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OBJETIVO

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



INTRODUCCION.

Existen mezclas complejas de fluidos con diferentes composiciones que tienen
propiedades distintas como densidad, presion de vapor, viscosidad y otras caracteristicas
fisicas y quimicas. A veces estas mezclas forman fases liquidas y gaseosas que pueden
separarse por métodos fisicos como la sedimentacién que es una de las operaciones basicas
en la produccion, proceso y tratamiento de sélidos, liquidos y gases.

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

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

e Separadores liquido-liquido.
e Separadores liquido-vapor.
s Separadores liquido-liquido-vapor.

Separador liquido-liquido: En este recipiente se separan dos fases liquidas inmiscibles,
estas fases comunmente se llaman fase ligera y fase pesada. Debido a que la diferencia de
densidades no es muy grande, su separacion es lenta.

Separador liquido-vapor: En este recipiente se separa una fase liquida y una fase de vapor o
gas, su separacién es mas rapida que en el caso liquido-liquido, va que la diferencia de
densidades es muy grande, entonces se manejan tiempos mas cortos para que ocurra la
separacion.

Separador liquido-liquido-vapor: Este se usa para separar una fase gaseosa y dos fases
liquidas inmiscibles con diferentes densidades. ( ejemplo gas, agua y crudo)

Estos recipientes generalmente van dentro de bateria y estan sometidos a condiciones de
operacion 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 separacion,
entregar vapores o gases sustancialmente libres de liquidos a otros equipos de proceso,
como por e¢jemplo compresores. Ademas también proporcionan cierto tiempo de residencia
a los flujos que tiene el proposito de amortiguar pequeiias variaciones de los flujos entre los
equipos para asi no tener interrupciones en el proceso.

Este trabajo esta enfocado hacia el disefio hidraulico y no es objeto cubrir el disefio
mecanico de estos recipientes para lo cual se debe consultar el codigo ASME (American
Society of Mechanical Engineers) seccion VIII, division [ y Il , Codigos API ( American
Petroleum Institute) ,entre otros.



Los separadores tienen conformaciones cilindricas y esféricas, estas tltimas son las mas
costosas y tienen ciertas limitaciones por lo que no se trataran en este trabajo. Las formas
cilindricas son las mas empleadas y mas econdomicas. Estos pueden ser colocados
horizontal o verticalmente segin 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 alimentacion, placas antiespuma, rompe remolinos,
placas coalescedoras, etc. que tienen la finalidad de facilitar el proceso de separacion vy
prevenir posibles perturbaciones dentro del recipiente.

Otros elementos de gran importancia son las boquillas de proceso, boquillas de
inspeccion, registros de hombre y mano y valvulas de seguridad, en este tltimo caso
solamente se menciona su importancia ya que su disefio debe considerar todas las posibles
condiciones que pueden perturbar al equipo y para determinar el maximo 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 disefio de cualquier recipiente es la seleccion del
material de construccion. Los distintos flujos a manejar, las condiciones de temperatura y
de presion pueden ser muy extremas, por lo cual pueden causar varios tipos de corrosion en
el material como picaduras, corrosion galvanica, erosion, fatigas, fracturas, etc. Esta
seleccion del material de construccion se debe basar de preferencia en la experiencia de
materiales en condiciones semejantes y que se esté familiarizado con las caracteristicas de
resistencia quimica y limitaciones mecanicas de los materiales. Por tal caso se mencionaran
brevemente algunas formas de corrosion y criterios generales sobre la seleccion de
materiales. Para mayores detalles se deben consultar las obras pertinentes que traten sobre
el tema como la referencia 23.

La seleccion de cabezales del recipiente es importante ya que ellos soportan la mayoria de
la presién dentro del recipiente Los cabezales tipicamente usados son los toriesféricos,
elipticos y hemiesféricos. Para seleccion y calculo de espesores de cabezales y cuerpo del
recipiente se necesitan ciertos criterios necesarios para que resistan las condiciones de
presion y corrosion a un largo plazo. La hoja de datos de proceso es donde se plasman las
condiciones de operacion, proceso, codigos, dimensiones del equipo y especificaciones de
material. Esta hoja transmite la informacion necesaria a los fabricantes de recipientes, que
son los encargados del disefio mecanico. Estos no deberan hacer cambios en las
dimensiones basicas por ser necesarias para el proceso. Se debe buscar el disefio que
satisfaga los requerimientos del proceso y que el equipo resulte lo mas econémico posible.



CAPITULO I

PRINCIPIOS DE SEPARACION Y USOS.

Tres principios son usados para llevar a cabo la separacion fisica de gases. liquidos y
solidos son:

|.- Momentum.
2.- Sedimentacion por gravedad.
3.- Coalescencia.

Cualquier separador emplea uno o mas de estos principios, pero un requisito
indispensable es que las fases del fluido deben ser inmiscibles y deben tener diferentes
densidades para que la separacion 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 liquida y una gaseosa, si esta corriente
choca contra una placa, esto ocasiona un cambio brusco en los momentum, el mayor
momentum corresponde a la fase liquida y el menor momentum a la fase gaseosa que se
desvia mucho mas rapidamente que ia otra fase y asi ocurre la separacion. EI momentum es
generalmente empleado para la separacion de grandes volumenes de corrientes a dos fases.

1.2 SEDIMENTACION POR GRAVEDAD.

Las gotas de liquido sedimentaran fuera de la fase gaseosa, si y solo si la fuerza
gravitacional que actia en la gota es mayor a la fuerza de arrastre del gas que fluye
alrededor de la gota.

Ver la figura 1-1.

Fuerza de arrastre del gas en la gota

Figura 1-1 Fuerzas que actian

iaui Gota de
en una gota de liquido en Ciguids
una corriente de gas. Dy

Fuerza gravitacional en la gota

Tt

Velocidad del gas




Estas fuerzas son descritas matematicamente con las siguientes ecuaciones:

Fuerza de gravedad. ( Ref. 19)

M;.(p;' =P )g -
EchPy

F(; = (l}

Donde:

F¢ = Fuerza de gravedad, lby.

Mp =Masa de la gota, /b.

g = Constante gravitacional, 32.17 p:‘es/s".
gc=32.17 (Ib,-pies)/ (Ibp-s’)

o1 = Densidad de la fase liquida, Ib/pie’.
pc = Densidad de la fase gaseosa, Ib/pie’.

Fuerza de arrastre.

Donde:

Fp = Fuerza de arrastre, lby.

Cp = Coeficiente de arrastre, adimensional.
Ug = Velocidad del vapor, pies/s.

m= Constante, 3.1416.

Dp = Diametro de la gota, pies.

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

_ 8gM, (pf, T p:,‘) _ 4gD, (/)f. - p(})
U, = = Wheneavae S (3)
PLP:ACp 3C,pPq

Donde:
Ur = Velocidad terminal, pies/s. )
Ap = Area transversal de la gota, pies™.



El coeficiente de arrastre Cpy ha sido encontrado en funcién de la forma de la particula y
el nimero de Reynolds del flujo gaseoso. Para esta ecuacion la forma de la particula es
esférica y rigida como ya se habia mencionado.

El nimero de Reynolds es definido como:

_1488D,U, p,

Re (4)

Donde:
n = viscosidad de la fase continua, cp.

De esta forma la solucion para determinar Cp, se encontrara por el método de prueba y
error en la cual requiere siempre el tamaiio de la particula Dp y la velocidad terminal {,
por lo cual es complicado. Para evitar el método anterior, se estima el coeficiente de
arrastre presentado en la figura -2 como una funcién del producto del coeficiente de
arrastre Cp por el nimero de Reynolds al cuadrado; esta técnica elimina la velocidad de la
expresion. La abscisa de la figura 1-2 es dada por:

( )2 _ (U-QSXI 0* )pGD;(pL _Pf.‘)

C,(Re ; (5
M
B0
60
a0
% \
O 2
: N
= W
X =
w 6
&
o ; N
¢ =1
[a] --....,._\.\
10
08
0.4 ""ﬁ:ix:
4 7 2 3 45678 2 3 45678
it 2 34 55?810’ 2 34 55?!10' 2 3 5678 10 o
C'(Rey’
Nota: En esta grafica C'= Cp
Figura 1-2

Coeficiente de arrastre para esferas rigidas. (Ref. 13)
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Condiciones limites del coeficiente de arrastre Cp,_ (Ref. 13)

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

Ley de Newton.

Para particulas relativamente grandes (aproximadamente 1000 micras o mas) la
sedimentacion por gravedad es descrita por la ley de Newton en la figura 1-3.
El coeficiente de arrastre limite es de 0.44 a un numero de Reynolds aproximado a 500,
sustituyendo Cp = 0.44 en la ecuacion 3, la ley Newton hace que la ecuacion se exprese
asi:

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

El maximo tamaiio de la gota que puede ser sedimentada se determina por la siguiente
ecuacion:

. 033
s 1

r

D, = KWL J ,,,,,,,,,, (7
8Pg (p: - P5)

Donde:

Kcr = constante de proporcionalidad, adimensional.

1 = viscosidad de la fase continua, cp.

Para la region de la ley de Newton, el limite superior marca que el nimero de Reynolds
es aproximado a 200000 y el K= 18.13.

Ley de Stokes.

A bajos nimeros de Reynolds (menores de 2) existe una relacion lineal entre el
coeficiente de arrastre y el numero de Reynolds (correspondiente al flujo laminar) . En
estos casos se aplica la ley de Stokes y se expresa asi:

U, = 1488¢D; (0, = ps) (8)
18u
El didmetro de la particula correspondiente a un nimero de Reynolds de 2 es encontrado
usando el valor de K¢z = 0.0080 en la ecuacion (7).
En el limite inferior de la region para la ley de Stokes el diametro de la particula es

aproximadamente de 3 micras, en el limite superior es alrededor de 100 micras.

Un resumen de estas ecuaciones se presenta en la figura 1-3.
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Caracteristicas de la particula y las leyes de sedimentacion por gravedad. (Ref. 13)



1.3 COALESCENCIA. (Ref. 13)

Muchas gotas pequefias forman la bruma o neblina que no se pueden separar
practicamente 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. EI momentum de las gotas causa los choques con otras
gotas y fomenta la coalescencia formando gotas de mayor tamafio. Esas grandes gotas se
sedimentan en la fase gaseosa por gravedad. Mallas de alambre, elementos con veletas y
filtros de cartucho son tipicos ejemplos de coalescedores.

Estos tres principios se aplican por ejemplo en la separacion vapor-liquido que se realiza
gcncra]mcnle en tres e:apas.

Primera etapa.

Es la separacion primaria, en la cual se usard una mampara de choque a la entrada de la
alimentacion, la corriente chocara y por los dos distintos momentum del liquido y del vapor
provocara la primera separacion en la cual las grandes gotas de liquido formadas
descenderan por gravedad.

Segunda etapa.

La siguiente etapa, separacion secundaria, es la separacion por gravedad de pequerias
gotitas en la corriente de vapor a través de una area de liberacion.
Tercera etapa.

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

vapor libre de gotitas

tercera etapa Primera Etapa

alimentacion
eliminador de niebla™~-4;, de
area de liberacion=—= liquido-vapor.

segunda etapa
Velocidad de arrastré ~ - *

del vapor

fase liquida ligera. ===

fase liquida pesada.

salida de liquidos.

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 horizontales v
verticales en la figura 1-5.

La primera separacion, seccion A, se usa para separar la mayor porcion de liquido libre a
la entrada de la corriente. La boquilla de alimentacion puede hallarse en forma de codo, o
tener una mampara de choque que toma ventaja por los efectos de inercia de las fuerzas
centrifugas en un cambio brusco de direccion para separar la mayor parte del liquido de la
corriente de vapor. La corriente chocard con la mampara de choque a la entrada de la
alimentacion y por los dos distintos momentum del liquido y del vapor provocara la
primera separacion en la cual las grandes gotas de liquido formadas descenderan por la
accion de la gravedad.

La segunda seccion de gravedad B, se disefia para utilizar la fuerza de gravedad para
aumentar la separacion de las gotas arrastradas, esta consiste en una porcion del recipiente
por donde el vapor se mueve relativamente a bajas velocidades con una pequeria
turbulencia. Es la separacion por gravedad de pequefas gotitas en la corriente de vapor a
través de una area de liberacion.

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

La seccion 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 ciclonicos.

Es la eliminacién de niebla donde pequeiias gotitas coalescen para formar grandes gotas
las cuales son separadas por gravedad. Esta seccion remueve las pequefias gotitas de liquido
en el vapor por choques en una superficie donde ellas coalescen. Un remanente tipico de
liquido desde el eliminador de niebla es de menos de 0.1 galon por un millon de pies
cubicos.

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

La desgasificacion puede requerir de un separador horizontal con un nivel de liquido poco
profundo, mientras que la separacion de emulsiones puede requerir de altas temperaturas,
altos niveles de liquido y/o la adicién de surfactantes.

Las secciones de los separadores se pueden observar en la figura 1.5, donde la seccion C es
una malla eliminadora de niebla.
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/120 @
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Rompe
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v

Salida de liquido.

Separacién primaria.
Sedimentacion por gravedad.
Coalescencia.
Acumulacién de liquido
Figura 1-5
Recipientes separadores liquido-vapor.



1.5 USOS DE LOS RECIPIENTES SEPARADORES.

Los recipientes separadores estan sometidos a las mismas condiciones de operacion
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 limite de bateria. Las aplicaciones mas frecuentes de estos recipientes son las
siguientes:

Separadores liquido-liquido

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

Sus aplicaciones tipicas son:

- Sistema de lavado caustico de hidrocarburos
- Sistema de lavado acuoso de hidrocarburos
- Sistemas de extraccion por solventes

- Sistemas de endulzamiento de liquidos

Separadores Vapor-liquido.

Es un recipiente usado para separar una mezcla de fases, una corriente que lleva una fase
liquida 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 tipicas son:

- Acumuladores de reflujo

- Tanques de vaporizacion instantanea

- 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 liquido-liquido-vapor
Es un recipiente usado para separar una fase gaseosa y dos liquidos inmiscibles de

diferentes densidades, por ejemplo agua, aceite y un gas. Este tipo de recipientes se usa
para la refinacion del crudo en la cual esta presente el agua, petroleo y gases.



CAPITULO II

CRITERIOS Y NORMAS APLICABLES.

Antes de proceder con el dimensionamiento y disefio de los recipientes separadores es
importante conocer algunas definiciones, criterios y normas que sirven para obtener una
operaciéon que permita amortiguar algunas fluctuaciones e inconvenientes que puedan
ocurrir durante el proceso para mantener las condiciones de flujo, presion y temperatura
cercanas a las de operacioén y que de el tiempo necesario entre la deteccion y correccion del
problema. Esto depende tanto de la experiencia del personal de operacién, asi como el
grado de sofisticacion de la instrumentacion y de la localizacién del equipo dentro de la
planta ya que son de gran importancia los espacios entre los equipos para asi poder contar
con la fluidez para reparar o cambiar el equipo.

También estos criterios consideran la longitud y diametro del recipiente apropiado
basandose en un costo minimo de disefio.

2.1 TIEMPOS DE RESIDENCIA.

El tiempo de residencia en un recipiente, es el tiempo en el cual en condiciones normales
de operacion, se vacia el contenido de este. El tiempo de residencia necesario debera
permitir una flexibilidad de operacion razonable y suficiente para detectar y corregir una
falla menor, sin tener que parar el proceso de produccion. Como ya se habia mencionado
antes, esto depende también del personal y la instrumentacion de la planta. En la tabla 2-1
se dan los factores de correccion por personal e instrumentacion. Esta tabla es opcional ya
que con las experiencias desarrolladas sobre los tiempos de residencia, al usar esta 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 correccion por personal e instrumentacion. (Ref. 29)

Personal Factor Instrumentacion Factor
Experimentado 1.0 Bien Instrumentado 1.0
Entrenado 1.2 Instrument. Normal 1.2
Sin Experiencia 1.5 Mal Instrumentado Ly

Pero para este tipo de recipientes, el tiempo de residencia es también para asegurar que se
llegue a un equilibrio liquido-liquido é liquido-vapor a cierta presién del separador para lo
cual se requiere cierto almacenamiento de liquido. Por ejemplo en el caso del separador
liquido-liquido, debe haber cierto tiempo de residencia para que las gotas de la fase ligera
alcancen a subir a la interfase, en el caso liquido-vapor, el liquido puede liberar vapor por
lo cual se necesita cierto tiempo de residencia del liquido.



