:arbon steel Resist . (2)(3) 10,000 
SA-250 TI Carbon- ~í molybdenu111 Resist. 55,000 11,700 
SA-250 Tla Carbon- >i" molybdenum Rcsist. 60,000 12,750 
SA-250 Tlb Carbon-.\¡' molybdenum Resisl. 53,000 11,250 
SA-333 C l.arbon steel Resist. 55,000 11.700 
SA -333 3 3 <¡' nickel Resi•t. 65.00-0 13,800 
SA-333 .i nickel Re:!i sl. 65,000 13.800 
SA-334 C Ca rbon sleel Besist. 55,000 11. 700 
:-\A -334 3 3~2 nickel Resi st. 65.000 13,800 
SA -334 5 .l nickel ResisL 65,000 LJ,800 

8800 8200 
9000 9100 

12,200 11 ,00-0 
7800 7300 
5850 5500 
9900 9100 

12.200 11,000 
9700 8950 
8300 7750 

12,200 11 ,000 
9700 8950 

11.700 11,700 
12,750 12,750 
11,250 11 ,250 

7900 
9200 

7900 
9200 
7800 

9200 
7800 

11.450 
12.250 
11,050 

6700 
7350 

6700 
7350 
6650 

7350 
6650 

11,200 
11,700 
10,850 

5500 
5500 

5500 
.)500 
5500 

:;500 
5500 

10,650 
10,650 
10,650 

.Vok1: The MI ress values in this table ma.y be interpulated t.o det.ennine va lues for intermedia te tempera tu re!! . 
( l ) These slres.i values perm.itted for open-bearth aod electric-fornace steel& onl)·. 

3800 

3800 
3800 
8500 
8500 
8500 

2100 

2100 
2100 
5300 
5300 
53-00 

(2) For servÍC'e temperatures above 850 F it is recommended lhat killed st..ee l.s cootainiog not less tban 0.10 % residual 
1ilicoo be u.sed. J\illed steeb which be.ve beea deoxidi.zed with large amouots of aluminwn and rimmed steels may ha ve creep 
ttnd st rCM-rupture propertles in the temperatu rc range ttbuve 850 F', which are &<>mewhat leas than tbose on whi~h the valuea 
in the above Lable are based.. 

(3) Ooly (silicon) killed s""'I •hall be used above 900 F. 
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Mo;\imum Allowob le Stress Volues in Tension for Nonferrous Metals , in Pounds per Squore lnch 

Aluminum ami Aluminum -alloy Producl.i 

( E.itrected from thc 1956 Edilion of the AS.\IE Boiler and Prtssurt' \ 'tssd Codt . L"r¡fired Pr tnurt' l"esstls. 
with Pemlission oí the Publish~r. Lhe Ame rican Soc ie ty o í .\I edurn icn l Engincers ) 

Specifierl \linimum 
Specifi- Tensilc Yield For i\feta l Tempert1lure:i 1\"ot Exce~Jing Dcg F 
cation Strcugth. Strenglh , ---·------- --- -------- -- ----

Numbcr Alloy Temper psi psi Noles 100 150 200 250 300 330 'ºº ------- ------ --
Sheet aod Pla~ 

SB- 178 996A o 9500 2500 1650 1650 1600 1450 1250 1200 1050 
Hll2 10 .000 4000 (1)(2) 2500 2150 1950 1700 1.)00 1300 1100 
Hl2 11,000 9000 (!) 2750 2550 2350 2100 19-00 1600 1400 
Hl4 12,000 10,000 (l) 3000 3000 2900 2700 2350 2000 1600 

SB- 178 990A o 11 .000 3500 2350 2350 2300 2100 1850 1600 1300 
H112 12,000 5000 (1)(3) 3000 2800 2550 2250 2000 1700 1400 
H12 14,000 11,000 ( 1) 3500 :woo 3150 2900 2650 2400 2100 
H 14 16,000 14,000 (1) 4000 3900 3650 3300 3000 2700 2200 

SB-178 M IA o 14.000 5000 3350 3150 2900 2700 2400 2 100 1800 
H 11 2 14.500 6000 (1)(4) 3600 3250 3000 2800 2500 2200 1900 
Hl2 17,000 12,000 (1) 4250 . 4000 3800 3600 3300 3000 2650 
Hl4 20,000 17,000 (!) 5000 4850 4700 4400 4000 3500 3100 

SB- 178 Ciad MIA o 13 ,000 4500 3000 2900 2700 2500 2200 2000 1700 
H l1 2 14,500 6000 (1)(4) 3600 3200 3000 2800 2500 2200 1900 
Hl2 16,000 11.000 (1) 4000 3800 3600 3400 3100 2800 2500 
H14 19,000 16.000 (1) 4800 4600 4400 4200 3800 3400 2900 

SB-178 MGllA o 23.000 8500 5650 5650 5650 5500 4650 3850 3150 
H 112 23,000 9000 (1) 5750 5750 5750 5500 4650 3850 3150 
H32 28,000 21.000 (!) 7000 7000 7000 6550 5800 soso 4300 
H34 32,000 25.000 (1) 8000 8000 8000 HOO 6550 5600 4700 

SB-178 Ciad MGllA o 22,000 8000 5300 5300 5300 5200 4400 3700 3000 
Hll2 22.000 8500 ( 1) 5500 5500 5500 5200 4400 3700 3000 
H32 27,000 20,000 (1) 6800 6800 6800 6300 5600 4900 4100 
1134 31,000 24.000 ( 1) 7800 7800 7700 7200 6300 5400 4600 

SB-178 GlA o 18,000 6000 4000 4000 4000 4000 4000 3350 2800 
Hll2 20.000 8000 (l ) 5000 5000 5000 49-00 4500 3700 2800 
H32 22.000 16.000 (1 ) 5500 5500 5500 5350 4800 3800 2800 
11 34 25.000 20,000 (1) 6250 6250 6200 6050 5400 3950 2800 

SB-178 GR20A 
?i 112 l 25.000 9500 6250 6250 6200 6000 5400 4650 3900 

1132 31.000 23.000 (1) 7750 7750 7650 7100 6400 5600 4800 
H34 34.000 26,000 (1) 8500 8500 8400 7700 6900 6100 5300 

SB-178 GSllA H 30,000 16,000 (5) 7500 7200 7000 6700 6400 5600 4000 
T6 42,000 35,000 (5) 10.500 I0,200 9900 9400 7900 6200 «00 
T6 welded 24,000 6000 59-00 5700 5400 5000 4200 3200 

SB-178 Ciad GSllA T4 27.000 14,000 (5) 6800 6500 6200 6000 5800 5100 3600 
T6 38.000 32,000 (5) 9500 9200 9000 8500 7200 5600 4000 
T6 welded 24,000 6000 59-00 5700 5400 5000 4200 3200 