El tiempo de residencia de esta manera es el volumen de liquido acumulado en el
recipiente dividido entre la velocidad del flujo de liquido.

Es comun 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 deberan tomar
como criterios y no como valores absolutos ya que ningun proceso es igual a otro.

1.2.- TIEMPOS DE DRENADO Y SOBREALIMENTACION.

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

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

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

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

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

2.3 TAMANO DE LA GOTA.

El tiempo necesario para la sedimentacion y eliminacion de las gotas de la fase gaseosa
depende de sus tamafios y su distribucién. Bajo algunas condiciones es muy dificil conocer
el diametro de las gotas, se ha encontrado que el vapor arrastra el 95% de gotas en un rango
de tamario de 18-25 micras.

En boquillas atomizadoras (spray) el 90% de las gotas son del tamario de 20 micras. Los
discos atomizadores producen gotas de un diametro de 100 a 1000 micras. El tamario de las
gotas por salpicaduras y recoleccion de vapores de liquidos condensados es tan grande
como 5000 micras. Algunas nieblas son muy finas, como las de las plantas de acido
sulfiirico que 1a mayoria son de 10 micras o menos, en algunos equipos €l 50% son del
tamano de 1 micra. En general, los atomizadores en equipos de proceso tienen un didmetro
de gotas en el rango de 10 a 20 micras.



Tabla 2-2 Tiempos de drenado y sobrealimentacion.

Servicios Tiempo de Tiempo de
drenado sobrealimentacion
(NLL-LLL) (NLL-HLL)

mn. min.

A. Tanque de balance de alimentacion 10 5

B. Separadores

1- alimentacion a columna 5 3

2- alimentacion a otro recipiente o tanque

con bomba o a través de un intercambiador 5 2

sin bomba 2 ]

3- Alimentacion a calentador a fuego directo 10 3

C. Tanque de reflujo o acumulador de producto

1- solo reflujo 3 p

2- reflujo y producto *3+ *2+

*basandose el tiempo de residencia del reflujo (3

min.) mas el tiempo de drenado adecuado en base al

servicio especifico.

D. Fondos de columna.

1-alimentacion a otra columna 5 2

2-alimentacién a un recipiente o tanque

con bomba o a través de un intercambiador 5 2

Sin bomba 2 1

3- alimentacion a un rehervidor a fuego directo 5-8 2-4

El tiempo de drenado se basa el vapor del rehervidor

expresado como liquido (3 min.) mas el tiempo de

drenado adecuado en base al servicio especifico.

E. Succion de compresor y entre lavadores de gases 5 10

(scrubber).

3 min entre HLL(alarma por alto nivel de liquido) y

paro por alto nivel de liquido.

F. Recipiente de separacion para manejo de gas 20

combustible alimentadas con lineas con flujos tipo

bala.

G. recipiente separador del sistema de desfogue. 20 10




Una opinion muy frecuente es que el 95% de gotas arrastradas por la fase gaseosa pueden
ser removidas en recipientes separadores de tamafio econdomico y en un 99% en recipientes
separadores equipados con eliminadores de niebla y otras superficies sélidas donde las
gotas son forzadas a chocar y coalescer. Los lavadores de gases y centrifugas de alta
velocidad se acercan al 100% de gotas removidas.

El proposito del area de liberacion 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 area de liberacion. El eliminador de niebla no se
inundara y pude trabajar removiendo gotas en un rango de didmetro de 10-100 micras.

En algunos casos especiales el recipiente separador se disefia para remover solo pequefias
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 cominmente lavadores
de gases, pueden disefiarse 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
succién 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 disefian para contener
grandes flujos a dos fases tipo bala ( el recipiente amortigua los liquidos que entran en
intervalos irregulares a grandes velocidades, generalmente encontrados en flujos a dos
fases) que entran de la atmosfera a través de los sistemas de venteo o de seguridad. En los
sistemas de venteos, el vapor se descarga directamente a la atmosfera y es comiin ¢l disefio
del drea de liberacion del recipiente para remover gotas de 400 a 500 micras. Un
eliminador de niebla no esta 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 liquidas ardientes desciendan al suclo antes de consumirse. Es
comun disefiar la seccion de liberacion ( seccion de sedimentacion por gravedad) para que
remueva gotas de 400 a 500 micras. La guia API para desfogues de refinerias indica que
es adecuado para asegurar la proteccion contra la caida 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.

Tamaiio de la gota de agua en hidrocarburos.

Es muy dificil predecir el tamafio 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 tamafo 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 quimico excesivo.
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Tamaiio de la gota de hidrocarburo en agua.

La separacion de las gotas de hidrocarburos desde el agua es mas facil ya que la
viscosidad de los hidrocarburos es de 5 a 20 veces mayor que la del agua. El primer
proposito del recipiente separador liquido-liquido-vapor es preparar al hidrocarburo para
mas 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 mas tratamientos. El tamafio de la gota de hidrocarburo removido desde el agua
no es un criterio de gran importancia.

2.4 NORMAS DE DISENO. (Ref. 15)

Los siguientes procedimientos son estindares para el proceso de disefio de recipientes
separadores horizontales y verticales.

Un procedimiento de disefio y configuracion del recipiente separador estandarizado
ahorra mucho tiempo de ingenieria. El costo de fabricacion de un recipiente separador es
relativamente barato y sus condiciones de operacion suelen ser muy rigurosas.
Procedimientos sofisticados de fabricacion no garantizan un optimo disefio. En casos
especiales donde se requiere que el recipiente separador sea construido con laminas con
gran espesor, hay que lograr un optimo disefio para hacerlo economico, porque el costo de
ahorro de fabricacion es muy significativo.

Estandares estipulados para recipientes separadores verticales.

*+ La velocidad de vapor permisible Ug en un recipiente separador debe ser igual a la
velocidad terminal Ur, calculada para didmetros de recipientes cercanos a 6 plg. que
tienen malla eliminadora de niebla. De cualquier manera, U debera tener el valor
del 75% de Uy cuando el separador no esta equipado con un eliminador de niebla.

+ El espacio de liberacion, la distancia entre cualquier alimentacion y la base del
eliminador de niebla (ver figura 2.1) debe ser igual al diametro del recipiente
separador. De cualquier manera, cuando el diametro del recipiente es menos de 3
pies, la altura del espacio de liberacion debe tener un minimo de 3 pies.

% La distancia entre la boquilla de alimentacion y el maximo nivel de liquido debe ser
igual a la mitad del diametro del separador o un minimo de 2 pies.

*,
Lo

La altura entre la base de la malla eliminadora de niebla y donde empieza el cabezal
superior debe ser de un minimo de 1 % pies. (Ver la figura 2.1)

*,
L

Los recipientes de 3 pies de diametro o mas, deben ser especificados con
incrementos de 6 plg.. El diametro del recipiente debe ser especificado con el
diametro interno. (L.D.) La altura del recipiente debe ser especificado con
incrementos de 3 plg..



Los separadores de didmetros de 30 plg. o mas pequefios deben ser especificados
como las tuberias que se encuentran comercialmente. Las dimensiones del diametro
deben ser las del diametro exterior del tubo (O.D.). Los cabezales pueden ser bridas
ciegas especificadas con el diametro 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 didmetros mayores de 30 plg, se usard una mampara de choque
pegada al tambor a la salida de la boquilla de alimentacion, para recipientes con
diametros de 30 plg. o menos se usara un codo de 90° por boquilla.

Las salidas de liquidos deberdn tener mamparas antiremolinos.
Los eliminadores de niebla deberan ser especificados con 4 plg. de espesor minimo,

densidad nominal de 9 Ib/pies’ y de acero inoxidable, las mallas eliminadoras de
niebla envueltas en espiral no son aceptables.

Salida de Vapor Codode 90 T b) configuracion de entrada
Eliminador de niebla s diam.- 30 plg.
- ” 'r l 1;4 plCS<
/8 I .
"b _L Pared
\ ( Salida de vapor .- Brida
- & 2. ciega
Registro . e
s Nivel de liquido - Ellminador

hombre [:

de niebla

a) configuracion de entrada  ¢) Configuracion del cabezal

Salida de liquido

Figura 2-1 Estandares para recipientes separadores verticales.

diam. > 30 plg.  de tubos separadores, diam. < 30 plg.



Estindares para recipientes separadores horizontales.

Las siguientes especificaciones son estandares generales para el disefio de recipientes
separadores horizontales.

“ La minima altura para el espacio de liberacién es de 12 plg. después del maximo
nivei de liquido.

% El volumen de los cabezales no debera ser tomado en cuenta para los calculos de
dimensionamiento del recipiente.

% Las boquillas de entradas y salidas deberan ser localizadas en el tambor
practicamente cerca de los cabezales.

%+ Las salidas de los liquidos deberan contar con mamparas antiremolinos.

Alimentacion Salida del vapor

| M

20% de D
IR R AN

r LIE 2
o —

o

12 plg min KX SRISESIILK

Espacio del vapor

6 plg min.
h Max_nivel de liquido

Registro de hombre

Salida de liquido

Figura 2-2 Recipiente separador horizontal.
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2.5 RELACION OPTIMA (L/D).

La seleccion del tamaiio de los recipientes involucra una serie de factores que va desde el
costo de fabricacion hasta los requerimientos del proceso. La relacion longitud-diametro
(L/D) ha sido propuesta para minimizar los costos, esto quiere decir que esta relacion es
resultado de un analisis de costo de fabricacion y facilidad de construccion.

La seleccion de un valor adecuado para la relacion (L/D) de un recipiente resulta
afectada por los siguientes puntos:

e Los requerimientos de proceso son predominantes sobre los de costo, es decir, el
tamafio y forma de un tanque suele fijarse por los criterios y experiencias, como
tiempos de residencia, niveles de liquidos, areas de flujo de vapor minimas
requeridas, velocidades de sedimentacién, etc. Muchas veces la relacion (L/D) se
fija por limitaciones del plano horizontal de distribucion y por especificaciones del
cliente.

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

e Las relaciones optimas (L/D) no tienen tanto significado en el caso de recipientes
con internos complejos, como las que tienen para recipientes simples.

e Las consideraciones de costo dictan una relacién (L/D) para cualquier volumen de
recipiente. Los criterios que se dan a continuacion, llevan a la mayor parte de los

casos practicos a costos de disefio minimos.

e Los criterios indican que una buena relacion (L/D) esta en el rango de 1.5a 6 y
mientras mas cercana al valor de 3 es mejor.

e Como los recipientes separadores estan sometidos a presiones de operacion, se
recomienda una relacion (L/D) que se basa en las distintas presiones de operacion

Tabla 2-3 Relacion (L/D). (Ref. 19)

Presion de operacion del recipiente (L/D)
Ib/plg.” (psig)
0<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 LiQUIDO-LIQUIDO

Estos recipientes separadores se utilizan para la separacion de dos liquidos inmiscibles
(Por ejemplo un hidrocarburo y agua) presentandose en forma de emulsién. Estos dos
liquidos deben tener densidades diferentes y esencialmente libres de vapores y gases. Estos
recipientes generalmente son horizontales y se operan llenos.

3.1 GENERALIDADES.

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

e Emulsiones permanentes (estables). Son aquellas en donde la fase dispersa las
constituyen gotitas muy pequenas del orden de 1 a 1.5 micras o menos de diametro,
Estas emulsiones pueden tardar mucho tiempo en romperse incluso afos.

* Emulsiones temporales (inestables). Son aquellas donde la fase dispersa la
constituyen gotas de un diametro 1000 micras o mayores, estas s¢ sedimentan a una
gran velocidad.

 Emulsiones dobles. Son aquellas en que la fase continua se encuentra tambien
presente en gotitas dispersas en gotas mayores de otro liquido.

Se sabe que la velocidad de sedimentacién aumenta cuando las gotas son de diametros
grandes y mayor sea la diferencia de densidad y menor la viscosidad de la fase continua. La
viscosidad puede ser disminuida con una elevacion de la temperatura. La coalescencia es
favorecida cuando la tension interfacial es mayor, entonces la coalescencia es rapida.
Algunos obstaculos para la coalescencia son los agentes tensoactivos o estabilizadores que
reducen la tension interfacial (también pueden incrementar la viscosidad superficial de las
gotas) y particulas muy pequeiias de sélidos que tienden a acumularse en las interfases del
liquido y de este modo retrasan la coalescencia.

La separacion liquido-liquido esta dividida en dos amplias categorias de separacion. La
primera es definida como “separacion por gravedad”, en donde las dos fases liquidas
inmiscibles son separadas dentro de un recipiente por la diferencia de densidades de los
liquidos. El tiempo de residencia dentro en el recipiente debe ser suficiente para permitir
que la separacion por gravedad se lleve a cabo. La segunda categoria es definida como
** separacion por coalescencia *, donde las pequefias gotas de fase liquida debe ser separada
o removida desde otra gran cantidad de fase liquida inmiscible. Existen diferentes tipos de
dispositivos coalescedores que van en el interior del recipiente como veletas y lechos de
fibras.



Los recipientes horizontales tienen ventaja sobre los separadores verticales. debido a que
tienen una gran area interfacial y la distancia que deben atravesar las particulas para
coalescer es pequena.

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

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

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 pequefio y apropiado para
los tratamientos quimicos que generalmente neutralizan cualquier carga eléctrica, entonces
la sedimentacién queda en funcion de la gravedad y la viscosidad de acuerdo a la ley de
Stokes. La velocidad de sedimentacion 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 diametro de la esfera. (gota)

Generalmente ¢l tamaiio de la gota de la fase liquida dispersa es desconocido y a veces el
dimensionamiento de los recipientes separadores se basan en los tiempos de residencia de
los liquidos dentro del recipiente, estos tipicos tiempos de residencia para la separacion
liquido-liquido se dan en la tabla 3.1. Para la separacion liquido-liquido se necesita de un
gran tiempo de residencia y una seccion tranquila de sedimentacion en el recipiente. Una
buena separacion requiere del tiempo suficiente para obtener las condiciones de equilibrio
entre las dos fases liquidas a una temperatura y presion de separacion.

El tiempo de residencia de la mezcla en el recipiente esta en funcion con las velocidades
de separacion, las gotas de liquido pesado descienden a través de la fase ligera y las gotas
de liquido ligero deberan ascender a través de la fase pesada. Muchos sistemas trabajan
satisfactoriamente con un tiempo de residencia de 30 minutos a 1 hora, pero este puede se
calculado. Después del calculo, es razonable darle un tiempo extra para las variaciones que
pueda presentar el proceso y la composicion de la mezcla.

El objeto de estos recipientes es lograr una separacion eficiente. En el disefio del
recipiente se pueden instalar botas y mamparas, esta (ltima proporciona volumen de
residencia dentro del mismo recipiente. La bota se especifica tipicamente cuando el
volumen de la fase pesada no es muy considerable ( < 15 - 20% total del liquido en peso),
si no es asi se usara una mampara cuando el volumen sea considerable.

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

e Sistemas con tendencia excesiva a la formacién de espumas.

e Sistemas donde la diferencia de densidad es menor al 10% de la densidad del
liquido pesado.

e Sistemas donde una de las fases esta finamente dispersa y constituye menos del 2%
del flujo total.
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Alimentacion Salida de fase ligera.

Emulsion Dispositivo coalescedor ﬁ

\ 4

venteo

Zona de
sedimentacion ¢

Cabezal
removible

A >

Drenaje para solidos

Salida de fase pesada. g ;

Figura 3-1. Separador liquido-liquido con bota y dispositivo coalescedor.

Tabla 3-1 Tiempos de residencia tipicos para la separacion liquido-liquido. (Ref. 13)

conexiones para

el nivel de vidrio

Tipo de separacion Tiempo de Residencia
Separacion Hidrocarburos/Agua
Hidrocarburos arriba de 35° API 3 a5 min.
Hidrocarburos debajo de 35° API
De 100° F o mas. 5a 10 min.
80° F 10 a 20 min.
60° F 20 a 30 min.
Separacion Etilen glicol/ Hidrocarburos
(Separacion en frio) 20 a 60 min.
Separacion Aminas/ Hidrocarburos 20 a 30 min.
Separacion Hidrocarburos/Agua con
coalescedores
De 100° F 0 mas. 5a 10 min.
80° F 10 a 20 min.
60° F 20 a 30 min.
Caustico/ propano 30 a 45 min.
Caustico/ Gasolinas pesadas 30 a 90 min.
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Los diametros de las gotas segun las caracteristicas de la emulsion se pueden observar en
la siguiente tabla 3-2.

Tabla 3-2 Diametro de las gotas segun las caracteristicas de la emulsion. (Ref. 13)

Caracteristicas de la Diametro de la gota
Emulsién (micras)
Liquidos libres. 200
Emulsién ligera 150
Emulsion moderada 100
Emulsién fuerte 60
Crudos de petréleos 500

3.2 ECUACION DE DISENO PARA LA SEPARACION LiQUIDO-LIQUIDO POR
SEDIMENTACION.

La ecuacion de disefio basica es la ley de Stokes, la cual es la velocidad de
sedimentacion de dos liquidos inmiscibles, uno es la fase ligera y el otro es la fase pesada.
La deduccidn de esta ecuacion se encuentra en el capitulo V.

Ur — K.\'(pﬁ —,0;)
M
Ks=2.06151*%10 D}’

donde:

Ur = Velocidad terminal, plg./min.

K= constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes, (p]g,fmim}(cp)f(lb/pic")
u = viscosidad de la fase continua, cp.

Dp= diametro de la gota, micras.

pi = densidad de la fase pesada, Ib/p:'e"

pu = densidad de la fase ligera, Ib/pie’.

El valor de Ks para algunos sistemas, se encuentra en capitulo V en tabla 5-1. En la
practica, Uy, es limitada a 10 plg./min. como maximo, ya que se ha visto que las
velocidades de sedimentacion para aplicaciones en procesos industriales no excede de
dicho valor.
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3.3 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR LiQ.-LiQ. HORIZONTAL.
(Ref. 13,18 y 20)

El siguiente procedimiento de dimensionamiento considera al recipiente lleno, para un
disefio conservador, el volumen disponible de los cabezales es ignorado en los calculos.

Procedimiento

1.- Calcular el flujo volumétrico de la fase ligera y pesada, Qi y Q.

T T 3.1
Qu 60p, min @)
Wy  pies
T N O 3.2
Ou i (3.2)

donde:

Wi = flujo masico fase ligera,lb/h.

Wy = flujo masico fase pesada, Ib/h.

pL = densidad de la fase ligera, Ib/pie’.
py = densidad de la fase pesada. Lb!pie3 !

2.- Seleccionar o calcular la constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes con las
tablas 5-1 en el capitulo V y 3-2 de este capitulo, donde se dan los valores de Ks para
ciertos sistemas y el diametro de la gotas respecivamente segun las caracteristicas de la
emulsion.

3.- Calcular las velocidades de sedimentacion para el liquido pesado saliendo de la fase
ligera y el liquido ligero saliendo de la fase pesada, Up y Urn.

= K.S‘(pH "/’:) plg.
i, " min.

U HE

= KS(pH _pf.) rlg.
Jyy "min.

UU)’

Donde:

p. = viscosidad de la fase ligera, cp.
py = Viscosidad de la fase pesada, cp.



4 - Seleccionar el tiempo de residencia, Tg en la tabla 3-1, y calcular el volumen del
recipiente, Vg, con la siguiente ecuacion:

Ve =(Qu + 0y Ty, pies’ ..........(3.5)
Donde:
Ty = Tiempo de residencia, min.

5.- Seleccionar la relacién (L/D) de la tabla 2-3 del capitulo 11 y calcular el diametro vy el
area transversal del recipiente con las siguientes ecuaciones.

2

A, = Z ,pies’ een(3.7)

6.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, Hy; y Hyy, (como minimo estabiecer
1t para cada fase). Calcular el area de cada fase con la tabla 4-4 en el capitulo 4 y calcular
la longitud del recipiente, L.

_ "

= s DS s (B B)
AHL + ALL

Donde:

A= area de la fase pesada, pic’sz.
Ay = area dela fase ligera, pies”.

7.- Calcular el tiempo de sedimentacion de las gotas de liquido pesado a través de la fase
ligera, ty, y el tiempo en que ascienden las gotas de liquido ligero a través de la fase
pesada. tiH.

12H .
Ly = ——2 Ml (3.9)
U
12H
by == (3.10)



8.-Calcular los tiempos de residencia para la fase ligera y la fase pesada, 0y y Oy

AL
B, = I e (3I11)
LL
A, L .
O, = min............(3.12)
QH'.L

Si Oy <ty 6 811 < g, entonces incrementar el tiempo de residencia, Ty en el paso 4.

9.-Calcular el (L/D), si (L/D) << 1.5 entonces minimizar D y si (L/D) >> 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 capitulo IV, calcular el
espesor del recipiente y de las cabezas con la tabla 4-6 del capitulo [V.

I 1.- Calcular el area 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 recipiente optimo sera
aquel que tenga el menor peso y que cumpla con los requerimientos del proceso.

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

1.- Calcular el flujo volumétrico de la fase ligera y pesada, Q;; y Qi .con las ecuaciones 3.1
y 3.2

2.- Seleccionar el tiempo de residencia recomendado para lograr la separacion Tg. de la
tabla 3-1 y calcular el volumen del recipiente Vg _con la siguiente ecuacion:

V=0 T, IES” «cosiaonmss (3.13)

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

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

5.- Seleccionar o calcular la Ks con las tablas 3-2 y 5-1. Calcular la velocidad de
sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera Uy con la ecuacion 3.3.



6.- Calcular el tiempo de sedimentacion de la fase pesada, tyy, con la siguiente ecuacion:

by = 12((D),min.,.......{3.15)

HL
Donde
D = diametro del recipiente, pies. (minimo | pie)

7.-Calcular el tiempo de residencia del liquido ligero, 6,,, con la ecuacion 3.11. Si 0;, <
tui, entonces incrementar la longitud del recipiente con la siguiente ecuacion:

B HLAQH , pies. .........(3.16)

T

8.-Calcular la relacion (L/D), s1 (L/D) << 1.5 entonces minimizar D y si (L/D) >> 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.

10.- Calcular el area 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 optimo sera
aquel que tenga el menor peso y que cumpla con los requerimientos del proceso

12.- Dimensionamiento de la bota para el liquido pesado. Con el recipiente optimo,
establecer la altura de la fase pesada, Hyy, (minimo 1 pie) y calcular la velocidad con que
sale el liquido ligero de la fase pesada, Uy, con la ecuacion 3 .4.

13.- Establecer que la velocidad de sedimentacion en la bota Uy es:
U, =075U,. P (3.17)
min.

14.- Calcular el diametro de la bota, Dg, con la siguiente ecuacion:

p,= 4120

8

,pies ..........(3.18)
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I5.- Calcular el tiempo en que asciende el liquido ligero fuera de la fase pesada, 1,4, con la
ecuacion 3.10.
16.- Calcular el tiempo de residencia del liquido pesado con:

D B H HL
4QH!.

Si By < typ, entonces incrementar el diametro de la bota. A la altura calculada del la fase
pesada agregar 6 plg. minimo para que la interfase liquido-liquido quede dentro de la bota.

&, = ,min.............(3.19)

3.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON MAMPARA.

Este recipiente consta de dos compartimientos, uno sirve para la separacion liquido-
liquido y el otro le da un cierto tiempo de drenado y sobrealimentacion a la fase ligera que
se desborda de la mampara dentro del recipiente.

entrada de
alimentacion
— N TF—
D | : ﬁmampara — HLL
liquido hgero H
R ok O ~Tliqudogero] /7  NLL
liquido pesado i B e S

salida de  salida de liqudo
liqmdo pesado ligero

—| NJ—4 N

| L,

N+6plg  mimmo
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 calculo.

1.- Calcular los flujos volumétricos de las fases liquidas ligera y pesada, Qri, Qui, con las
ecuaciones, 3.1 y 3.2 respectivamente.
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2.- Seleccionar el tiempo de drenado y sobrealimentacién en la tabla 2-3 del capitulo 2 y

calcular su volumen, Vi y Vs, con las siguientes ecuaciones ( a menos que los tiempos
estén especificados).

Vo ST 0, PIES i (3.20)

Vs =T0,, . pies’ ....cvnnin(3.21)

3.- Seleccionar el L/D de la tabla 2-3 del capitulo I y comenzar a calcular el diametro del
recipiente de acuerdo a la siguiente ecuacion:

16V V
p=| 10V +75) DIES. oo (3.22)

0.6::{ L )
D
Ahora calcular el area transversal total Ar, usando la ecuacion 3.7.

4.- Calcular el nivel minimo de liquido (Hiy1) en el compartimiento de liquido ligero
usando la tabla 4-2 o la siguiente ecuacion:

Hy,, =05D+7...........(3.23)

Donde D en pies. y Hy . en plg.. (Redondear a la siguiente pulgada). Si D < 4.0 pies,
entonces Hypp = 9 plg. Usando Hy (/D en la tabla 4-4 en el capitulo IV, calcular el area del
nivel minimo de liquido Ay ;.

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

6.- Calcular la minima longitud del compartimiento del liquido ligero para acomodar el
volumen de drenado y sobrealimentacion L,. Ver la figura 3.2.

A VH 2 VS

A.08-4,,,
redondear al siguiente Y2 pie. El valor minimo de L; es: Ly=dy + 12 plg.
Donde dy es el diametro de la boquilla en plg.

, pies..........(3.24)

2

7.- Establecer la altura de la interfase Hw/2, obteniendo las alturas de las fases ligera y
pesada, Hir y Hul.

8.- Para la separacion por sedimentacion de los liquidos en el compartimiento, calcular el

area transversal de la seccion del liquido pesado, usando Hy; /D en la tabla 4-5 del capitulo
IV y calcular el drea transversal de la seccion de liquido ligero con la siguiente ecuacion:
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Ay, =A4,08-4,, ........(3.25)
9.- Calcular la velocidad de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera,
Uyt y el liquido ligero saliendo de la fase pesada Uy, usando las ecuaciones 3.3 y3.4
(encontrar el Ks en la tabla 5-1 del capitulo V o calcularla con el tamafio de la gota segin

las caracteristicas de la emulsion en la tabla 3-2).

10.- Calcular el tiempo de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera y el
liquido ligero saliendo de la fase pesada, ty y tuy, con las ecuaciones 3.9 y 3.10.

11.- Calcular la minima longitud de L, (Ver la figura 3-2) para facilitar la separacion
liquido-liquido. Escoger el valor de L) mayor con las siguientes ecuaciones.

t
LE :[ :_.:’Qm_ } pies
HL

Redondear a los siguientes % pie.

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

O, = Ak ....327)
Qh‘.",
A, L
B == s (3.28)
QLL
Si O <ty 0 B < 1, entonces incrementar L.
13.- Calcular L:
L=1L +1L,.uias:(3.29)

14.- Calcular la relacion L/D. Si L/D << 1.5, entonces reducir D (a menos que esté
alrededor del minimo) y repetir los calculos. Si L/D >> 6.0, entonces aumentar D y repetir
los calculos..

15.- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 del capitulo IV y calcular el espesor
del tambor y de los cabezales con la tabla 4-6 del capitulo 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 didmetro del recipiente en incrementos de 6 plg. hasta que
L/D esté en el rango de 1.5 a 6.0.

19.- Con el diseno 6ptimo ( minimo peso). Calcular los niveles normal (Hy () y maximo
(Hpre) de liquido.

H,, =08D........(3.30)

v
A = Ay + [ o 3.31)

2

Obtener Hyy 1, usando la tabla 4-4 con Anii/AT.

3.5 DISPOSITIVOS COALESCEDORES.

La separacion de las fases liquidas puede ser reforzada acortando el trayecto que
necesitan las gotas para coalescer o incrementando el diametro de ellas. Ambos efectos son
logrados forzando al flujo pasar a entre placas coalescedoras, placas paralelas o a través de
lechos empacados v paquetes de fibras. Los materiales deben ser mojados por fase dispersa
y ser preferentemente asperos. Las gotas pequefias chocaran con las superficies v
aumentaran de diametro por la adicion de mas gotas que chocaran y coalesceran. La union
de gotitas puede inducirse eléctricamente, este proceso se usa ampliamente para la
precipitacion de salmuera en el crudo de petréleo.
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CAPITULO 1V

RECIPIENTES SEPARADORES LIQUIDO-VAPOR.

Los recipientes separadores liquido-vapor, son de los equipos de proceso mas comunes.
Pocos articulos técnicos se han escrito sobre el disefio de recipientes separadores liquido-
vapor y la mayoria de la informacion se encuentra solo en corporaciones dedicadas al
disefio de equipos de ingenieria de proceso por ejemplo la American Petroleum Institute
(API) y la Gas Processor Assoociation (GPSA). Las ecuaciones basicas para dimensionar
son conocidas, sin embargo, existe una seleccion de parametros y criterios usados en estas
ecuaciones.

4.1 TIPOS DE RECIPIENTES SEPARADORES LIQUIDO-VAPOR.

Los separadores liquido-vapor pueden ser horizontales o verticales. En algunos casos es
necesario comparar el disefio optimo de ambos casos para determinar cual es el mas
economico y que cubra los requerimientos del proceso.

Los separadores pueden ser disefiados con o sin mallas eliminadoras de niebla y pueden
ademas tener mamparas de choque u algiin otro dispositivo. Algunos separadores tienen
patentado las partes internas del recipiente para choque o sedimentacion. Los separadores
verticales son preferidos para separar liquidos de mezclas con una alta relacion
vapor/liquido mientras que los separadores horizontales son pretendos para separar vapor
de mezclas con una baja relacion vapor/liquido. ( 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 asi un cambio brusco en los momentum del
vapor y del liquido, aqui es primera separacion liquido-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 seccion de recoleccion de liquido 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.
Ademas también provee de un volumen de sobrealimentacion que es necesario para
controlar los intermitentes flujos tipo bala. (Slug)

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

La corriente gaseosa fluye fuera de la mampara de choque hacia el area de liberacion que
se encuentra por encima de la seccién de recoleccion de liquido. Pequenas gotas de liquido
son arrastradas en la corriente gaseosa que no pudieron ser separadas por la mampara de
choque, en esta seccion las gotas son separadas por gravedad y descienden hasta la interfase
liquido-vapor.
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Algunas de las gotas son de didmetros muy pequefios que no son facilmente separadas
en esta seccion de sedimentacion. Antes de que salga el vapor del recipiente se pasa a
través de una seccion de coalescencia o un eliminador de niebla. Esta seccion usa
elementos como veletas, mallas eliminadoras de niebla o platos coalescedores, para
remover las pequeiiitas gotas de liquido en una final separacion antes de que salga del
recipiente.

La presion en el separador se mantiene por un controlador de presion. El controlador de
presion detecta los cambios en la presion en el separador y envia una sefial para abrir o
cerrar la valvula de control de presion para asi controlar la cantidad que sale de vapor de la
seccion de separacion del recipiente, la presion en el recipiente es asi mantenida.
Normalmente, los separadores horizontales son operados medio llenos de liquido para
maximizar el area superficial de la interfase liquido-vapor.

Valvula de control de presion

Eliminador de niebla

salida de vapor
Entrada__ﬂ m

Fa Qnten‘ase vap-liq.

Mampara de choque /
Valvula controladora de nivel

/7

salida de iiq.

Figura 4-1 Separador horizontal.