Bars. Rcxh, aod Shapes 

SB-21 1 GSllA T6 42,000 35,000 (7) 8400 8100 7700 7100 6000 4800 340-0 
SB-211 CG42A T4 62.000 40 ,000 (7) 10.000 9700 9400 9000 7800 6200 4600 
SB-211 CS41A T6 65,000 55.000 (7) 13 ,000 12,200 11.600 10,400 7200 4-100 3000 
SB-273 GSl l A T6 38.000 35,000 (5) 9500 9200 9-000 8500 7200 5600 4000 

T6 welded 2.1.000· 6000 5900 5700 5-1-00 5000 4200 3200 
SB-273 CG42A T4 60.000 40 ,000 (5)(6) 15,000 14.300 13.700 12.000 9 100 5700 3950 

llolting Materi11 I ~ 

SB-211 GSllA T6 42,000 35,000 (5) 8400 8200 7900 7500 6300 4900 3300 
T6 ..-elded 24.ooo · 4800 4700 4600 4400 4000 3400 2600 

SB-211 CG42.\ T4 62,000 40,000 (7) 10,000 9700 9400 9000 7800 6200 4600 
513-2!1 CS4 1A T6 65,000 55,000 (7) 13,000 12,200 11.600 10.400 7200 4-100 3000 
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Moximum Allowo ble Stre ss Vo lues in Tension fo r Non fe rrous Metols, in Pounds per Squo re lnc.h (Continued) 
Aluminum and Aluminum -a. Uoy Prod uct.s (Coniinu~d) 

Specified Minimum 
Spccifi - Tensile Yield For ~·l e t.a l Temperatures Not Exc-e-eding Deg f 
cation Strength. Strcngth. 

Number Alloy Tempe r psi psi Nol.eti 100 ¡:;o 200 250 300 350 400 
--- --·-

Pipe and Tuhc 

SB-274 o 14.000 5000 3350 31 50 2900 2700 2400 2100 1800 
SB-2H 

r l A} 

Hl 12 14.500 6000 (1) 3600 3250 3000 2800 2500 2200 1900 
SB -234 l and 1-114 20.000 17.000 (1) 5000 4850 4700 4400 4000 3500 3100 
SB ·2H C l•d 
SB-274 MlA H l8 27.000 24.000 (1) 6750 6400 6050 5700 5250 4400 3500 
SB-274 GS IOA T42 17.000 10.000 (5) 4250 4200 4200 4150 4050 3300 2100 

T5 22.000 1(\.000 (5) 5500 5100 4900 4600 4150 3300 2100 
T6 32.000 25.000 (5) 8000 7600 7200 6550 4800 3300 2100 

SB-2H GSllA T4 26.000 16,000 (5) 6500 6200 6000 5800 5600 4900 3500 
SB-234 l lT6 38,000 35,000 (5) 9500 9200 9000 8500 7200 5600 4000 
SB-274 T6 ... eJded 24,000 ' 6000 5900 5700 5400 5000 4200 3200 

Forgings 

SB-247 MlA F 14 ,000 5000 3350 3150 2900 2700 2400 2100 1800 
SB-N7 CS41A T4 55,000 30.000 (5) 13.800 12.800 12.000 11 ,000 10.200 5750 3900 

T6 65,000 55,000 (5) 16.200 15.200 14,400 14,000 11.300 5750 3900 
SB-247 GSl l A T6 38,000 35.000 (5) 9500 9200 9000 8500 7200 5600 4000 

T6 welded 24,000' 6000 5900 5700 5400 5000 4200 3200 
SB-247 GSl lB T 6 36,000 30,000 (5) 9000 8400 7900 7300 6100 4700 3200 

• Strength of íull -section tensi le specimen required to qualify welding procedures. 
i\ioüs : 
(l ) For welded construction, stress va lues for O material shaU be used. 
(2) For nomina l thick.neMeS oot greater than 0.500 in., the etre~ values for Hl4 materia l may be used;ior nominal thick -

neASCS oí 0.50 1 to l.000 in., the values for Hl 2 materia l may be used; íor thicker material the values füted shall be used. 
(3) For nominal thickne88C~ not greater thao 2.000 in . ; íor thicker materia l the stress va lu~ for O materia.l shaU be used . 
(4) For nominal thicknes.ses no l greater than 0.500 in ., the stress va lues faf H l 2 material may be used ; for thlck er material 

the va lues Li •ted sha ll be used. 
(5) The stress values given íor this material are no l applicable when either welding or thermal cutting are employed . 
(6) For nominal thickoesses not less than 0 .25 in. 

194 



Mox.imum Allowoble S t ress Va lues in TensiOf" 
(Ertracted from Lhe 19~ Editioo o( tbe ASME Boilu and PreJJW-c l' uul Uxk Vrifirtd Pra-

Mate,-ial 11..mi Sp<e. For Meta l Temperature-J 
Specificatiou Nomiaal Mia -20 to 

Numher (jn tle Type Corn~itiou Tensil~ Not.es 10-0 200 300 ;O-O :>oo 600 6SO 

Plat.e Steela 
SA-167 30-I 18 Cr-8 Ni 75 ,000 (11 18, H O li,000 16,0-00 15A50 IS,10-0 H.900 14.8.)0 
SA-167 30-1 18 Cr-8 Ni 75.000 18,7SO 16,6SO IS,0-00 13 .6SO 12,500 11.600 11,200 
SA-167 321 18 Cr-8 Ni-Ti ,S,00-0 18,750 18.iS-O ",000 15,800 IS,20-0 1',90-0 H .8.>0 
SA-167 6 34¡ 18 Cr-8 Ni-C b 75,000 18, i.SO 18.'50 17,00-0 IS,800 IS,200 14.900 l-' .8.)0 
SA-167 8 309 25 Cr - 12 Ni 75,000 1 8 ,í~ 18,,SO 17,30-0 16,700 16,600 16,SO-O 16,150 
SA-167 10 310 %5 Cr-20 Ni 7S,00-0 (2) 18,750 18,,SO 18,500 18,200 17,iOO 17,200 16.900 
SA-167 10 310 %S Cr- 20 Ni 75.000 (3) 18,750 18,7SO 18,SO-O 18,200 17,iOO 17.200 16,900 
SA-167 11 316 18 Cr-10 Ni-2 Mo 75,000 18,750 18.750 17,90-0 17,500 l i,200 17.100 17,050 
SA-240 A 410 13 e, 6.>,000 16,250 IS,60-0 I S,10-0 U .600 14,150 13.8SO 13 ,700 
SA-240 B 15 Cr i0,000 17,500 17.500 16.300 15.650 15, 100 14.600 U,300 
SA-240 e 347 18 Cr---8 Ni-Ch 75,000 l8,7SO 18.750 li,000 I S,800 15,200 U.90-0 14.850 
SA-240 D 430 17 e;,. i0,000 (9) 17,5-00 17,500 16.300 15.6.>0 IS. 10-0 14,600 14,300 
SA-240 M 316 18 C..-- 10 Ni- 2 Mo 75,000 18.750 18,7SO l i ,900 17,500 17,200 17,100 lí,050 
SA-240 o 40S 12 Cr-AI 60.000 IS ,00-0 IS,000 14,700 14,400 13,950 13,400 13,000 
SA-240 s 304 18 U-8 Ni 75,000 (1) 18,750 17,000 16,000 15,450 15, 100 14,900 14.850 
SA-240 s 304 18 Cr-8 Ni 75,000 18,750 16.6SO IS,000 13.650 12,500 11,600 11.200 
SA-240 T. 321 18 Cr---8 Ni -Ti 75,000 18,750 18,750 .,,000 IS,800 15, 200 14,900 14.850 