Separador vertical

En la figura 4-2 se observa un separador vertical; en esta configuracion, la corriente entra
a través de un lado del recipiente. Como en el separador horizontal, la primera separacion
se provoca a la entrada por un brusco choque contra la mampara de choque; el liquido cae
hacia la seccion de recoleccién de liquido del recipiente. El liquido continua descendiendo
a través de esta seccion hasta la salida del liquido. Cuando el liquido alcanza el equilibrio.
las burbujas de vapor o gas fluyen en direccion contraria a la del liquido y eventualmente
emigran hacia el espacio del vapor. El control de nivel y la vélvula de descarga del liquido
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 seccion de sedimentacion por gravedad, las gotas de liquido descienden verticalmente
en contra del flujo de vapor. El vapor pasa a través de la seccion eliminadora de niebla
antes de salir del recipiente. El nivel de liquido y la presion se mantienen como en el
separador horizontal.
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eliminador de niebla Vilvula de control de presion

_i—.. salida de

vapor

L~ seccion de
sedimentacion
Alimentacm por gravedad
/_____MWA_/\/ interfase liq.-vapor
mampara de
salida de

L | L~ liquido
/ \_’/ Vilvula control

de nivel
seccion de recoleccion de liquido

choque

Figura 4-2 Separador vertical.
Separadores esféricos. (Ref 5y 13)

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

Estos separadores son ocasionalmente usados para servicios a altas presiones, donde un
tamano deseado es compacto y donde los volumenes de liquido son pequefios. Estos
pueden ser los mas eficientes para soportar altas presiones, sin embargo tiene capacidad
limitada de volumen de sobrealimentacion por lo que no son generalmente usados para la
refinacion del petroleo. En la figura 4-3 se observan ejemplos de separadores esféricos, las
mismas cuatro secciones se encuentran en este recipiente.

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

v" Son compactos
v Capacidad limitada de volumen sobrealimentacion.

v" Su fabricacion es dificil y costosa.

v" Minima cantidad de material de construccion para altas presiones de operacion.

L
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entrada

mampara de choque

seccion de 3, : —
sedimentacion interfase lig-vapor
por gravedad

salida de
L=} ;

B valvula de  fiquido
seccion de control de nivel
recoleccion de
liguidos

4@ salida de
vapor

valvula de control de presion

== ¥ saida del vapor

eliminador de niebla

medidor de presion

.. seccion de separacion
\ﬂ secundaria

control de nivel

;’:‘ (e de liquido
seccion de / seccion de liquido ’
separacion recolectado {
priatia JI valvula de control
by
desaglie 4 ——— --—-- --=-==-- = -+

salida de liquido

Courtesy Amencan Petroleum Instiute

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

¢ ;Qué tipo de materiales extrafios puede llevar la corriente (arena, productos
corrosivos, lodos, etc.)?

¢ ;Cuanto espacio ocupa el equipo sobre el plano horizontal (espacio de la planta)?
e Elrecipiente es muy alto, puede haber problemas al transportarlo?

e ,Existe suficiente area interfacial para separar tres fases (por ejemplo
gas/hidrocarburo liquido/glycol liquido)?

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

e ;Cuanta area superficial esta disponible para la desgasificacion de un liquido?
e ;Tiene el volumen necesario para grandes retenciones de liquido?

e ;Tiene la posibilidad de controlar corrientes con fluctuaciones sin haber grandes
cambios en el nivel del liquido?

43 SELECCION DE RECIPIENTES SEPARADORES, HORIZONTAL VS.
VERTICAL

Los separadores horizontales son normalmente los mas eficientes en manejar grandes
volumenes de fase gaseosa. En la seccion de sedimentacion por gravedad del recipiente, las
gotas de liquido descienden perpendicularmente al flujo de la fase gaseosa entonces, es mas
facil establecer la salida de las gotas de la fase continua. También el area interfacial es mas
grande en los separadores horizontales que en los verticales, por lo que es mas facil para las
burbujas de gas salir de la fase liquida para alcanzar el espacio de la fase gaseosa.

Asi, en un proceso de separacion liquido-vapor sin materiales extrafios 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 solidos como los
recipientes verticales. En el recipiente vertical los solidos se depositan en el fondo
del cabezal, estos pueden fluir hacia el siguiente equipo de proceso. Como una
alternativa, un desagiie puede colocarse en este lugar para que los sélidos puedan
ser drenados periodicamente mientras que el nivel de liquido 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 solidos, el recipiente debera estar inclinado
con un angulo de reposo de 45° 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 sélidos mientras los drenes
estan en operacion, estos son costosos y son solamente garantizados exitosamente
en algunas operaciones de campo.

2) Los recipientes horizontales requieren de mas espacio en el plano horizontal de la
planta para trabajar que un recipiente vertical. Aunque esto no es de gran
importancia cuando la localizacién 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 liquido. Para un cambio en la elevacion del nivel de liquido,
en el recipiente horizontal se observa un gran incremento en el volumen del liquido
comparandolo con un recipiente horizontal. En un recipiente horizontal, una
repentina elevacion de nivel de liquido causa algin paro por nivel alto ya que el
dispositivo es localizado cerca del nivel normal de operacion. En un recipiente
vertical el dispositivo de paro esta localizado en un lugar mas alto permitiendo al
control de nivel y a la valvula de descarga mas tiempo para reaccionar contra la
sobrealimentacién. Ademas, en un recipiente horizontal el flujo tipo bala puede
provocar ondas internas que pueden activar al sensor de alto nivel.

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

1) Puede ser dificil dar mantenimiento a la valvula 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 mas economicos para separaciones
normales de hidrocarburos-gases, particularmente puede haber problemas con emulsiones,
espumas y altas cantidades de liquido-vapor. Los recipientes verticales trabajan mas
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-liquido o
cuando el volumen total de liquidos es bajo. Estos recipientes tienen la capacidad de
controlar flujos tipo bala que solo implica un incremento de en la elevacion del nivel de
liquido 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 operacion. Los
eliminadores de niebla pueden reducir significativamente el diametro requenido para un
separador vertical.

38



Como un ejemplo de separador vertical, se considera que esta a la succion de un
compresor. Para este servicio el separador vertical ofrece las siguientes caracteristicas:

= No necesita un volumen significativo de residencia de liquidos.

= El nivel de liquido responde rapidamente para cualquier liquido que entre. Asi de
esta manera se hace sonar la alarma de alto nivel o el paro total..

= El separador ocupa una pequefia cantidad de espacio horizontal de la planta.

Para los separadores verticales, el espacio de sedimentacion por gravedad (area de
liberacion) es el drea transversal total del recipiente de manera que el didmetro se calcula
con la siguiente ecuacion:

Blps, 2 s (4.1)

Donde:

D, = diametro requerido para la liberacion de la fase gaseosa, pies.
Qc = flujo volumétrico de la fase gaseosa, pies’/ s.

Ug = velocidad de la fase gaseosa pies/s.

Técnicamente, D, es el diametro del eliminador de niebla y el diametro interno del
recipiente. el eliminador de niebla debe ser amplio y delgado, asi de esta manera se
instalara dentro del recipiente.

Tipicamente, el valor de Dy calculado es arriba de seis plg. Este calculo se toma como
el diametro requerido del recipiente D, y con este diametro se calcula el drea transversal A.
El siguiente paso en el dimesionamiento del separador vertical es la determinacion de la
altura del separador, la altura total estd 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. Asi:

H,=Hy, +Hy + Ho 4 Hypy + Hyoicisanicisn (4.2)

Donde:

Hy = altura total del recipiente sin cabezales.

H = altura del nivel minimo de liquido.

Hy; = altura del volumen de drenado.

Hs = altura del volumen de sobrealimentacion.

Hy = altura entre el nivel maximo de liquido hasta la linea central de la boquilla de
alimentacion.

Hp = altura para la liberacion de la fase gaseosa.

Si se utiliza un eliminador de niebla se deben adicionar mas alturas como se muestra en la
figura 4-4. Los calculos del diametro 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 disefio es el resultado de la revision de la literatura y de
manuales industriales de disefio. Este procedimiento de dimensionamiento incorpora la
optimizacién del diametro y la longitud para minimizar el peso del recipiente. Para un
diseno conservador, el volumen disponible de los cabezales se ignora en los calculos.

1.- Calcular la velocidad terminal de la fase gaseosa con la ecuacion de Sauders-Brown

(ref. 19)

U. =K P~ Pg y pres
P S

Donde :

Uy = velocidad terminal dela fase gaseosa, pies/s.

K= constante de la velocidad terminal, pies/s.

e (8.3)

Estableciendo que la velocidad de la fase gaseosa Ug = (.75 Ur, para un disefio

conservador. Calcular K de la siguiente tabla:

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

York Demister (con eliminador de niebla)

1<P<15

K=0.181+ 0.0029P+ 0.0460 Ln P

15<P <40

K=0.35

40 < P <5500

K=0430-0023LnP

Donde P en Ib/plg’ absolutas ( psia)

Gas processors suppliers’ Association

0<P<1500

K =0.35-0.0001 (P- 100)

Donde P en Ib/plg’ ( psig)

* [a mayoria de los vapores al vacio

K=0.20

e Evaporadores de sales y catisticos.

K=0.15

e Para soluciones de glicoles y aminas

Multiplicar K por un valor entre 0.6
a0.8

* Para recipientes verticales y horizontales sin
eliminador de niebla

Dividir K entre 2

e Para lavadores de gases a la succion de
compresores, lavadores de gases para tamizado
molecular y separadores con entrada de expansion

Multiplicar K por un valor entre 0.7
a 08

*“Sin eliminador de niebla” (tedrico)

4gD,
. 3G,

K=

Cp=exp(Y)

Y =8.411-2.243X + 0.273X% - 1.865*107X" + 5.201*10°
4 x-t

Donde Dp en pies.

X = 1,,{ 0.95*10° pg D, (p, ~pf,-)]
M

Nota: | micra = 3.28084*10 ° pies
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2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase gaseosa Og.

W, es’
= R, L R (4.4)
3600(p;)" s
3.- Calcular el diametro interno del recipiente.
40
D, = Qo VPIEES o (A1)

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

4.- Calculo del flujo volumétrico del liquido.

W, pies’

= * R T T 4-5
60(p,)" min 4:3)

Q,

5.- Seleccionar el tiempo de drenado de la tabla 2-3 del capitulo Il y calcular el volumen de
drenado.

¥y =T @} pies? vissssessaaiicns (4.6)

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

W (TR0 ) D™ i TY
7.- Obtener la altura del nivel minimo de liquido #/;;, de la siguiente tabla:

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

Diametro del Vertical LLL, (plg.) | Vertical LLL,(plg.) | Honzontal, LLL(plg.)
recipiente, (plg.) P <300 Psia P >300 Psia
D <4 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 minimo y el nivel normal de liquido.

14
Hy = X” B T B . 213

Nota: | pie como minimo.

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

Ho=, '} pies.c(4.9)

Nota: 6 plg.como minimo.

10.- Calcular la altura entre el nivel maximo de liquido y la linea central de la boquilla de
alimentacion.

H,, =12+d,, plg. (con mampara de choque alaentrada)..................... (4.10a)
H,, =12+ l._,d\.,plg.( sin mampara de choque)....................cooee (4 10b)

Nota: El didmetro de la boquilla de alimentacion dy, se calcula con las ecuaciones de la
tabla 4-3.

11.- Calcular la altura de la seccion de sedimentacion por gravedad (area de liberacion),
desde la linea central de la boquilla de entrada hasta:

a) Sino se usa eliminador de niebla, donde empieza el cabezal superior del recipiente.
b) La base de la malla eliminadora de niebla.
- PR VIEY PGSR 1 (R ———( .4 |

O calcular la minima altura con las siguientes ecuaciones:

H,=36+1,d,,plg. (sin eliminador de niebla)

2

H, =24+ 1,d,, plg. (con eliminador de niebla)
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Tabla 4-3 Dimensionamiento de la boquilla de alimentacion. (Ref. 19)

4
P2 6%:; , pies
Pu
b
Py = P A +pc(l_'l): =3
pies
fi
0, +0
L
ies
Ou=0,+0=""

0., =, S[ 60 ]: pies

(j}d; P 3

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

13.- Calcular la altura total del recipiente Hr.

H,=H;; +Hy +Hg+Hp, +Hy +Hy = ples coisanaa(4.12)

Donde Hye es la altura determinada en el paso 12; si no se usa eliminador de niebla
H,u.t; =0.

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

Los separadores horizontales son los mas eficientes cuando hay grandes volimenes de
liquidos y grandes cantidades de gases disucltos presentes en el liquido. La gran area
superficial del liquido en esta configuracién 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 vaporizacion
(flash tank) para enriquecimiento de aminas. En este servicio:

* Hay relativamente grandes volimenes de liquidos principales para largos tiempos
de residencia ( esto permite una mas completa liberacion del gas disuelto en el
liquido y si es necesario, un volumen de sobrealimentacién para la circulacion del
sistema).

* Hay mas area superficial por volumen de liquido para ayudar a una mas completa
desgasificacion.

* En la configuracion horizontal se pueden controlar mejor los liquidos espumosos
que en un separador vertical.

* El nivel de liquido responde lentamente a los cambios de flujos de liquidos
existentes.

Para el separador horizontal, la seccion transversal es ocupada por el liquido y el vapor,
cuando se dimensiona el separador horizontal, generalmente el diametro se supone, el nivel
minimo de liquido LLL, se selecciona o calcula. El nivel normal de liquido NLL, es fijado
por el tiempo de drenado del liquido, y el nivel méximo de liquido HLL, es fijado por el
uempo de sobrealimentacién del liquido. La seccion del area transversal entre HLL v la
parte superior del recipiente se usa para la sedimentacion por gravedad (area de liberacion).
La longitud del recipiente se calcula para adaptar el volumen necesario de drenado y
sobrealimentaciéon para facilitar la separacion vapor-liquido. Por lo tanto se hacen
aproximaciones para su dimensionamiento o variaciones como calculos iterativos.

El siguiente desarrollo utiliza ecuaciones basicas para el dimensionamiento del separador
horizontal. Un balance de volimenes para la seccion transversal del recipiente se escribe a
continuacion:

Vy+Ve=L(A, = Ay = Ay )i (4.13)

Donde:

L = longitud del recipiente.

Vy; = volumen requerido para el drenado.

Vs = volumen requerido para la sobrealimentacion.

Ay = area transversal del recipiente.

Ap = area requerida para la liberacion de la fase gaseosa.
Ay = area requerida para el nivel bajo de liquido.

El volumen de drenado y sobrealimentacion se calculan con los tiempos de drenado y
sobrealimentacion que son seleccionados de acuerdo a manuales. El area del nivel bajo de
liquido esta en funcién de la altura del nivel bajo de liquido obtenido de manuales y del
didmetro interno del recipiente. La minima drea de la seccion de sedimentacion por



gravedad (area de liberacion), Ap, es tipicamente especificada de 1 a 2 pies o el 20% del
diametro interno del recipiente, cualquiera es aceptable.

El método de dimensionamiento supone Ap y solamente se incrementa si la longitud
requerida para la separacion liquido-vapor es mas grande que la longitud requerida para el
drenado y la sobrealimentacion para un diametro dado. La ecuacion anterior esta en funcién
del didmetro interno D, y de la longitud del recipiente L.

Para los recipientes horizontales, la gota de liquido es separada de la fuerza horizontal 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 particula
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 liquido, como se
observa en la siguiente figura 4-5.

Esto puede ser demostrado por la ecuacién de tiempo de residencia que requiere gota de
liquido para ser sedimentada.

L

> Hy a4, 14)
Ue. U

I

Donde:

Hp = altura del édrea de liberacion de la fase gaseosa.

Uy = velocidad terminal.

Ug = velocidad permisible de la fase gaseosa.

L = longitud del recipiente.

Esta ecuacién puede arreglarse en términos de la velocidad permisible de la fase gaseosa.

< :
& HD

La longitud del recipiente L, dividida por la altura de la seccion de sedimentacién por
gravedad del vapor H), debe ser siempre mayor que la unidad. La velocidad permisible de
la fase gascosa es un tema muy subjetivo con varias aproximaciones empiricas para
modificar los valoresde la “ K'*.

U

Para el disefio de separadores horizontales, el procedimiento de disefio usa aproximaciones
de sedimentacion de gotas similar a los procedimientos APl que no requieren de
modificaciones empiricas del valor de “ K™ para sedimentaciones verticales.

Es necesario notar que cuando se calcula Uy para los separadores horizontales, se
debe usar un valor de “K” sin eliminador de niebla.
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Figura 4-5 Travesia de las gotas de liquido 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 disefio para el separador horizontal, que debe ser suficientemente baja
para que las gotas de liquido en cierto tiempo sedimenten fuera de la corriente gascosa y asi
descender hasta la seccion de recoleccién de liquido del recipiente.

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor Qg, usando la ecuacion (4.4)
2.- Calcular el flujo volumétrico del liquido (J;, usando la ecuacion (4.5)

3.- Calcular la velocidad vertical terminal Uy, usando la ecuacion (4.3)

El valor de K se toma de la tabla 4-1, sin eliminador de niebla. Usar para un disefio
conservador Ug = 0.75 Uy

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

5.- Si el volumen de sobrealimentacion no es especificado, seleccionar el tiempo en la tabla
2-3 y calcular el volumen de sobrealimentacién Vs, usando la ecuacion (4.7).

6.- Selecciona la relacion (L/D) de la tabla 2-4 del capitulo Il y con éste calcular el

diametro de acuerdo a la siguiente ecuacion:
1

av, +V,
= v, i" :) s PleSramamisani(h16)
7(0.6\L D
Redondear a los proximos 0.5 pies.
Calcular el area transversal total.
A; —[ JDZ,p;es .......................... (4.17)

7.- Calcular la altura del nivel minimo de liquido Hj.;, usando la tabla 4-2 ¢ con la
siguiente ecuacion:
H,,, =05D+7,plg..ccccovcvnnnnnnn(4.18)

Donde D = pies y redondear a la siguiente pulgada, si D <4 0", Hyyp = 9 plg.

8.- Usando H; /D, obtener Ay 1/Ar usando la tabla 4-4 y calcular el area requerida para el
nivel minimo de liquido A.;.
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9.- Si no se usa eliminador de niebla, la altura minima del 4rea de sedimentacion por
gravedad de la fase gaseosa Ap, debe ser tan grande como 0.2D 6 1 pie. Si se usa
climinador de niebla la minima altura del 4rea de sedimentacion por gravedad del vapor
debe ser tan grande como 0.2D 6 2 pies . Por lo tanto, /) es tan grande como 0.2D o 2 pies

( | pie si no se usa eliminador de niebla).

Usando Hp/D, obtener Ap/Ar usando la tabla 4-4 y calcular 4.

10.- Calcular la minima longitud para acomodar el volumen de
sobrealimentacion del liquido.

Vi +V .
L= : y IS v (4.19)
Ar' - An . Ar_u_

Tabla 4-4 Conversiones de areas y alturas cilindricas. (Ref 20)

drenado vy

a+cX +eX 4+ gX’ +iX’
1.0+bX +dX’ + X° + hX*

H/D para A/Ar
Y = A/Ar A= area
X=HD H = altura

D = diametro del recipiente

a=4.755930*10

b = 3.924091

c = 0.174875

d=- 6.358805

¢ = 5.668973

f=4.018448

g=-4916411

h=-1.801705 ]
i=-0.145348 &

A/Arpara H/D

Y = H/D

X=A/Ar D

a=0.00153756

b=26.787101
¢ =3.299201
=-22923932 A4

e=24.353518

f=-14. 844824

g =-36.999376

h=10.529572

i=9.822851

* = o equivalente a la expresion, semejante a Hg/D para Ag/Ay.
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11.- Calcular el tiempo de goteo del liquido ¢.

=2 K i s QE20)

12.- Calcular la velocidad real del vapor, Ug.

Upo = 26 P oo (821)
A, s

13.- Calcular la longitud minima requerida para liberacion del liquido-vapor, L.

Loy =U s, pies ...............(4.22)

14.- Si L < Luyyn entonces establecer L = Ly, ( la separacion vapor/liquido es
predominante). Esto resulta simplemente en un volumen extra de drenado.

Si Lygn >> L | entonces incrementar Hp y repetir desde el paso 9.

Si L > Ly, el dimensionamiento es aceptable para la separacion vapor-liquido.

Si L == Lyyn (el volumen de drenado es predominante).

L puede ser reducido y Lyyy es aumentado si Hp es disminuido. Hp puede ser reducido
hasta el minimo especificado en el paso 9. Los calculos se deben repetir desde el paso 9
para reducir Hp. Calcular la relacion (L/D) . Si (L/D) > 6.0 entonces incrementar D y

repetir los calculos desde el paso 6. Si (L/D) < 1.5 entonces disminuir D y repetir los
calculos.

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 Seleccion del tipo de cabezales. (Ref. 19)

Condiciones Cabezales tipicamente usados
D < 15 pies y P < 100 psig Toriesféricos con radio = 0.06 D
D <15 pies y P> 100 psig Elipticos 2:1
D> 15 pies, sin tomar en cuenta la presién Hemiesféricos

Donde:
P= presion de disefio
D= didametro del recipiente




Tabla 4-6 Espesor de las paredes, area superficial y el peso aproximado del recipiente con
material de construccion de acero. ( Ref 19)

Componente Espesor de la pared, plg. Area superficial,
pines2
Cilindro del recipiente PD | : DL
2SE-12P ¢
Cabezales elipticos 2:1 PD ) 1.09D°
2SE-02P €
Cabezales hemiesféricos PD "y 1.571D°
4SE-04P ¢
Cabezales toriesféricos 0.885PD . 0.842D°
SE-0.1P €

Peso aproximado del
recipiente

e )(AS +24,,).1b.
pies” \12

Notas:

P =La presion de disefio
en psi: La presion de
disefio es tipicamente la
presion de operacion mas
15 a 30 psi o mas 10% al
15% de la presion de
operacion

ts = espesor del cilindro del recipiente, plg.
ty; = espesor de los cabezales, plg.

S= esfuerzo permisible del material, Ib/plg’
tc=La corrosion permisible es de un rango
de 1/16 a 1/8 plg.

E = La eficiencia de la soldadura esta en
un intervalo de 0.6 a 1, usar (.85 para
soldadura examinada por puntos; usar 1.0
para soldadura examinada 100% con rayos
X.

= Es el mas grande de ts y t; armiba de las
proximas 1/8 plg.

La temperatura
de disefio es
tipicamente la
temperatura de
operacion mas
25a50°F.

16.- Calcular el area superficial del cilindro 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 diametro en valores de 6 plg y repetir los calculos en un
rango de (L/D) de 1.5 hasta 6.0.

19.- Con el dimensionamiento éptimo del recipiente (el menos pesado), calcular el nivel
normal (Hyi1) y maximo de liquido (Hui ) del recipiente.

Ay, = +V£ erereeererneo(4.23)

AU_L

Con Anyii/ At obtener Hypy de la tabla 4-4.

Hypy =D—~Hp oo (4.24)
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Separadores sin eliminadores de niebla.

Estos son tipicos en recipientes horizontales que utilizan la sedimentacion por gravedad
como el tinico mecanismo de separacion de las fases liquida y gaseosa. En el disefio de un
separador sin eliminador de niebla, el rango del diametro de la particula generalmente es de
150 a 2000 micras.

Separadores con eliminador de niebla.

Los eliminadores de niebla son frecuentemente usados para remover gotas de didmetros
pequefios como 10 micras o menos, segun el eliminador de niebla. Las mallas eliminadoras
generalmente se colocan en posicion horizontal ya que se ha reportado que en posicion
vertical son menos eficientes, una causa de esto es la inundacion 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 Ib/pie’. El espesor minimo recomendado es de 4 plg.
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CAPITULO V

RECIPIENTES SEPARADORES LiQUIDO-LIQUIDO-VAPOR.

A menudo hay que separar dos liquidos inmiscibles, una fase ligera y una pesada y
ademas un gas. Un tipico ejemplo en la refinacion del crudo en donde hay una separacion
de agua, petrdleo y gas. Poco se ha publicado sobre los separadores liquido-liquido-vapor;
esta informacién solo se encuentra en corporaciones dedicadas al disefio de equipos de
proceso. Aqui se contemplara el disefio de recipientes separadores basicos. Los conceptos
utilizados para los separadores liquido-vapor son aplicables para el dimensionamiento de
los separadores liquido-liquido-vapor. Lo unico adicional es la importante seccion de
sedimentacion por gravedad de los liquidos y la forma de controlar la interfase liquido-
liquido.

En muchos casos la fase pesada es agua y es la que se tiene que retirar como en el caso de
la refinacion del crudo, en donde el agua puede acompanar 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 sedimentacion 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 insignificante. La fraccion
de agua obtenida por la sedimentacion por gravedad se le llama *“agua libre”. Es
normalmente benéfico separar el agua antes de tratar las capas de crudo y emulsiones.

Fase o
higera .::‘r %0 de agua en la mucstra
A =
‘ e o 5] R, L I
h Emulsion c =
b W e
IFasc ;
pesada c
3 1

Tiempo

Figura 5-1 Incremento de la capa de agua con el tiempo.



Los separadores liquido-liquido-vapor son cominmente llamados separadores de tres
fases ( free-water knockouts), los 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 produccion.
2.- de un separador operando a altas presiones.

El recipiente debe ser disefiado para separar el gas que se libera desde un liquido, asi como

el agua y el crudo. El agua libre removida esta en funcion de los métodos para controlar
una buena separacion y la remocion del crudo. Varios tipos de control se usan en estos
recipientes separadores, la forma y el didmetro del recipiente determinaran el tipo de
control a emplear.

5.1 SELECCION DE SEPARADORES LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR.

Las ventajas y desventajas de los tipos de recipientes horizontales y verticales son los ya
descritos antes en el capitulo IV, aunque para la separacion liquido-liquido-vapor la
geometria horizontal es la mas 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 configuracion vertical solo se usa cuando la cantidad de vapor es grande y es separada
de una pequefia cantidad de las dos fases liquidas ligera y pesada ( < 10 - 20% en peso).
Desafortunadamente la seleccion de separadores no es tan simple, a veces de debe evaluar
las configuraciones para saber cual es la mas economica. Para la configuracién vertical se
usa comunmente una mampara que mantiene la seccion del liquido en calma para promover
la separacion.

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

La configuracion 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 LiQUIDO-LiQUIDO-VAPOR.
Separador vertical.

En la figura 5-2 se presenta una tipica configuracién de un recipiente vertical. La
corriente entra a través de un lado del recipiente, a la entrada de la alimentacién se
encuentra una mampara de choque donde ocurre la primera separacion liquido-vapor, se
requiere un dispositivo para llevar al liquido a través de la interfase liquido-vapor; de esta
manera no se perturba la capa de fase ligera para promover la separacion de los liquidos.



Es necesario una chimenea para igualar la presion del vapor entre la seccion baja y la
seccion del vapor.Un esparcidor a la salida del dispositivo por donde baja el liquido se
localiza en la interfase liquido-liquido. 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 disefia para ser usado cuando se
sabe con anticipacion que la cantidad de arena arrastrada es un problema mayor. El cono
tiene normalmente un angulo con la horizontal horizontal entre 45° y 60°. La arena
arrastrada tiene una tendencia a adherirse al cono de acero con un angulo horizontal de
45°.

valvula de control de presion

salida del vapor
mampara de choque

\ eliminador de niebla
\ chimenea
alimentacion ——o l | }‘//_'
descenso de .
liquidos fase Salida
ligera fase ligera
esparcidor - 3
Fase pesada Valvulas de control
\—// de nivel
i Salida
fase pesada

Figura 5-2 Separador vertical liquido-liquido-vapor. (Ref. 5)



Separador horizontal.

En la figura 5-3 se observa un esquema de un separador horizontal. La alimentacion entra
en el separador y choca contra la mampara de choque, esto provoca un brusco cambio en
los momentum y entonces ocurre la primera separacion liquido-vapor. En la mayoria de los
disefios, la mampara de choque se extiende hasta estar debajo de la interfase liquido-vapor
a la proximidad de la interfase liquido-liquido, esto es para no perturbar las capas liquidas y
asi fomentar la separacion. La seccion de recoleccion de liquidos del recipiente debera
proveer de un tiempo suficiente para que la fase pesada, fase ligera y la emulsion formen
una capa en lo alto de la seccion de separacion de liquidos. La fase pesada sedimentara en
el fondo del recipiente En la figura 5-3 se ilustra un separador horizontal tipico 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 la véalvula 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 la altura de la interfase liquido-liquido. El control
envia una sefal a la valvula de descarga de fase pesada, de esta manera se descarga la
cantidad correcta para dejar el nivel de interfase a la altura de disefio. EI vapor fluye
horizontalmente hacia fuera pasando a través de un eliminador de niebla; una valvula de
control de presion mantiene constante la presion en el recipiente. El nivel de interfase
liquido-vapor puede variar desde la mitad del diametro del recipiente hasta un 75% de éste,
dependiendo de la importancia de la separacion liquido-vapor. La configuracion mas
comun es el 50% del diametro.

Vilvula de control de presion

Sahda del
Mampara de choque [ £+1 & vapor

Seccion de sedimentacion E::d
por gravedad

AN R - - T~ S "\

__Fase ligera

Fase pesada
Salida & [ = Salida
Fase pesada - g~ o= Fase higera

Valvulas de control de mivel

Almentacion
e

Lh

Figura 5-3 Separador horizontal liquido-liquido-vapor. (Ref.
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En la figura 5-4 se observa un esquema de una configuracién alternativa conocida como
cubo y mampara. Este disefio elimina la necesidad de controlar la interfase liquida. Pero el
nivel de las corrientes de fases liquidas 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
valvula 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 valvula de descarga de la fase
pesada. La altura del cubo controla el nivel del liquido 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 la gravedad especifica de los dos liquidos.

valvula de control de presion

elunmador\
de mebla

_\ I_._#,:E.__. salula de vapor

mampara de clmque

alimentacion mampara

——

fase hgera

valvulas de control

fase pesada de mivel

salida de

: fase pesada

cubo de fase
hgera

sahda de fase hgera

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

Es critica la operacion del recipiente ya que la altura de la mampara de fase pesada debe
ser lo suficientemente baja en comparacion con la altura de la mampara de fase ligera para
que el espesor de la capa de fase ligera de un tiempo de retencion suficiente para lograr la
separacion. Si la mampara es demasiada baja y la diferencia en la gravedad especifica 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 estan
disefiadas 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 tase pcsarln

. /
fase ligera %\ <

cubo

hw”

fase pesada 3

Figura 5-5 Determinacion de la altura de la capa de fase ligera. (Rel. 5)

h,, = 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.

po = densidad de la fase ligera,Ib/pic’

pw = densidad de la fase pesada,!blpie"

Ah = 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

ecuacion..

p.h, +p.h, = pk,

J"l.. e p.-h:- ‘_paha =h; _ po hﬂ

P P

Ah=h +h, ~h,

M=h - Pe hu=hn|:1—p"]
p. p.
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El control de la interfase tiene la ventaja de ser facilmente ajustable para manipular
cambios inesperados en la gravedad especifica 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 disefio cubo y mampara.

5.3 ECUACIONES DE DISENO. (Ref. 5)

La separacion de una fase gaseosa desde un liquido, se trato en el capitulo anterior, pero
es necesaria toda esa informacion ya que se utilizara en la parte que le corresponde en el
dimensionamiento de estos separadores. La siguiente discusion es la separacion de un
liquido ligero de un liquido pesado.

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

_ D;(Pn _pr.)
! 181
Esta se deriva de la fuerza de arrastre y de la fuerza de gravedad del principio de
Arquimedes.

Fuerza de arrastre:

2
Fy :CDAPP|:;' .!
J
Donde:
Fp = Fuerza de arrastre, |b.
C'p = Coeficiente de arrastre, adimensional.
Ap = Area transversal de la gota, pies2
p = densidad de la fase continua, ]bf'pic“
g = Constante gravitacional, 32.2 pif:sfs2
V' = velocidad terminal de sedimentacion de la gota, pies/s

Si el flujo alrededor de la gota es laminar (Re < 1), la ley de Stoke’s gobierna y entonces
el coeficiente de arrastre es:

24
C =
o Re
Donde Re = niimero de Reynolds.
D,V
Re="*7
8H

Donde:

Dp = diametro de la particula, pies.

i = viscosidad de la fase continua, Ib-s/pie’.

p = densidad de la fase continua.iblpi@.

V= velocidad de sedimentacion de la gota, pies/s.
g = Constante gravitacional, 32.2 pies/s’



La fuerza de arrastre es entonces:

. 2 D)) ¥?
!-I) = T p
Re 4 2g

24 B
B, = ot
g u
F,=3zuD,V ... (ley de Stokes)

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

Eo= P (pH ‘_p.l')g
G
Py 8¢

F, =(p,-p.)
6

Cuando la fuerza de arrastre es igual a la fuerza de flotacion, la aceleracion de la gota es

cero entonces la gota se mueve a una velocidad constante. Esta es la velocidad terminal.