P ipe1 aod Tubea 
S..mle..a 

SA-2 13 TP304 18 Cr-8 Ni 75,000 (1) 18,750 17,000 16.000 15,450 15, 100 U,900 1 t,850 
SA-213 TP30-I 18 Cr - 8 Ni 7S.00-0 18,750 16,650 15.000 13,6SO l '.:.500 11,60-0 11.200 
SA-213 TP321 18 Cr-10 Ni-Ti 75.000 18,750 18,7.lO l i,000 IS,80-0 15,200 11,900 14,850 
S A-213 TP3<7 18 C r- 10 Ni-Cb 75,000 18,750 18.750 "·ººº IS .800 I S.200 U,9-00 14,850 
SA-213 TP316 16 Cr-l3 l"i- 3 Mo 75,000 18,750 18,7SO 17,90-0 li,500 17,200 17,100 17,050 
SA-2 13 TP310 2.i Cr-20 Ni 75,000 (2) 18,750 18,7SO 18,500 18,200 17,700 17,:?00 16.900 
SA-213 TP310 25 Cr-20 Ni 75,000 (3) 18,750 18,750 18. 500 18, 200 17,iOO 17,200 16,900 
SA-268 TP405 l :! Cr-AI 60,00-0 15.000 l.>.000 l-1 ,700 14.400 13.950 13.tOO 13,000 
SA-268 TP410 13 e, 60,000 15,000 }.l ,450 14,000 13.SOO l.J.10-0 12.8SO 12,700 
SA-268 TPHO 16 Cr 60,000 (9 ) I S,00-0 15.000 1-UOO 13,400 13.000 12.500 12.zoo 
SA-312 TP30-I 18 Cr-8 Ni 75,000 111 18,750 . li ,000 16,0-00 1:;,.,50 15,100 14,900 14.850 
SA-312 TP30-I 18 Cr-8 Ni 75,000 18,750 16,6SO 15.000 13.6SO 12. SJ>O 11 ,600 11.%00 
SA-213 TP309 25 Cr-12 ~¡ 7S,00-0 l8,T50 18,,SO 17,300 16, iOO 16.60-0 16,500 16.4.:;o 
SA-312 TP3 10 25 Cr-20 Ni 75 ,000 (2) 18,750 18,750 18.SO-O 18,20-0 17,700 17.200 16,900 
SA-312 TP3 10 25 Cr-20 Ni 7S, 00-0 (3) 18.750 18,,SO 18,SO-O 18,20-0 17.70-0 17.200 16,900 
SA-312 TPJ21 18 Cr-10 Ni-Ti 7S, 00-0 18.750 18,,SO 17,000 15,800 15. 200 14.900 \4,350 
SA-312 TP347 18 Cr-10 N;-Cb 7S ,OOO 18,750 18,750 17.000 15.800 15.200 14.90-0 14.ISO 
SA-312 TP316 16 Cr-13 l'\i - 3 ~o 75.000 18,750 18,750 .,,90-0 l i.500 17,200 17 ,100 17.050 
SA-312 TP3 17 18 Cr-1'.\ '.\i - -1 \fo 75,000 18,750 18,750 17,900 li.500 17.200 17, 100 17,050 
SA-376 TP304 18 Cr- 8 1, i 75,000 (1) 18,750 .,,000 16,000 15, 450 15,100 14,900 14,850 
SA-376 TP30-I 18 Cr-8 f';i 75.000 18,750 16,6SO 15.000 13,6SO 12.500 11,600 lUOO 
SA-376 TP32 1 18 Cr- 10 l'\i .Ti 75,000 18,730 18,750 l i. 000 15.800 15,200 14,900 14,850 
SA-3'6 TP347 18 Cr-10 Ni -C b 75,000 18,7 50 18,750 17,000 15,80-0 l.í, 200 l-1,900 14.850 
SA-376 TP3 16 16 Cr-13 1\'i - 3 .\to : .1.000 18,750 18, 750 17,900 17,500 l 7.200 l i,100 17,050 

Welded 
SA-249 TP304 18 C r-8 Ni 75,000 (1)(4) 16,000 14,430 13,60-0 13,1:;0 12,800 12.700 12,650 
SA-249 TP304 18 Cr- 8 Ni ,5,000 (4) 16,00-0 U,150 12,7SO 11.60-0 10.600 9850 9500 
SA-249 TP310 25 Cr-20 f'"i iS,000 (~)( 4 ) 16,000 16,000 15,750 15,500 IS .OSO 1'.60-0 14 . .WO 
SA-249 TP310 25 Cr-20 i\.i 7S,OO-O (3)( 4) 16,000 16,000 IS,JSO IS.SO-O 15,050 U.600 14,400 
SA-249 TP321 18 Cr-10 j'l;i -Ti i S,000 (4) 16,00-0 16,000 14,4SO 13,40-0 12.900 12.70-0 12.6SO 
SA-249 TP347 18 Cr-10 Ni -Cb 75.000 (4) 16,000 16.000 14.450 13,400 12.900 12.700 12,6SO 
SA-249 TP3 16 16 Cr----13 Ni-3 Mo i 5.000 (4) 16,000 16,000 I S.20-0 14.90-0 l-'.600 14.550 14 . .iOO 
SA-U9 TP3 17 18 Cr-13 Ni- 4 Mo 7.),000 (4) 16,00-0 16,000 IS,200 14,90-0 11,600 14,550 14,500 
SA-268 TP40S l:?Cr-AI 60,000 (4) 12.750 12.750 12,SO-O 12,250 11.900 11,400 11 ,0SO 
SA-268 TP410 13 C r 60.000 (4) 12,750 12.30-0 11 ,90-0 11 .SO-O ll.I SO 10.900 10.800 
SA-268 TP'30 16 Cr 60,000 (4)(9) 12,7SO 12,i50 12.00-0 11 ,400 11 ,050 10 ,650 10,400 
SA-312 TP304 18 Cr-8 :\'"i 75,000 (1)(4) 16,000 14,4.50 13,600 13,150 l:?,800 12.700 1%,650 
SA-312 TP304 18 C r- 8 Ni 75.000 (4) 16,000 14,150 12,750 11 ,600 10,600 9850 9500 
SA-312 TP309 25 Cr- 12 ~¡ 75,000 (4) 16,000 16,0-00 14,750 14.200 14 ,100 u .oso 14.000 
SA-312 TP310 25 Cr - 20 :'oi'i 75,000 (2)(4) 16,000 16,000 15.750 I S.SO-O 15.050 U,600 14,400 
SA-312 TP310 25 Cr-20 Ni 75,000 (3)(4) 16,000 16,000 15,7SO 15,500 15.050 14,600 14,400 
SA-312 TP321 18 Cr-10 Ni-Ti 75,0-00 (4) 16,00-0 16,000 l •,,450 13..&00 12,900 12,iOO l 2,65t 
SA-3 12 TP34i 18 Cr-10 Ni -Cb 75,000 (-1) 16,0-00 16,000 14,450 13.100 l:!,9()0 12, 700 12.65' 
SA -312 TP316 16 Cr- 13 Ni - 3 .\to ;s,ooo (-i) 16,000 16,000 15.200 IUOO 1-1,600 1-1,550 14 . .>00 
SA-312 TP317 18 Cr-13 Ni- 4 Mo iS ,000 (4) 16.000 16,000 15.200 14.90-0 11 .600 14,550 14.500 
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for High-olloy Steel, in Pounds per Squore lnch 
1uu Vt"utl.r, with Permissioo of the Publisher. t.he America n Society of Mecbaillcal Engineers) 
Not ExceecLiog Oeg F 

700 750 800 850 900 950 1000 1050 1100 llSO 1200 1250 1300 1350 l \00 1450 1500 

14,80-0 14.700 14,550 14,300 14,000 13.400 12,500 10,000 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
10,800 10,400 10,000 9700 9400 910-0 8800 8SOO 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
14,800 14,700 14.550 14,300 1.i.100 13,850 13 ,500 13,100 12,5Qil 8000 5000 3600 2i00 2000 1550 1200 1000 
14.aoo 14,iOO 14,550 14,300 14,100 13,850 13.500 13,100 12,500 8000 5000 3600 2i00 2000 15>0 1200 1000 
16,400 16,200 15,700 14,900 13,800 12.500 10,SOO 8500 6500 sooo 3800 2900 2300 1750 1300 900 750 
16,600 16,250 15.iOO 14.900 13,800 12.500 11,000 9750 8500 7250 6000 4i50 3500 2350 1600 1100 i50 
16,600 16.250 15,700 1',900 13,800 12.500 11,000 7100 sooo 3600 2500 14.50 i50 450 350 250 200 
17,000 16,900 16,750 16,SOO 16,000 15,100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 5300 4000 3000 2350 1851} 1500 
13,400 13,100 12.750 12,100 11 ,000 8800 6400 WlO 2900 li50 1000 
13,900 13.SOO 13,100 12,500 11.iOO 9200 6500 4500 3200 2400 1750 
14.aoo 14,700 14,550 H.300 H , 10-0 13,850 13,SOO 13,100 12,500 8000 sooo 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
13,9ÓO 13,SOO 13,100 12,SOO 11.iOO 9200 6500 4500 3200 2400 liSO 
17,000 16.900 16,750 16,SOO 16,000 IS,100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 SJOO 4000 3000 2350 1850 lSOO 
12,450 11 ,800 ll,000 10,100 9100 8000 4000 
IUOO 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12.500 10.000 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 7SO 
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5750 -t500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
14,800 14,700 14.SOO 14.300 14,100 13,850 13,SOO 13,100 12.SOO 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 

14,800 14,700 14.550 14,300 14,000 13,400 12,SOO 10,000 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 7SO 
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5i50 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
14,800 14,700 14.550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,SOO 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
17,000 16,900 16,750 16.500 16,000 15,100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 5300 4000 3000 2350 1850 1500 
16,600 16,250 15,iOO 14,900 13,800 12,500 11,000 9750 8500 7250 6000 .4750 3500 2350 1600 uoo 750 
16,600 16.250 15,700 14,900 13,800 12,SOO 11,000 7100 5000 3600 2500 1450 7SO 450 350 250 200 
12.450 11,800 11,000 10,100 9 100 8000 4000 
12,500 12,250 11,950 11,600 11,000 8800 6400 4400 2900 1750 1000 
ll,850 11,500 11,100 10,600 10,000 9200 6500 4500 3200 2400 1750 
14,800 14,700 14.550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500 5750 '500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
16,400 16,200 15,700 14,900 13,800 12,500 10,500 8500 6500 5000 3800 2900 2300 1750 1300 900 750 
16,600 16.250 15,700 14,900 13,800 12.500 11,000 9750 8500 7250 6000 4i50 3500 2350 1600 1100 750 
16,600 16,250 15,700 14,900 13,800 12.50-0 11,000 710-0 5000 360-0 2500 1450 750 450 350 250 200 
lUOO 14,700 14.550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500 8000 5000 360-0 2700 2000 1550 1200 1000 
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,50-0 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
17,000 16.900 16,750 16,500 16.000 15.100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 5300 4000 3000 2350 1850 1500 
17,000 16,900 16,750 16,500 16,000 15,100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 5300 4000 3000 2350 1850 1500 
14,800 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500 S7SO 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
14,800 14,700 14,550 14,30-0 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
14,80-0 14.700 14,550 14,300 14, 100 13,850 13,500 13,100 12,SOO 8000 5000 3600 2700 200-0 1550 1200 1000 
17,000 16,900 16,750 16.500 16,000 15,100 14,000 12.200 10.400 8500 6800 5300 4000 3000 2350 1850 1500 

12,600 12.500 12,40-0 12.150 11 ,900 11,400 10,600 8500 6400 4900 3800 2750 2100 1550 1200 850 650 
9200 8850 8500 8250 8000 7750 750-0 7200 6400 4900 3800 2750 2100 1550 1200 850 650 

14,100 13,800 13,350 12.iOO 11 ,700 10,60-0 9350 8300 720-0 6150 5100 4050 3000 2000 1350 950 650 
14,100 13.800 13,350 12,70-0 11,700 10,600 9350 600-0 4250 3050 2100 1250 650 400 300 200 150 
12.600 12,500 12,350 12.150 12,00-0 11,80-0 11 ,50-0 11,100 10,600 6800 4250 3050 2300 1700 1300 1000 850 
12,600 12,500 12,350 12. 150 12,00-0 11,800 11,500 11,100 10.600 6800 4250 3050 2300 1700 1300 1000 eso 
14,450 14,350 14,250 14,000 13,600 12,800 11,900 10,40-0 8850 7200 5800 4500 3400 2550 2000 1550 1300 
14,450 14.350 14.250 14,000 13,60-0 12,800 11 ,900 10,400 8850 7200 5800 4500 3400 2550 2000 1550 1300 
10,600 10,000 9350 8600 7750 6800 3400 
10,650 10.400 10,150 9850 9350 7500 5450 3750 2450 1500 850 
10,100 9800 9450 9000 8500 7900 5500 3800 2700 2050 ISO-O 
12,600 12,500 12.400 12,150 11.900 ll,400 10,600 8500 6400 4900 3800 2750 2100 1550 1200 850 650 