Fp=F,

: D,
3mu VD, = (pﬂ' R p!.) ()P
U: = (pn _p!,I)DP:

181

Dp= diametro de la particula, pies.

i = viscosidad de la fase continua, Ib-s/pie’

pu =densidad de la fase pesada, Ib/pic’

pi. = densidad de la fase ligera. Ib/pie’

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

Simplificando esa ecuacion y convirtiéndola en unidades de la velocidad
sedimentacion terminal a plg/min.

de
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Si 1 micra = 3.28084*10 °pies y p' = u (2.09*10°° ), donde la viscosidad p, en cp.
entonces la ecuacién resulta:

_2.06151*10 SD.'I'(pH _pi.)
7,

U,

acomodando la ecuacion:

Ur = Ks(f’u = p.f)
M

donde:

Uy = Velocidad terminal, plg./min.

K= constante de la velocidad terminal de la ley de Stokes, (plg./min.)(cp)/(Ib/pie’)
1 = viscosidad de la fase continua, cp.

Dp= diametro de la gota, micras.

pu = densidad de la fase pesada, Ib/pie’

pr = densidad de la fase ligera, lb/pie’.

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

Tabla 5-1 Valores tipicos de K para la separacion liquido-liquido. (Ref. 20)

Fase ligera Fase pesada Diametro minimo Ks
de la gota (pm)
Hidrocarbonos

S, a 60°F <0.85 Agua o sol. de sosa 127 0.333
S a 60°F > 0.85 Agua o sol. de sosa 89 0.163
Agua Furfural 89 0.163
Metil-etil-cetona Agua 89 0.163
secbutanol Agua 89 0.163
Metil-isobutil-cetona Agua 89 0.163
Alcohol nonilico Agua 89 0.163

Se puede observar de la ecuacion anterior que la velocidad de sedimentacion de las gotas
es inversamente proporcional a la viscosidad de la fase continua. Por lo tanto es mas dificil
( requiere de mas tiempo) que sedimenten las gotas fuera de la fase continua con grandes
viscosidades. Entonces la velocidad terminal ({/;) es baja. Practicamente hablando U7 es
limitada en calculos hasta 10 plg/min maximo.
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5.4 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR VERTICAL. (Ref. 20)

Para los separadores verticales, el diametro requerido para la seccion de sedimentacion
por gravedad se calcula como en el capitulo anterior. En el dimensionamiento del
separador, las alturas de las fases liquidas ligera y pesada son supuestas y la velocidad de
sedimentacion y el tiempo de sedimentacion se calculan.

El tiempo de residencia de la fase ligera y pesada se determinan a continuacion. Para la

separacion de los liquidos, el tiempo de residencia del liquido ligero debe ser tan grande
como el tiempo requerido para que las gotas de liquido pesado sedimenten fuera de la fase
ligera, el tiempo de residencia del liquido pesado debe ser tan grande como el tiempo
requerido para que las gotas de liquido ligero asciendan fuera de la fase pesada. Si estas
condiciones no son satisfechas, la separacion de los liquidos se debe controlar con el
aumento del diametro del recipiente.
El tiempo de drenado de liquido 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 liquido-vapor. El siguiente procedimiento incorpora la optimizacion del diametro y
la altura minimizando el peso del recipiente, para un disefio conservador el volumen de los
cabezales se ignora.

Salida de vapor

1 pie |
6 plg eliminador de niebla
B 0
. H alimentacion
o Hii L1487 I maximo nivel de
T He Iisnbrnhm llqu ido
H.§
I— n'.arnpa.ra
Hp - |
A " drenado Yol a
sahda | mampara recomendada
l|1 uido L_para mantener la zona
Ll s SR sin perturbaciones
interfase
Hy lig-liq.
. L Dj , Il.
salida del liquido ! ,\D
pesado i F

Figura 5-6 Separador vertical liquido-liquido-vapor.
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Procedimiento de dimensionamiento vertical.
1.- Calcular la velocidad terminal del vapor.
U, =K P~ P
P

Calcular el valor de K con alguno de los métodos en la tabla 5-1 y usar Ug = 0.75 Uy para
un disefio conservador.

2.- Calcular el flujo volumétrico del vapor.

3.- Calcular el diametro interno del recipiente Dy .

Dr.r; = 4QG
U,

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

4.- Calcular la velocidad de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera con
la ley de Stokes ( el maximo 10 plg./min).

U, = A.\'(PH "P:.) ____________ (5.4)

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

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

K. -
Uy = h(p” p'r')‘-..‘.‘..,.,..,.[5.5}

Hy

6.- Calcular el flujo volumétrico de las fases ligera y pesada, Q. y Oy
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W,

Q. == sl 50
HL 60,0”

7.- Suponer la altura entre el nivel de la interfase liquido-liquido hasta la linea central de la
boquilla de alimentacion #; = 1 pie (minimo) para satisfacer la distancia en la que a través
de ella sedimentaran las gotas de liquido pesado y calcular el tiempo de sedimentacion de
las gotas de liquido pesado.

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

8.- Suponer la altura de drenado Hy = 1 pie (minimo) y calcular el tiempo de
sedimentacion de las gotas de liquido ligero para que asciendan a través de esta distancia.

_12H,,

LH
U

9.- Si lleva mampara, calcular el area requerida para que desciendan las fases liquidas Ap.
(Ver la figura 5-6)

a) calcular (py - pg )

b) Suponer la altura entre la linea central de la boquilla de salida del liguido ligero v la
mampara Hp (usar 9 plg. como minimo) y calcular H; + Hy

c¢) Usar la figura 5-7 para obtener el flujo descendente permisible G.

d) Calcular del area requerida para que descienda el liquido 4, con la siguiente
ecuacion:

o e (60’“'") QutOu | pigg® ... (5.10)
p;’e h G

e) Suponer la longitud requerida para que descienda el liquido pesado con W), = 4 plg.
f) Calcular Wy/D
g) Usar la tabla 4-4 en el capitulo [V para determinar 4, / A

h) Calcular el area transversal del recipiente A4:
b/ T
A= DF (511
(4 )p tsitny
1) calcular Ap.
J) Seleccionar el mayor valor de Ap.

k) Calcular el drea de la mampara ( area de sedimentacion) para el liquido ligero A, .

A =A—Ay ... (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 voliimenes ocupados
por la fase ligera y la fase pesada.

8 = ng’ ......... (5.13)
LL
By= ”5"’” ern(5.14)
HL

St & < Ty 0 Gy < Ty, incrementar el didmetro del recipiente y repetir el procedimiento
desde el paso 7 ( la separacion de los liquidos controla).
Nota Ay = A.

I1.- Calcular la altura del liquido ligero entre la boquilla de salida de liquido ligero y la
mampara (altura de drenado) basada en los requerimientos de tiempo de drenado.



H, = QL;T*‘ e5.15)

L

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

l.{s - IQ(QLLA+foI ) “““““b(5']6)
El minimo es de 6 plg.
12.- calcular la altura del recipiente usando:
H 4 = altura de liquido arriba de la mampara (6 plg. como minimo)
Hpy = altura ente el nivel de liquido arriba de la mamapara hasta la boquilla de
alimentacion = 2 dy + ( 2 pies o Hs +0.5 pies)
Calcular la altura del espacio de liberacion de la fase gaseosa Hp.
Hp=0.5 D o un minimo de 36 in. + 2 dy ( sin eliminador de niebla)
24 in. + Y2 dy ( con eliminador de mebla)
Nota: dy = diametro de la boquilla de alimentacion y se calcula con el procedimiento
descrito en la tabla 4-3 en el capitulo [V.
Entonces:

Hy=Hy ¥H-+H g+ H % g+ Hip s (5:17)

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

5.5 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL. (Ref. 20)

Para separadores horizontales se supone el didmetro, las alturas de las fases liquidas
ligera y pesada, también la altura de la seccion de liberacion de la fase gaseosa es supuesta
para calcular el area transversal del recipiente. La longitud del recipiente requerida para la
separacion liquido-vapor y el volumen de drenado se calcula. Entonces, con las alturas
supuestas de las liquidos ligero y pesado se calcula las velocidades de sedimentacion y los
tiempos de sedimentacion. El tiempo de residencia real para la fase pesada y ligera es
calculada y comparada con el tiempo requerido para la sedimentacion como en el caso del
recipiente vertical.

Si los tiempos de residencia no son tan grandes como lo requieren los tiempos de
sedimentacion, entonces el diametro del recipiente debera ser incrementado ( la separacion
de los liquidos controla), el dltimo procedimiento es la separacion liquido-vapor el cual se
discutio en el capitulo anterior. Se presentara el dimensionamiento de cuatro
configuraciones de separadores horizontales.

1- Separador horizontal.

2- Separador horizontal con bota.

3- Separador horizontal con mampara.

4- Separador horizontal 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 (0, con la ecuacion 5.2

2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase pesada y ligera Q. v Qur, con las ecuaciones
56y5.7.

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

4.- Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentacion de la tabla 2-3 y calcular los
volimenes, ¥y y Vs ( a menos que los volimenes sean especificados).

Vo= IO wimommrerrss(5:18)

2 o (5.19)
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5.- Obtener la relacion (L/D) de la tabla 2-4 en el capitulo Il y calcular el diametro de

acuerdo a:
I
3

p=| 4V +:‘J ereeeenn(5.20)
05!?[ )
D
Calcular el area transversal total con:
JIDz
B i (5.21)

6.- Situar la altura del espacio de la fase gaseosa Hp, tan grande como 0.2D o 2 pies, | pie
si no se usa eliminador de niebla. Usando Hp/D en la tabla 4-4 en el capitulo IV, obtener
Ap/Ary calcular Ap.

7.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, Hy. y Hy:.
8.- Encontrar ( Ay + Ayy ) Arusar ( Hy + Hyp )/ D en la tabla 4-4 y calcular (A + Ay ).
9.- calcular la minima longitud para acomodar el volumen de drenado v sobrealimentacion

del fiquido.

ViV

L=
AT - AD i (Am_ + Au_)

ceveenenneneee( 5.22)

10.- Calcular el tiempo de goteo del liquido.

= cereereneeene( 9223
¢ U, (5.23)
11.-Calcular la velocidad real de la fase gaseosa.
Uper= % o (5.24)
AD
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13.- Si L < Lypw , entonces establecer L = Lyyy. La separacion liquido-vapor controla. Esto
da como resultado algin volumen extra de drenado y en el tiempo de residencia.

St L << Lygy. , entonces incrementar [ y recalcular Ap y repetir desde el paso 9.

Si L > Lyyy ( el tiempo de drenado del liquido controla), L puede ser reducido y Ly puede
ser incrementado si H es reducido. ) solo puede ser reducido tanto como se especifica en
el paso 6 ( con H reducida, recalcular A, y repetir el procedimiento desde el paso 9).

Nota: Para estos y otros calculos, * tan grande que” (>>) y ** tan pequefio que” (<<), quiere
decir una varianza tan grande como el 20%.

14.- Calcular la velocidad de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera y
el liquido ligero saliendo de la fase pesada, Uy, y Uy, usando las ecuaciones 5.4 y 5.5.
( Encontrar el valor de Ky de la tabla 5-1).

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

f =I2(D_HD‘H.‘H.) (5.26)
HL u, T i

12H,,

=, (52T

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

L
0 = oSO (5.28)

Q! i

gu_ - (A.r = "111 = "lm )L

i (G20
QH

17.- Si 041 < 1220 6 O < 1y entonces incrementar la longitud del recipiente ( Controla la
separacion de los liquidos)
Para calcular la longitud del recipiente requerida por cada fase liquida, usar las siguientes
ecuaciones:

= le'.Q;'.L 5 30
R

- "QO
Ay

L
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18.- calcular la relacion (L/D) , si L/D << 1.5 decrecer D ( a menos que esté alrededor del
minimo) y si L/D >> 6.0 incrementar D y repetir el calculo desde el paso 5.

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

20.- Calcular el area 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 ¢ decrementar el diametro del recipiente con incrementos de 6 plg. y
repetir el calculo para que el (L/D) esté dentro del rango 1.5 a 6.0.

23.- Usar el dimensionamiento optimo del recipiente (minimo peso) para calcular el nivel
normal (Hyg ) y maximo de liquido. (Hyit)

V
Aw.;. :(Am. t Au.}*' ; smsmmne9r3Z)

Obtener Hy;; usando la tabla 4-4 con el valor de Ay / Ay

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

1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor, (¢, usando la ecuacion 5.2.

2.- Calcular el flujo volumétrico de la fase liquida ligera y pesada, QO y O . con las
ecuaciones 5.6 y 5.7.

3.- Calcular la velocidad terminal, Uy, usando la ecuacion 4 ( evaluar la K en la tabla 4-1
del capitulo IV) y establecer que Ug = 0.75 Us.

4.- Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentacion en la tabla 2-3 y calcular el
volumen ¥y y Vs, con las ecuaciones 5.18 y 5.19 ( a menos que los tiempos estén

especificados) .
5.- Obtener la relacion L/D de la tabla 2-4 del capitulo Il y calcular el diametro de acuerdo

a la siguiente ecuacion:
]
3

4, +v,)

0.6::[ & )
D

Entonces ahora calcular el area transversal Ay, usando la ecuacion 5.21.

D= ey
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Figura 5-8 Separador horizontal con bota.
6.- Situar la altura del espacio de la fase gaseosa Hp, tan grande como 0.2D o 2 pies ( | pie
si no se usa eliminador de niebla).
Usando /p/D en la tabla 4-4, obtener Ap/ Ary calcular Ap.

7.- Fijar la altura de la fase ligera en el recipiente y la bota, Hy v y H 5. ( Ver la figura 5-8)

8.- Calcular el drea transversal del liquido ligero encima del fondo del recipiente, Ay,
usando /v / D en la tabla 4-4.

9.- Calcular la longitud minima para acomodar el volumen de drenado y sobrealimentacion

del liquido.

= Vi ¥
Ar i A:J - Au_r



10.- Calcular el tiempo de goteo del liquido ¢, usando la ecuacion 5.23.
11.- Calcular la velocidad real de la fase gaseosa Uy, usando la ecuacion 5.24.

12.- Calcular la longitud minima requerida para la separacion del liquido del vapor Ly,
usando la ecuacion 5.25.

13.- Si L < Ly, entonces, establecer que L = Lygy ( 1a separacion liquido- vapor controla)
esto da como resultado en un tiempo extra de drenado y tiempo de residencia.

Si L<< Ly, entonces incrementar Hp y recalcular Ap, entonces repetir desde el paso 9.

Si L > Lyyn, el dimensionamiento es aceptable para la separacion vapor-liquido.

Si L >> Lagn, €l tiempo de drenado del liquido controla, L puede ser reducido y Lyyv puede
aumentar si H) es reducido. Hp solo se puede reducir hasta el minimo especificado en el
paso 6.

Con el Hp reducido recalcular Ap y repetir desde el paso 9.

14.- Calcular la velocidad de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera.
Uy, usando la ecuacion 5.4 ( obtener K de la tabla 5-1)

15.- Calcular el tiempo de sedimentacién del liquido pesado saliendo de la fase ligera.

_12(H,,+D-H,)

1, e 2:35)
" U
16.- Calcular el tiempo de residencia del liquido ligero.
6, = (4 —4, )L s 5.36)
Qu

Nota: El volumen del liquido ligero ignora el volumen del liquido ligero en la bota.
17.- Si 0,, < 1y , entonces incrementar la longitud del recipiente ( la separacion de los

liquidos controla).

/= (;Jff,_Q:' ) ............... (5.37)

18.- Calcular 2/D . Si L/D << 1.5 entonces disminuir D ( a menos que este alrededor del
minimo) y si L/D >> 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 area superficial del cilindro del recipiente y de los cabezales de acuerdo a
la tabla 4-6.

=]
]



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

22.-Aumentar o disminuir el didmetro del recipiente en incrementos de 6 plg. y repetir los
calculos hasta que L/D este dentro del rango de 1.5 a 6.0.

23.- Con el optimo dimensionamiento del recipiente (minimo peso) calcular los niveles
normal y maximo del liquido.