9200 8850 8500 8250 8000 iiSO 7500 7200 6400 4900 3800 2i50 2100 1550 1200 850 650 
13,950 13,800 13,350 12,700 11.700 10,600 8900 7200 5500 42.sO 3250 24.50 1950 ISO-O 1100 i 50 650 
14,100 13,800 13,350 12,700 11,700 10,600 9350 8300 7200 6150 SIOO 4050 3000 2000 1350 950 6.)0 
14,100 13.800 13,350 12.700 11. i OO 10,600 9350 6000 4250 3050 2100 1250 650 400 300 200 150 
12,60-0 12,500 12,350 12,150 12,000 11,800 11,500 11,100 10,600 6800 4250 3050 2300 liOO 1300 1000 850 
12.600 12,500 12,350 l:?,150 12.000 11,800 11.500 11,10-0 10,600 6800 4250 3050 2300 liOO 1300 1000 850 
14,450 14,350 14,250 14,000 13.600 IZ,800 11,900 10,400 8850 7200 5800 4500 3400 2550 2000 1550 1300 
14,450 14,350 14,250 14,000 13,600 12,800 11.900 10,400 8850 7200 5800 4500 34-00 2550 2000 1550 1300 
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ltem .4 . Moximum Allowoble Stress Volul!s in Tension 

Mater ia! eod Spec. F'or Mete ! Temperal ures 

Speci6catioo Nominal Min -20 l-0 
Number Grade Type Compositioo Tensile No"" 100 200 300 400 500 600 650 

Forgings 
SA-182 F6 410 13 Cr 85.000 21. 250 20.400 19, 750 19,000 18,500 18.100 17,900 
SA-182 F304 304 18 C r - 8 Ni 75,000 (1) 18,750 17,000 16.000 1s, ., 50 15,100 14.900 14,850 
SA -182 F304 304 18 C r- 8 Ni 75,000 18,750 16.b50 15.000 13,650 12,500 11.600 11 ,200 
SA-182 F321 321 18 Cr-8 Ni-Ti 75,000 18,750 18,750 17 ,000 15.800 15,2()0 14.900 14,850 
SA-182 F347 347 18 C,-8 Ni-Ch 75,000 18,750 18,750 17,000 15,800 15,200 U .900 14,850 
SA- 182 F316 31 6 18 C r- 8 Ni- 3 Mo 75,000 18,050 18,750 17,900 17,500 17,200 17, 100 17,050 
S A-182 F3!0 310 25 Cr- 20 Ni 95,000 23,iSO ZJ,750 23.750 23,200 22,400 21.500 20,850 
SA-336 F6 410 13 c. 75,000 18.750 18.100 17.500 16.900 16,400 16.000 15,iOO 
SA-336 F8 304 18 C r- 8 Ni 75,000 (1) 18.750 17,000 16.000 15.450 15, 100 14 ,900 14.850 
SA-336 F8 304 18 C r- 8 Ni 75,000 18.i50 16,650 15,000 13.650 12,500 11,600 11,200 
SA-336 fo'Bt 321 18 C r- 8 Ni-Ti iS,000 18,i50 18,750 17.000 15,800 15,200 14 ,900 14.850 
SA-336 F8c 347 18 C•- 8 Ni-Ch 15,000 18,750 18,750 li ,000 15,800 15,200 14,900 14,850 
SA-336 Fllm 31 6 18 C r- 8 Ni- 3 Mo 75,000 18.750 18,750 17,900 17,500 17,200 17,100 17.0f>O 
S A-336 F25 310 25 Cr-20 Ni 95,000 23.750 23,150 23 ,750 23,2()0 22.400 21,500 20,850 

Cutings 
SA-35 1 CA.IS 13 C•-li Mo 90,000 (6) 22,500 22.500 22,500 22,500 22 ,500 2Z,OOO 21,600 
SA-35 1 Cf'8 18 Cr- 8 Ni 70,000 (1)(6) 17,500 16.500 15.600 15,000 14,600 14 .350 14,200 
S A-35 1 era 18 C r- 8 Ni 70,000 (6) 17,500 15,700 14,250 13.100 12.200 11. 700 11.500 
SA-35 1 C f'8M 18 C•- 9 Ni-2~S Mo 70,000 (1)(6) 17,500 16,900 16,500 16,400 16,350 16.300 16.250 
SA-351 C f'8M 18 C•- 9 Ni-2)S Mo 70.000 (6) 17,500 16,900 16,500 16,300 15.900 15,350 15.000 
S A-351 C f'8C 18 C r-9 Ni-Cb 70,000 (1)(6) 17,500 17, 100 16,600 16,1 00 15,500 14,700 14,200 
S A-351 CF8C 18 C.-9 Ni-Ch 70.000 (6) 17,500 li ,000 15.600 14,200 13 ,000 12. 200 11,900 
S A-351 C ll20 25 Cr-13 Ni 70,000 (6) 17,500 16. 100 15, 150 14.600 14,550 14A50 IMOO 
S A-351 CK20 25 Cr-20 Ni 65.000 (6) 16,250 15.300 lt.900 14.600 14,550 14 .450 14.-100 

& lti ngs 
SA- 193 86 41 6 13 C r (5) 2() ,000 19.JOO 18.700 18.300 17.850 17.000 16.500 
SA-193 88t 321 18 Cr-8 Ni-Ti i5,000 (5)(;) 15.000 15.000 13.600 12,650 12.200· 11.900 11.850 
S A-193 88c 347 18 C r-8 Ni-Ch" 75,000 (5)(7) 15.000 15.000 13 ,600 12,650 12, 200 11.900 ll .850 
SA-193 88 304 18 C r- 8 Ni 75,000 (5)(7) 15,000 13.300 12.000 10.900. 10,000 9300 8950 
SA-193 88F 303 18 Cr-8 N i 75,000 (3)(7) 15.000 
SA-32() (8 grades) (5)(7)(8) 

Noi~s : The streas values in thi s table may be interpolat.ed to determine '(& lues for inlc rmt'diete tc rn pereturt."S. 
Ali stress valuC11 in shear are 0.80 t imes tbe veluee in the ebove table. 
All stres.'4 valuee in beering are 1.60 times the values in the ebo,·e t eble. 
( l ) Al lemperetures o( frorn ZOO F throug h 1050 í lhese: stress values mee t a ll c rileri11 !ipccified for est ablishing stress val ues. 

ucept the t they exceed 62~S % but do not exceed 90% o( tbe yleld streng l h al t.empr11 lu re . They m8y be used "'·here ~ l.i g htl y great.er 
defor metioo is oot o bjcc tionable. 