By =B s {558)

4
Am_j_ = ALU‘ 4 E (539)

Determinar Hyy; , usando la tabla 4-4 con An/ Ar.

24 - Dimensionamiento de la bota para el liquido pesado.

Establecer la altura del liquido pesado Hyy, calcular la velocidad ascendente del liquido
ligero saliendo de la fase pesada Uy, usando la ecuacion 5.5 ( buscar la K en la tabla 5-1).
Establecer Up = 0.75U, 4 calcular el diametro de la bota con:

Entonces calcular el tiempo de sedimentacion del liquido ligero saliendo de la fase
pesada.

Ly = 12, somserasnsi( VL)
ULH
Calcular el tiempo de residencia del liquido pesado.
2
0, =2t .54
40,

Si By < tyy entonces aumentar el didmetro de la bota. Al final del dimensionamiento de la
bota aumentar 6 plg. como minimo al Hy. para que la interfase liquido-liquido quede
dentro de la bota.
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5.7 DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR HORIZONTAL CON MAMPARA.
(Ref. 20)

entrada de salida de
alimentacion vapor
—INTF — N
. i ¢ |
/ " Min. 12¢pk 1 kXXX
D Min. 12l mampara
\ liquido ligero | Hu 'N — L
interfase liquido ligero — NLL
liquido pesado | ey || TRERES ] T LLL

salida de  salida de liquido
liqundo pesado ligero

vl

LT 4—- L —

T

N+fpl " mimmo

Figura 5-9 Separador horizontal con Mampara.

Procedimiento:
1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor, O, usando la ecuacion 5.2.

2.- Calcular el flujo volumétrico de las fases liquidas ligera y pesada, Qs y Que, con las
ecuaciones 5.6 y 5.7.

3.- Calcular la velocidad vertical terminal Uty, usando la ecuacion 4 ( encontrar la K en la
tabla 4-1 del capitulo [V) y establecer Ug = 0.75Ur.

4 -Seleccionar los tiempos de drenado y sobrealimentacion de la tabla 2-3 y calcular el
volumen ¥y y Vs con las ecuaciones 5.18 y 5.19. ( 2 menos que los tiempos estén
especificados)
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5.-Seleccionar el L/D de la tabla 2-4 y comenzar a calcular el diametro del recipiente de
acuerdo a la siguiente ecuacion:

16(v, +V)

0,6;{ L ]
D

Entonces calcular el area transversal total, A, usando la ecuacion 5.21.

D=

6.- Establecer la altura del espacio de la fase gaseosa Hp, tan grande como 0.2 o 2 pies ( |
pie si no se usa eliminador de niebla). Usando Hp/ D en la tabla 4-4, obtener Ap/ Ar y
calcular Ap.

7.- Calcular el nivel de liquido bajo en el compartimiento del liquido ligero usando la
ecuacion 5.44 ¢ ver la tabla 4-2 del capitulo [V.

Donde D en pies y H;y en plg. ( Redondear a la siguiente pulgada). Si D < 4.0 pies,
entonces H;;; =9 plg. Usando Hy;,/ D en la tabla 4-4, calcular 4.

8.- Calcular la altura de la mampara:

Hy=D-Hy oo (5.45)

Si Hy < 2 pies, incrementar D, y repetir los calculos desde el paso 6.

9.- Calcular la minima longitud del compartimiento del liquido ligero para acomodar
volumen de drenado y sobrealimentacion, L. Ver la figura 5-9.

Vi + Vs rvererenn(5.46)
Ar E: Ar; == Au.r_

Redondear a siguiente ¥: pie. El valor minimo para L es: L= dy +12 plg.

10.- Establecer la altura de la interfase Hy/ 2, obteniendo las alturas de las fases ligera y
pesada, Hyy y Hy.

11.- Para la sedimentacion de los liquidos en el compartimiento, calcular el area transversal

de la seccion del liquido pesado, usando Hyy/ D en la tabla 4-4 y calcular el area transversal
de la seccién del liquido ligero con:

Ay = Ay = Ay =y cnnsserceranens (5.47)



12.- Calcular la velocidad de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera,
Une, y €l liquido ligero saliendo de la fase pesada, Uy, usando las ecuaciones 7 y 8.
( Encontrar el K5 en la tabla 5-1).

13.- Calcular el tiempo de sedimentacion del liquido pesado saliendo de la fase ligera v el
liquido ligero saliendo de la fase pesada.

12H
b =M s {54 8)
HL
Ly = 12H,, siascanaisi D)
UI’.H

14.- Calcular la minima longitud de L, para facilitar la separacion liquido-liquido con las
siguientes ecuaciones y tomar el mayor valor.

. =( (O J,"‘,_,,,....(S-SO)
AH’L

L = ["H‘LQLL J
1
AI‘,.‘,

Redondear a los siguientes /2 pies.
15.- Calcular la longitud total del recipiente L:

L=L + Ly (5.51)

16.- Calcular el tiempo de goteo ¢, usando la ecuacion 5.23.
17.- Calcular la velocidad real del vapor, Ugg, usando la ecuacion 5.24.

18.- Calcular la minima longitud requerida para la separacion liquido-vapor Lyyy, usando la
ecuacion 5.25.

19.- Si L < Ly, entonces establecer L = Lagw ( 1a separacion vapor-liquido controla). Esto
da como resultado un tiempo extra de drenado y residencia. Si L << Luyv, entonces
incrementar Hp y recalcular Ap y repetir los calculos desde el paso 6.

Si L > Luyn, el dimensionamiento es aceptable para la separacion vapor-liquido.

Si L >> Lygy , ( la separacion de liquidos y el tiempo de drenado controla) . L puede ser
reducida y Lygn aumentada si Hp es reducida. Hp puede solamente ser reducida hasta el
minimo especificado en el paso 9. Con el Hy reducida, recalcular 4y y repetir los calculos
desde el paso 9.



20.- Caleular L/D. Si L/D << 1.5, entonces reducir D ( a menos que esté alrededor del

minimo) y repetir los calculos desde el paso 6. Si L/D >>6.0, entonces aumentar /) y
repetir desde el paso 6.

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

22.- Calcular el drea 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 diametro en incrementos de 6 plg. hasta que el L/D esté en el
rango de 1.5 a 6.0.

25.- Con el dimensionamiento optimo (minimo peso), calcular los niveles de liquido

normal y maximo.
Hyr = D=Hysna (5.52)

Obrener fy;; usando la tabla 4-4 del capitulo IV con Ay, /4.

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

Procedimiento:
1.- Calcular el flujo volumétrico del vapor Qg, usando la ecuacion 5.2.

2.- Calcular los flujos volumeétricos de las fases liquidas ligera y pesada O;; y Q. con las
ecuaciones 5.6 y 5.7.

3.- Calcular la velocidad vertical terminal, U/, usando la ecuacion 4 (encontrar la K en la
tabla 4-1 del capitulo IV) y establecer que Ug = 0.75U7.
4.- Seleccionar el tiempo de residencia para los liquidos ligero y pesado 0, y O4;.

Nota: Para alimentacion a tanques regeneradores de aminas, Oy = 10-15 min. Para

alimentacion a tanques desde una columna fraccionadora con aguas acidas, para el servicio
en refinerias, 8, = 60 min. Y para el servicio en plantas quimicas, 6= 10-15 min.
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Figura 5-10 Separador horizontal con cubo y mampara.

S.- Obtener la relacidnel L/D en la tabla 2-4 del capitulo Il y calcular el diametro de
acuerdo a la siguiente ecuacion:

| #0ubu+Qubu)| (5.54)
e ;
0.?;{[ )
D
Entonces calcular el area transversal total, Ar, usando la ecuacion 5.21.

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

7.- Calcular la longitud requerida para la separacion liquido-liquido L;. (Ver la figura 5-8)
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L = Q.6 +Quby) (5.59)

Ar . Au
8.- Calcular el tiempo de goteo del liquido ¢, usando la ecuacion 5.23.
9.- Calcular la velocidad real del vapor Ugg, usando la ecuacion 5.24.

10.- Calcular la minima longitud requerida para la separacion liquido-vapor Lyuy. usando la
ecuacion 5.25.

I1.- 8i L; < Ly, entonces establecer L; = Lyyy ( la separacion liquido-vapor controla).
Si L; << Ly, entonces aumentar /p, recalcular Ap y repetir los calculos desde el paso 7.
Si L; > Lagw, el dimensionamiento es aceptable para la separacion liquido-vapor.

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

H, = 0001280, (aS6)D; (5.56)

My

Donde:
Dp = micras,
A S = la diferencia entre la gavedad especifica de las fases liquidas.

13.- Calcular la diferencia de alturas entre las mamparas de los liquidos ligero y pesado.

AH = H”{I . } .............. (5.57)
pH

14.- Disefio del cubo para el liquido ligero. Establecer el borde de la mampara de liquido
ligero = D — Hp, suponer que el fondo es de 0.125D; seleccionar el tiempo de drenado y
sobrealimentacion (tipicamente es de 5-15 min); 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 Hyy,/D
y Hy /D, calcular Ay vy Apss.

Calcular la longitud del cubo L::

L= T+ 10, SOV .. )

! (Am.;. - ALL.L]

15.- Suponer la longitud entre el cubo y la mampara para el liquido pesado L;, es tan
grande como D/12 6 12 plg.
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16.- Disefio del compartimiento para el liquido pesado. Establecer el borde de la mampara
de liquido pesado = D — Hp - AH ; seleccionar el tiempo de drenadoy sobrealimentacion
(tipicamente de 5- 15 min). Suponer que HLL es alrededor de 6 plg. debajo de la alura de
la mampara y LLL es alrededor de 6 plg. sobre el fondo del recipiente. Usando la tabla 4-4
con ”H;',L/D Y ”,-.L;/D, calcular Anr Y A

Calcular la longitud entre la mampara de liquido pesado y donde empieza el cabezal /..

PR R (5.59)

) (Auu Ay, )
17.- Calcular la longitud total del recipiente L:

I SR R, B PR ) AR e (5.60)

18.- Calcular la relacion L/D. Si L/D << 1.5, entonces disminuir D y repetir los calculos
desde el paso 5.Si L/D >> 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 capitulo [V,
20.- Calcular el area 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 diametro con incrementos de 6 plg. y repetir los calculos
hasta que L/D esté en el rango de 1.5 a 6.0.
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Memoria de calculo.

Recipientes separadores Recipiente separador Recipientes separadores
liquido-liquido. —»{ Liquido-liquido-vapor. e liquido-vapor

.

Seleccionar el diametro de la gota segun :

las caracteristicas de la emulsion y calcular Seleccionar la constante K, de
las velocidades de sedimentacion con la la ecuacion de Sauders-Brown,
ecuacion de Stokes. y calcular la velocidad terminal.

.

; - — Seleccionar los tiempos de drenado y
Sclleccmnar el tiempo fic residencia sobrealimentacion para calcular el
tipicos para la separacion y calcular el

volumen de residencia.

4

volumen que necesitan.

A

Seleccionar la relacion L/D 3
calcular el diametro del recipiente.

Y

Seleccionar la relacion L/D y calcular el
diametro y longitud del recipiente

h 4
A Calcular el nivel bajo de liquido v
Suponer las alturas de las fases y calcular la longitud del recipiente

calcular los nempos de sedimentacion |
para cada fase.

v

Calcular el tiempo de goteo del
liquido, la velocidad real del vapor
y la minima longitud requerida para
la liberacion liquido-vapor.

Calcular los tiempos de residencia para
cada fase y verificar que sean mayores que
los tiempos de sedimentacion.

A
Y Si la longitud minima requenda
Verificar que la relacion L/D éste dentro para la liberacion del liquido-vapor
del rango recomendado. es < que la longitud del recipiente,

entonces el disefio es aceptable.

Y

Verificar que la relacion L/D éste
dentro del rango recomendado.

Y Y

Seleccionar el tipo de cabezales. Calcular los
espesores del tambor y cabezales. Calcular el
peso aproximado del recipiente.
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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 separacion y prevenir posibles perturbaciones dentro del recipiente
como las olas y la formacion de remolinos. Los materiales de fabricacion suelen ser: acero
inoxidable, acero al carbén, platino, etc. Otros dispositivos externos dan la capacidad de
mantenimiento del equipo obteniéndose asi la seguridad del personal y del equipo.

6.1 DISPOSITIVOS INTERNOS DE LOS RECIPIENTES. (Ref. 5)
Desviadores de alimentacion.

Existen muchos tipos de desviadores de alimentacién, en la figura 6-1 se muestran
algunos tipos de dispositivos cominmente usados. El primero es una mampara de choque.
Estos pueden ser casquetes esféricos, placas planas, un angulo de hierro, un cono; estos
logran un cambio rapido en la direccion y la velocidad de los flujos y asi liberar el gas de
un liquido. El disefio de estas mamparas se determina principalmente por la estructura del
soporte requerida para resistir el impacto de los flujos. La ventaja de usar estos dispositivos
como la media esfera o el cono es que crean menos perturbaciones que las placas o angulos
de hierro. reducen el sobre arrastre y los problemas de emulsificacion.

El segundo dispositivo es un ciclon de alimentacion que usa la fuerza centrifuga, en lugar
de la agitacion mecanica, para liberar el gas de un liquido. Este dispositivo puede tener una
chimenea ciclonica 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 diametro
no es mas grande que 2/3 del diametro del recipiente.

Casquete esférico Entrada con ciclon

(=N
NN\

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

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

Placas antiespuma.

La espuma en la interfase puede ocurrir cuando las burbujas de gas son liberadas desde
el liquido. Esta espuma puede ser estabilizada con la adicién de quimicos a la entrada.
Muchas veces una solucion mas 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.

recipiente

Placas
anncspuma

Figura 6-2 Placas antiespuma.
Rompe Remolinos.

Es normalmente una gran idea instalar un rompe remolinos como se muestra en la figura
6-3 para impedir que se forme un remolino cuando la valvula de control del liquido esté
abierta. Un remolino puede aspirar algun gas fuera del espacio del vapor y puede ser
arrastrado hasta la salida del liquido. Los rompe remolinos son placas entrecruzadas que se
colocan a la entrada de las boquillas de salida de liquidos. Las dimensiones se pueden
observar en la figura donde d es el diametro de la boquilla.

Placas coalescedoras.

Es posible usar varas placas o tubos disefiados para ayudar a coalescer a las gotas de
liquido pesado en la fase ligera y las gotas de liquido ligero en la fase pesada. Pruebas
recientes con placas coalescedoras indican que puede ser posible minimizar el tamano 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.



PLAN
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Figura 6-3 Rompe remolinos.
Removedores de arena y drenes.

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

Los removedores de arena son normalmente disefiados 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.



6.2 ELIMINADORES DE NIEBLA.

En cualquier proceso donde gases y liquidos estan en intimo contacto, hay niebla que se
genera por el arrastre de gotas de liquido dentro del flujo de gas. La formacion de algunas
nieblas frecuentemente resultan por procesos incficientes y productos perdidos en
evaporadores, columnas de destilacion, limpiadores de gases. El arrastre de gotas en una
corriente de gas puede ser causada por dos mecanismos basicos: accion mecanica y la
condensacién. Basandose en la causa del arrastre de gotas, se puede tomar una buena
estimacion del tamaiio de las gotas. Por supuesto, el tamaifio de las gotas es afectado por las
propiedades fisicas del liquido; por ejemplo altas viscosidades generan grandes gotas, asi
como liquidos con alta tension superficial. En la siguiente tabla 6-1 se observan los rangos
del tamano de la gota en algunos mecanismos.

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

CONDENSACION ACCION
MECANICA
Mecanismo Tamario, um Mecanismo Tamarfio, um
Reaccion quimica 0.1-8 Cortados desde la 6- 900

superficie con
cambios de calor.

Desde vapor saturado 0.1- 30 Arrastrados desde 8- 700
| columnas de platos v
empacadas
Formadas en 20- 700 Atomizadores 30- 1000

superficies con
cambios de calor

Estas nieblas pueden causar serios dafios a los equipos rotativos. Por lo tanto, se necesita
conocer cual es el mejor dispositivo para remover las gotas de liquido 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 seleccién tenemos que conocer algunos
importantes factores:

* El tamano de la gota que el separador debe remover.

* La caida de presion que puede ser tolerada para lograr la remocion de gotas
deseada.