( :!) T hese atres.s vaJuea a l temperatures oí 1050 f end aboH aho uld he used only "'·hen t1ss ure nce i!I pro,·ided that lhe s leel has a 
predomioent grain size not fine r than ASTJ\·f No. 6. 

(3) Tbese s tress values sha ll be co nsidered basic .. a ]ues lo be used when no effort is rnede to con trol or cht.-c k thc gra in size o( the 
•teel 
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for Hig h-olloy Steel, in PO\lnch per Squore lnch (Continued) 

Nol Exceeding Deg F 

700 750 800 850 900 950 1000 1050 1100 11.)0 1200 1250 1:wo IJ:;o 11.00 1450 1500 

17,500 17,050 16.300 14,000 11 .000 8800 6400 4400 2900 1 ;so 1000 
14,800 14,700 14.550 14,300 U ,000 13,400 12,500 10,000 7500 5750 4:;oo 3250 2450 1800 l-l.00 1000 j;)H 

10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5750 4300 3250 2450 1800 1400 1000 7541 
14,800 14. 700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13.100 12.500 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
14,800 14,700 14.550 14,300 14,100 13,850 13 ,500 13.100 12.500 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 lOOU 
17,000 16,900 16,750 16,500 16.000 15.100 14,000 12,200 10,400 8500 6800 5300 1000 3000 2350 1850 1500 
20 ,000 18.500 17,000 15,500 14,000 12,500 11 ,000 9750 8500 7250 6000 4750 3500 2.150 1600 1100 7:;0 
15,400 15,100 14,650 14,000 11.000 8800 6'00 4400 2900 1750 1000 
14,800 H,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500 Si5C 4500 32;0 2450 1800 1400 1000 ¡511 
10.800 10.400 10.000 9700 9400 9100 8800 8500 7500 5750 4500 3250 2450 1800 •. ,oo 1000 750 
14,800 14,700 14,500 14,300 l .J ,100 13,850 13,500 13.100 12,500 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 1000 
14,800 14,700 14,550 14.300 14,100 13,850 13.500 13, 100 12,500 8000 5000 4600 2700 2000 1550 1200 1000 
11,000 16.900 16.750 16,500 16,000 15.100 14 ,000 12,200 10,400 8:;oo 6800 5300 4000 3000 :?350 1850 l StHI 
20,000 18,500 17.000 15,500 14,000 12.500 11,000 9750 8500 7250 6000 47 50 3500 2350 1600 1100 ; .'\O 

20,700 19,600 18,300 16,000 11 ,000 7600 5000 3300 2200 1500 1000 
14.050 13,850 13,600 13,350 13,000 12,600 12,100 9600 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 750 
11 ,300 11 ,100 10,900 . 10.650 10,400 10,100 9850 9600 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000 7'lO 
16,200 16,100 15,900 15,500 15,000 13,500 12,000 10,600 9400 8000 6800 5300 4000 3000 2350 1850 1 ~00 

14,700 14,350 14,000 13.500 13,000 12,3.>-0 11. 700 10.600 9400 8000 6800 5300 4000 3000 :?350 1850 15110 
13,700 13 .300 12,900 12.600 12,300 11 ,900 11,600 11,200 10,800 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1200 10011 
11 ,700 11 ,600 11.500 11 ,350 11 ,200 11 ,100 11,000 10,900 10,800 8000 5000 3600 2700 2000 1550 1 :?00 1000 
14,350 14.300 14,150 13.900 13,500 12,500 10,500 8500 6500 5000 3800 2900 2300 1750 1300 900 : .:;o 
14,350 14,300 14,150 13.900 13,500 12.500 11.000 q150 8500 7250 6000 e~ :\500 :?:i 50 1600 1100 7.'".0 

15,750 U.900 13.800 12,500 11 ,000 
11 ,800 11.750 11.650 11,450 11 ,300 11 , 100 10,800 10,500 10,000 8000 5000 3600 1700 ~000 1.;.;o 1200 1000 
11.800 l l.750 11 ,650 ll ,450 11,300 11, 100 10,800 10,500 10,000 8000 5000 3600 1700 2000 1550 1200 1000 

8650 8300 8000 7750 7500 7250 70SO 6800 6300 .3750 4500 3250 2450 1800 )100 1000 7.'".0 

(4) These s lreM valuea ue lhe ba.sic ve lues multip lied by • joinl-efficiencv fact.or o{ 0.85. . 
(5) Thcs.e 1l ress veluea art es labüshed írom a con~ideratioo or alrenglh onlYand

0

will be smti~fect.ory ror average servioe... F'o r bol1,....1 
joint.s wbert írecdo m írom led.age over • kmg period or lime wilhoul relightening is req uired . lower :o.lrCAS '' " In~ may be D~'l.&ry "' ~ 
cklermi ned from lhe Oexibilily or lhe Oange 1nd bolh and OOtTeaponding relaxalioo properLiea. 

(6) To tbe_..e alru1 valuea • quality íacLor ahall be applied (aee ASME code). 
(7) These alresa valuea permitted for m1teri1 l lhat has bttn c:arbide-&alution lreeted. 
(8) For lemperalures below 100 F. stress veilues equal to 20 % or the apeci6ed minimum leruile 1lrenglh will be permitted. 
(9) Tb.is at.eel may be e:1pecled lo develop ~~U.lt:menl al room lemperalure after terVice at lemperatur~ 11.bove 800 F 

quenlly, its use al bigher l emper1lwc1 la nol reoommeoded uo!CM due caulioo ia ob!.ervcd . 
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APÉNDICE D 
ACCESORIOS PARA PAREDES DE RECIPIENTES. 

PLACAS COMERCIALES. 
La anchura de las placas comerciales son las siguientes: 

4 pies. 
6 pies. 
8 pies. 
10 pies. 
12 pies. 
Los anchos de las placas más comunes en el comercio son de 6 pies y 8 pies . 

ESPESORES DE CABEZALES TORIESFÉRICOS. (Ref. 7) 

Dimensions of Flanged and Standard 
Dished Heads 

(Courtesy of Lukens Stecl Company) 

Thickness Standard Straight lnsidc-corner 
(in.) Flange (in.) Radius (in .) 

sf icr 

X6 1 ),2 - 2 %" 
;,¡ 1),2-2}.2 % 
X6 lH-3 ix" 
% 1),2- 3 1>8 
X 6 l H-3 >2 u1,\ 
>2 1)>2 - 3H l H 
% 1H - 3 J.'2 1% 
% 1H - 3 J.2 2}.~ 

5-8 lJ.2--4 2% 
l 1 ),2--4 3 
Ha 1)2- 4).'2 3% 
l>~ 1>2-4).2 3% 
1% lH- 4.!-2 4 }¡¡ 

l!.-2 l ).2--4 >2 4 ).2 
1% 1 >2--4 J.2 4Já 
1% 1),2--4).2 5 ).~ 

1% 1 J.2-4 Y2 5% 
2 l H-4J.2 6 
2;,¡ 1 ).2-4 J.2 6 ~:{ 
2).2 1H -4J.2 7).2 
2% 1).2-4 >2 8 ).~ 
3 1 J.2-4 J.2 9 
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BOQUILLAS. (Ref. 7) 
Shell Noule Oimensions in lnches ai a Fvnction of Nozz le Size, llecommended by API Standard 12 (

UH with ltem 2 o nd Fig . 3.1 .(, 

(Courlesy ol A.merictrn Pe lrultum l n.,.ti l uLC) 

Si.ze 
vi 

\uzzle 
~o 

18 
16 

" 12 
10 
8 
6 
1 
3 .. 
I•¡• 

... 
1 

Flanged \ ozzle. Diaroeter 
Minimum uf Ha le in 

OD Pipe-wall Aeinforcing 
oí Thic-ln~l Plate 

Pipe º• 
20 See item 2. rol. 20~, 
18 18 )1 
16 16 ~¡ 
14 14 )1 
12Y. 0 .50 12Jí 
IOY. o 50 IOJí 
Bli o 50 8Y, 
6)i 0 . 432 6Y. 
4)¡ o 337 l )i 
J)i 0 . 300 3)1 
2lt o 218 2)1 
1 90 o 200 2 

4 000 Coupl~ .p, 
2 . 875 Coupli.n8 3 
2 . 200 Cou plin¡¡ 2)1 
1 576 CoupÜOj' 11 H • 

Y.. 1 313 Coupl.i.DJ 1 ?-í • 

Len-"th uf ~irl r D~suwce. 
uf \\ idlh oí Shell Lo 

fl einfur1·i11¡l l' einforcing Flange 
Plat,. Plate Face. ,_ 11' Ou l!!.ide. J 
13 52!,í 10 
39 '7)i 10 
35 U!-í 10 
31 38 10 
28\2 35 10 
241, 30 l1 10 
201, 25 8 
161 .. 20~, 8 
12 15)1 6 
10 12)1 6 

6 
6 

10 12)> 

10 
IJi:i lance, Oi!itance írom 

Shell to Rottom of Tank to 
Flan ge Cen ter oí !\ oule 
Fa t"e, ReguJar Low 

l n:•idf' . ,.._- T1·pe H Type C 
8 2• 21 H 
8 22 19 li 
8 20 l7)i 
8 18 IHi 
8 17 14 1.{ 
8 15 12\{ 
6 13 10 1., 

6 11 B•¡ 
6 9 6 
6 8 
6 3 )i 
6 3 

..ti •
11
flai:ged oou~ 2 in. ~nd l 1 t in_. in ~iameter d~ DOl ~eq:uire reinforcing plat.ee . D1t wiU be the diameter oí lhe hole in t ht 

e P le. and weld A_ w~J ~-u 11ven in Appeodll E. 1lem 3, col. 7. Reinforcing platea may be u.'\Cd ií d~ired 
t Screwed no:r:zlea _J m. ~ d1•meter r~uire a reinforcing plale, tbe det.ails íor which shall be the 88me 8~ sho~o for 3-in 

Oanged nonles. ~emforctc1 pltt.Lea mtt.y be u&ed on t.he smaller fiuinc& i{ desired. · 
t ü:tn .... trong pipe, API S1.d.. 5l. . made írum (orm~ plate. electricaUy buu weld~ . may be aubeliluted . 

Shell Noule Oimensions in lnches os o Function of Shell Plote Thickness, Recommended by API Stondord 
12(--hem 1 ond Fig . 3. h 

(Courtes)' oí American Petroleum (n.s titule ) 

Diameter oí Hole i.n Shell 
P late, D., Equals OD of Pipe 

plus the Following Va lues Size of Fillet 

Shell ThickD~ (1) 90", 18", 16", and For Max D,, For Min D,, Size of Fillet Weld A Cor 

and Reinlllrcing- 14" Flanged Nozzle, Add LO OD Add LO OD Weld A Cor J\ozzles 2". 

pla i,, Thickoess Mioimum Pipe-wall (Wcld A in (Weld A in Size of FiUet Nozzles Larger I H". I", 

(T)º Thic~ness (n)t Shop) Field) Weld B tha n 2" and ~" 

~. li li li ~1 6 ¡¡ •; 

•¡ \i li li 
,, ;~ h _, 

'i . ., li )i ;, . ~¡ y. 

1> li :v. !.{g li ,..,, ¡¡ 

Ht. li y. li. )1 , ~. ~~ 

li li :v. x. '-i ~. ~111 

ji . li ·~· ji. ji . )i ,..,, 

" '-i · ~· ji . ., )i ~111 

111, .,, 
· ~ · 

ji . ' lí. )i ?1 6 

:v. !-i 11{ . )i y. }'{ g ?ü 

l~ft '1 11{, )i •x, J .. h ?16 

?-> 
,, 11{ . ~ li x. ~)t. 

· ~. 'i 1 v. :v. •x . H ~ . 

1 !"Í l !~ :v. l H ~í 6 

ll \ 6 ji . 1 v. :v. l lí , H ,,, 
1!-í ji. I V. y. I ~ li ~'Í 6 

•x. li 1 v. y. I+{, H K, 

l~ ~ l)i •x. u~ ji, ~ . 

ix, ' lí• l)i •x, I H , ji, ~ . 

l)i 'lí. 1 )i •x, l )i ji . x. 
l}íg :v. ·~ 

•x, l Yí g ji( ~6 

:v. 1)-l •x. lli ji. ~ . 
l )í 

•Ha tlúcker sheU piste is used tban is required Cor tbe hydrostatic lóadlng, the ex:cess "shell-plate lhic'k.ne!S !11ay l>e coo
sidered as re inforcement, and the thickoess oí reiníorcing plat.e (n decreascd accordingly. 

t Based on AP! Su!. 5L Cor pipe o( !-i-in. wall thickncss ; for pipe of over ~)-in . •·uU thicknes" use AST~l A-53. A-135, or 
A-139 oí latest issue. Pipe made from íormed plale, electrically butt welded. may be !rnbstituterl for aoy of the above-

meotioned pipe sections. 

200 



REGISTRO DE HOMBRES. (Ref. 7) 
Dimensions in lnches for 20-in. Shell Manhole , Recommended by API Standard 12 C- See lrem 3 ond Fig . 3.15 

Shell 
(Courtesy of American Pelroleum lnslitute) 

Thi<:knesa 
and Manbole Approx. .\fax 
Attachment lladius Length \\'idth oí Diam 1-lange (Applies to of Reinforc- of llole 1 nside Oiam or .\tan-

Diam uf D iam of 
Bolt Cover Thickness Size of ~ Formed Typc Si de ing Plate in Shell • hole Frame 

t, T Weld A Weld B Only) R Circle Pratc 
L IV D. Min ID Max ID D, De )í, lío )í, )í, 45~ 54V. 2'}i 20 22li 26J¡ )( )í, 28J-4 )¡ )¡ •5 H 5-H~ 2'}i 20 22), 26~¡ )í, )í, )í, )í, 45V. 51 

28h 
U)l 20 22!1 26 ~ ¡ 28Y. li ¡¡. li li 45 ~~ 54 2.1¡; 20 22 ~¡ 26¡¡ lí . )í, lío 28Y. lí. 45 53)i 24Y. 20 22H 26~¡ )i )í, 28h )i )i 45 53~í 2·1J¡ 20 22 26 V. )í. 

~· )í. )í. 45 53)i 25 
28 ~¡ 

20 2n, 26!,¡ 20·4 li )( li li 45 53~" 25~¡ 20 21~ 26Vi 28~~ 'lí. Y. q{, l }l , 44 52 
25 ~· 20 21)¡ 26 ~· 28h Y. )í. Y. Y. 44 5 l r4 25H 20 21\í 26h 28h ' )í . li ')í . Y. .. 5IY. 251> 20 2lli 2M¡ 28~ }¡ li Ji Ji 44 5 l)i 26 20 21~¡ 26~· 28!', ')í, lí. ')í. Ji 43)í 51 26 20 21 }¡ 26~¡ l lí l 1 4J)i 50Y, 

28~. 
26~¡ 20 20 26H l )í. )í. l )f , 1 43); 50)í 

28~ 
26~¡ 20 20~ 26)¡ l)i li l .'-' l H 50 

28Y. 
l)í . Ji ¡¡,. 26\i 20 20~ 26~~ 28Y. 1 43 50 26)í 20 20Ji 26 ~~ l Y. Y. n~ 28h l 42 )1 49 26Y, 20 20;> 26Y. 28h l¡{, Y. l ho l 42)í 49 27 20 20!> 26 ~~ lli 'Jí. l j\ l 42 )¡ '9 

28~4 
27 20 20;~ 26~~ •Ji'. Ji IJ.í e l ·12)i 49 

28h 
27 20 20\¡ 26Y. 28~ l)i " IH 1 42\í 49 27 20 20 .. 26;~ 28J.4 

• Hole in thell may be oval, wilh horizont..al major diameLer o( 29 in., where necessa ry for removal oí rigid sca!l'old b:acke t.a. 

Dimensions in lnches for 2~-in . Shell Monhole , Recommended by API Standard 12 C- See ltem 3 and Fig . 3.15 

(Cou rle!'.} uf American Petroleum Inst.il ule} 

SbeU 
Thickness 

a nd Manhole Approx. M u .i 

.4..tt.acbment f\adius Lengtb Width of Diam Diam of Diam ol 
Flange (AppLies lo of Reinforc- o í Hole l nside Dium u f \h11 - Bolt Cover 

Thickn""" Size uf Fillct Formcd Typ<' Si de in!:! Plate in Shell hule Frame Ci rcle Plat< 
t. T Weld A ·w eJd ll Only) R l. IV o, \1in ID \ta~ID º• De 

x. J-i,. ·~ 111 h, .33~ 6-H4 28 \i 24 26~11 30h 32¡¡ 
)4 ~lt! ~4 \¡ 53\i M 28\i 24 26)> 30~~ 32¡¡ 
~. 'i· "' ·~, 531.i M 28)¡ 24 26¡¡ 30H 32¡¡ 

~ ¡¡, 
"" 

;. 53\i M 28\i 24 26 .1. ~ 30Y. 32Y. 
)'.{ , 'I¡, l,,,, ,,r¡ 53 63 28Y. 24 26~8 30X 32Y. 
li 'i· ., ,, 53 63 28Y.· 24 26 30Y. 32Y, 
'1 e " 

.,. 
"' 53 63 29\{ 24 2.3 !"& 30 ~~ 32Y, 

Ji " 
. ,,. .... 32,4 62\, 2Q L. 24 25h 30)> 32Y. 

l l{ fl " 111" 1 H11 .;2~, 62 1,, 29~ ·· 24 25'> 30~~ 321¡ 
¡¡ .\,11 ' • ~· 

.;2~, 62•1 29~ 24 25)1 30Y. 32¡¡ 
1 '1 e :\. ... •h,. 1 Ya 6 52 .<; 62 29 ~t 24 25~ JOH 32Y. 
!.¡, ... '• '• .52 ~'2 61~, :rn•,,, 24 251,~ 30 ~~ 32¡¡ 

' 'í' ~. l !l ·¡o¡ i :., 11 52 61 30 1,,, 24 25 1 .~ 30~~ 32~ 
1 ,,, 52 61 30 14 24 25 30)~ 32¡¡ 
l 1-\e '• 1 ~ 1 O\ 51 ~~ 60 30)i 24 24'> 30 \ i 32Y, ", .. " '' • 51}~ 60 30\} 24 2.1~ 30!~ 32Y. 
l~, " ·111 131 .; .511~ 60 30lí 24 24~ 30)'4 32Y, 

H~ ;, l ~. .;011 58~ 30~ 2·t 24~ 30~~ 32Y. 
l 'í. 11

111 l!! ·LO\ 50 ~~ 58Y, JO~~ 2·1 24~ 30 ~ ~ 32Y. 
l ~ " '"' 50 58 30Y, 24 2.p~ 3Qt.-t 32¡¡ 
lY(, Y. l h11 50 58 30Y. 24 24\i jo .l~ 32Y. 
l li ·~. I! '¡ 50 58 3 1 24 24 . 30 ~~ 321¡ 

The dimensions shuwn in col. l ur ilems 4 and 5, are ba~d UD heaving lht: lbick.n~ ur Lhe allachmenl flange. T, 1:1ud aho 
lhat of the ne<"k for a distanre of ul le1tsl t T exleodin(r outward from lhe c~nnecting Cace oí t~c ált..achme.nt Va n¡;e, equa l t o tbe 
1 hic:kness of the tank she ll , l. lí 1 he nurnhole a ttaches to a Lhicker shell Plale than is required for the hydrostatic loading. lhe 
exre~ sheU-plate thickness mny he runsidered as reiníorcemenl, and the thickness. T. oí the manhole auachment flange may 
he dec reased according ly. The en t ire neck or purtions o f the aeck may be thinne r than thc attachmenl Aange, provided there 
i ~ .·.ufficient reinforremcnt. íurnished ot herwise: hoY11 e.,·er , the neck should nut be thlnner than the thickness oí the shcU pl.1te 
11r the allowablf> rninimum fini:othed thi rknes.s o í the bolting Dange, whichever is the smallcr. The fini shed manhole bolti.ng-
1l1tuge thickness shull not be less thAn lhat uf lhe fover plAl . .e less ~~ in .. vrith A minimum oí X in. 
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