* Susceptibilidad del separador para taparse por solidos, si los hay.

¢ La capacidad de manejo de liquidos del separador.

¢ La disponibilidad de los materiales de construcciéon que sean compatibles con el
proceso.

e (Costo del eliminador de niebla y otros requerimientos del recipiente, tubos,
instrumentacion, etc.




Eliminadores de niebla por impacto.

De todos los tipos de eliminadores de niebla, el eliminador por choque tiene una amplia
aplicacion en los procesos quimicos industriales, principalmente porque ofrece un buen
balance entre eficiencia, rango de operacion, caida de presion, requerimientos y costo de
instalacion. 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, difusion
Browniana, intercepcion directa. Ver la figura 6-4.

Impacto por Intercepcion Difusion
inercia directa Browniana

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

Impacto por inercia: A causa de su masa, ciertas particulas en la corriente gaseosa, tienen
suficiente momentum para romper a través del flujo laminar del gas y continuar en linea
recta hasta que choca con el blanco (ver figura 6-4 ). El nimero de separacion se expresa
con la siguiente ecuacion:
2
Kyp DV

. IS#DP_

Ng;= numero de separacion
Dp= diametro de la gota
.= densidad del liquido
Dy = diametro del blanco
u = viscosidad del gas
V = velocidad del gas
Ky = factor de correccion de Stokes-Cunningham

El valor de Ky, puede ser de 1.0 para tamaiios de gotas tan grandes como 15um. (ref 12)



Intercepcion directa: Hay también particulas con diametros muy pequerios, estas no tienen
el suficiente momentum para romper el flujo laminar del gas, por lo tanto tales particulas
son transportadas alrededor del objeto por el flujo gaseoso. De cualquier modo, si el flujo
laminar donde la particula viaja tiende a acercarse al blanco hasta una distancia donde al
menos la mitad de la particula pueda tocar el blanco entonces, puede ser recolectada. El
namero de separacion en este caso es Ngp.

Difusion Browniana: Finalmente, todavia hay particulas aun mas pequeiias. generalmente
menos de 1.0um en diametro, estas manifiestan movimientos al azar causados por
colisiones con las moléculas del gas. Estos movimientos al azar pueden causar que estas
particulas pequefias choquen con el blanco y asi ser colectadas, aun si la velocidad del gas
es cero. El niimero de separacion Ngg, se expresa con la siguiente ecuacion:

D

Ng= =
VD,

La relativa importancia de cada uno de los mecanismos para una aplicacion dada puede

ser determinada por comparacion de los parametros dimensionales conocidos como numero
de separacion. Ver la figura 6-5.

!00[
£ 90l
;j 80|
3 70 R
25 3
= 260
2 3 5
ngO ¥
27D 7
= E40 d
S 230
25
=220
=
3 210 -
5_{3 0 e L1

0.01 0.1

Numero de separacion

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 liquido. Estos eliminadores son
dimensionados por los fabricantes para asegurar un flujo tipo laminar y tener una minima
caida de presion.

Las mas comunes son las placas tipo Chevron-Shaped, el espacio entre las placas es de §
a 75 mm, con un total de profundidad en la direcciéon del flujo de 150 a 300 mm. El disefio
se basa en la velocidad que se expresa con la siguiente ecuacion.

PL = P

Py

Donde el factor K, es el coeficiente de Saunder-Brown que se determina
experimentalmente para cada geometria de placas y esta en un rango de 0.3 a 1 pies/s en
disefos tipicos. Entonces el primer mecanismo de coleccion 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
separacion de golas que se expresa con la siguiente ecuacion:

V=K

-1 [ -V.mwe 1
LA 57.2*Vhtan@

n= Eficiencia del blanco para coleccion de particulas.
¥, = Velocidad terminal de sedimentacion.

W = ancho de la veletas.

b = espacio entre las placas.

V' = velocidad del gas.

0 = Angulo formado.

m = numero de lechos.

Ver la figura 6-6.

Figura 6-6 Veletas tipo chevron.
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La caida de presion es expresada asi:

1.02*107°Cp, V., A,
24

AP=Y.

AP = Caida de presion

C = coeficiente de arrastre.

V., = velocidad real del gas ( = V/cos 0)

Ap = Area de proyeccion de una fila de las veletas.
A, = Area transversal.

pi = densidad del gas.

Estos dispositivos son frecuentes en procesos donde el liquido arrastrado esta
contaminado con soélidos insolubles o donde hay grandes cargas de liquido en el flujo
gaseoso. Por ejemplo en las unidades de desulfurizacion de gases de combustion donde
principalmente usan piedra caliza suspendida para limpiar las cenizas extraidas de los
gases, con apropiados lavados, los eliminadores de niebla tipo veletas pueden proveer de
una larga vida de duracion para este servicio en estas condiciones.

Tipicamente, estos eliminadores son menos eficientes en remover pequenas gotas. Sus
aplicaciones de disefio estan limitadas para gotas tan grandes como 40 pm. Un disefo de
alta eficiencia puede remover hasta gotas de 15 pm de diametro. Pero en cambio la caida de
presion de estos dispositivos es baja, como de 10 a 15 mm H,O.

salida de gas

Alimentacion

Sahda de
liquidos

Figura 6-7 Eliminadores de niebla tipo veletas.



Malla eliminadora de niebla.

El dispositivo mas comun encontrado en los procesos quimicos industriales es la malla
eliminadora de niebla. (Wire mesh) Esta 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
area libre para el flujo.

Las gotas de liquido chocan con el tejido de alambre y entonces coalescen. El eliminador
se construye con alambre de un diametro de 0.10 a 0.28 mm. y con una tipica fraccion de
vaci6 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 liquido que chocan pueden introducirse y por lo
tanto inundar la malla. Si la velocidad es demasiado baja, el vapor apenas se esparciré a
través de la malla sin que las gotas choquen y sin coalescer.

La construccion es frecuentemente especificada requiriendo un cierto espesor
(generalmente de 3 a 7 plg.) y la densidad de la malla es generalmente de 10 a 12 Ib/pies” .
La experiencia indica que una malla eliminadora de niebla propiamente clasificada segun el
tamano puede remover un 99% de las gotas de diametro de 10 micras y mas grandes.
Aunque los eliminadores de malla son baratos, también son ficil de taparse.

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

T 2\
n=l —cxp{—[ 3 Jer},J
n= eficiencia

a = area superficial/ volumen de la malla eliminadora de niebla.
H = espesor de la malla eliminadora.
n: es la eficiencia de recoleccion 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 caida de presion a través de la malla eliminadora es una combinacion de la caida de
presion seca debido al flujo de gas solamente y ademas la caida de presion mojada debido a
la retencion del liquido. La caida de presion seca se calcula con la siguiente ecuacion:
(Ref. 12)
_ JHapgV-

Ol )
€ = fraccion vacia.
V = velocidad del gas.

El valor del factor de friccion f,se obtiene de la figura 6-8.
La caida de presion mojada es funcion de la carga de liquido, asi como la geometria de la
malla eliminadora, esta se obtiene sobre un gran rango de velocidades del gas y cargas de

liquido.
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Figura 6-8 Factor de friccion en funcion del Ng,, para la caida de presion seca en la malla
eliminadora. (Ref. 12)

Porqué la malla eliminadora es la mas popular.

Muchos problemas de eliminacion de niebla se resuelven con la remocion de gotas de
tamafo de 2 a 5 um de diametro. También la caida de presion es generalmente aceptable si
es menor de 25 mm H»O. De todos los eliminadores de mebla disponibles, solo la malla
eliminadora cuenta con ambos requerimientos. Ademas tiene un buen manejo de las
cantidades de flujos de gas, tiene un bajo costo, el tamano es otro factor ya que va dentro
del equipo. La malla eliminadora tiene un excelente rango de operacion efectivo entre el 30
y el 110% de la capacidad de disefio. Sistemas con solventes o solidos solubles en el
liquido arrastrado pueden ser facilmente 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 construccion de los alambres es generalmente de acero inoxidable. también
se utilizan otros materiales como polipropileno, teflon, cobre, niquel, aluminio, etc. Ver las
siguientes tablas 6-2 y 6-3.

Tabla 6-2 Tipos de malla disponibles en acero inoxidable.(Ref. 12 )

Numero de sene Volumen libre Densidad Area superficial/ Aplicaciones
% Ib/pres’ Volumen pies’/pie’
9001 97.5 12 200 Ala eficiencia, para
servicios de lavado
9033 97.5 12 120 Para servicio pesado
9032 97.75 10.5 105 Para uso general
9030 98 9 90 Estandar, para
cualquier servicio
9030-L-2 98 9 150 Alta eficiencia para
finos arrastres
9059 98.5 7 115 Finos arrastres
9036 98.75 6 60 Alta velocidad, para
SErVICIOS 5eCos
4530 98.75 6 60 Alta velocidad, para
servicios de lavado
4536 99 45 45 Minima caida de
presion, para
SErvICIOs Secos

Tabla 6-3 Tipos de mallas disponibles en diferentes matenales. (Ref. 12 )

Matenal Numerode | Volumen Densidad Area superficial Aphcaciones
sere Libre % Lb/pies’ superficial/ Volumen
pies’/pies’
Lana de vidno 9036 93 12 450 Para muy finas
meblas
9048 95 8.25 300 Para finas meblas
Polipropileno 9008 95 2.75 320 Alto rendimiento en
mieblas acidas
9030 93 45 250 Nieblas acidas v
enlrada 4 maguinas
9036 95 2.75 150 ST
9048 97 3 110 minnrm caida de
presion.
Multifilamentos 9033 94 19 340 Para meblas finas
(Lana de vidrio/ donde se permite ¢l
acero 9030 95 13.5 250 acero moxidable v
inoxidable) 5036 % ) 160 una r|_11'nir!1a caida_ de
presion ¢s importante
Teflon 9048 94 8 250 Para condiciones
altamente corrosivas
Hostaflon 9048 95 5.25 220

92




Lechos de fibras.

Mas especializados que los anteriores eliminadores de niebla es el eliminador tipo lecho
de fibras. En costo y caida de presion solo es economico cuando se desea remover
particulas de menos de 2.0 pm de diametro. Las fibras usadas en este dispositivo son
generalmente de didmetros 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 difusion Browniana o
intercepcion. El flujo del gas y liquido debe ser horizontal, porque el lecho de fibras tiene
una gran densidad de empacado, el drenado de liquido es limitado ya que el liquido es
eventualmente empujado a través de las fibras hasta ser drenado por un lado del dispositivo.
El area superficial del lecho de fibras es de 3 a 150 veces que el de la malla eliminadora,
ocupando el mismo volumen.

La mejor aplicacion del lecho de fibras es cuando se requiere eliminar nieblas formadas
en reacciones quimicas tales como acidos sulfiiricos, fosforicos y nitricos.

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

TIPO DE ELIMINADOR DE ELIMINADOR ELIMINADOR DE
ELIMINADOR MALLA TIPO VELETAS LECHO DE
FIBRAS
Costo Bajo 2-3 veces el costo de Alo
un eliminador de
malla

Eficiencia 100%( para gotas de | 100% ( para gotas = Arriba de 99.9%

; 3-10 pum) 10-40 pm) ( para gotas < 3um)
Caida de presion < 25 mm H,O < 15 mm H,;O0 100-300 mm H,O
Capacidad de gas Bueno Arriba de dos veces Bajo

la capacidad de la
malla eliminadora.
Capacidad de liquido Bueno Excelente Bajo
Solidos Bueno Excelente Solamente particulas
solubles.

Algunos separadores tienen eliminadores de niebla centrifugos que hacen que las gotas de
liquidos sean separadas por la fuerza centrifuga. Estos pueden ser mas 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 produccion porque su eficiencia de
eliminacién es sensible a pequefios cambios en los flujos. Ademas estos requieren
relativamente de grandes caidas de presion para crear la fuerza centrifuga.
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6-3 BOQUILLAS.

Las tuberias que llevan y extraen flujos del recipiente, estan unidas a pequefias sccciones
de tubo, soldadas a la pared del recipiente. Esas conexiones se llaman boquillas; ademas
permiten la interconexion 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 diametros menores de 3 plg. y las uniones bridadas pueden usarse
después de 2 plg. de diametro. Las uniones roscadas tienen un inconveniente en los
recipientes a presion ya que pueden presentar fugas, por lo cual las uniones bridadas son
preferidas por permitir un mejor ajuste y facilidad de instalacion.

Boquillas de proceso.

En los recipientes horizontales la alimentacion 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 separacion completa
de las fases continuas; sin embargo debido a que generalmente hay asentamientos de
solidos o liquidos mas pesados, la descarga se debe colocar ligeramente arriba del fondo,
instalandose a continuacion las boquillas de drenes pertinentes en las partes mas bajas del
recipiente par drenar completamente esos asentamientos. En los recipientes verticales, la
alimentacion se localiza en la parte lateral del cilindro y la descarga del liquido en el fondo.

El dimensionamiento de las boquillas esta sujeta a los diametros de tuberia de conexion
para evitar contracciones y expansiones del flujo, caidas de presion excesivas, esfuerzos en
las tuberias y el costo. Para el dimensionamiento de estas tuberias se utilizaran los cniterios
como: velocidad permisible, caidas de presion, 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 tuberias para flujos incompresibles,
compresibles y flujo a dos fases.

Para el dimensionamiento de la tuberia se deberan utilizar los criterios de velocidad
recomendada y caida de presion permusibles; en el caso de flujo a dos fases (una fase
liquida y una gaseosa) existen varios tipos de flujos, para tuberia horizontal y vertical, el
criterio en este caso es evitar algunos patrones de flujo critico que pueden causar erosion en
las tuberias, vibraciones, velocidades de impacto que pueden dafiar a los equipos a los que
estan conectados.

Flujo incompresible. (Ref. 8)

Los datos requeridos son la densidad del fluido y el flujo mésico. Este método es para
flujo totalmente turbulento.
1.- Suponer una velocidad, Vi, ( Para suponer una velocidad se usara el criterio de las
velocidades recomendables en el apéndice A) y calcular el diametro interno con la siguiente
ecuacion:
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1
d:[().(lf\()‘)[ ’: ”',plg.
.0 sup

2.- Con este diametro intermo d, seleccionar la medida nominal comercial y su diametro
interno d,,, de tuberia en el apéndice B.

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

W pies’

Cp3600° s

4.- Calcular la velocidad real V.4, con el didametro interno nominal comercial 0.

v :183,3[ © } g

real
s

nom

5.- Iterar hasta que V,eq = Vi

6.- La caida de presion se puede calcular con la siguiente ecuacion:

2 A

[ fL _V!
AP = 0001294 75P" e ol
| d

nom

AP, =0.129

¢

SoV% ] o
W = flujo masico, Ib/hr.

Q = Flujo volumétrico, pics"fs.

p= densidad del liquido, Ib/pie’.

Viup = velocidad supuesta, pies/s

Vyeat = velocidad real, pies/s.

dyom = diametro interno nominal, plg.

L = longitud de tuberia, pies.

f= factor de friccion (usar apéndice B)

AP = caida de presion, psi.

Flujo compresible. (Ref. 8)
El siguiente método es una simplificacion de la férmula de Darcy, en el cual se considera
que la caida de presion a través de la linea no es significativa ( menos de 10% de la presion

total), y que el flujo es turbulento. Este método elimina el factor de friccion de la formula
de Darcy, por lo que se usa en lineas cortas dentro del limite de bateria. 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
masico.

1.- Suponer una caida de presion AP g (para suponer una caida de presion usar los criterios
de AP g permisible en el apéndice A) y obtener Cien el la figura 6-10 con W

2.- Calcular > con la siguiente ecuacion:

3.- Con C obtener el diametro interno nominal de tuberia comercial en la tabla 6-5. Con
C" inmediata inferior de C;, calcular la caida de presion real APy rcq.

A‘F:uumu = C} C;

4.- lterar hasta que APgg reat = APg0.

C) = factor de descarga

C» = factor de diametro

W= flujo masico, Ib/hr.

= densidad del gas o vapor, lbxpie".

AP0 =caida de presion por cada 100 pies de tuberia, psi.

Flujo a dos fases (liquido-gas). (Ref. 13)

El flujo a dos fases se presenta cuando simultdneamente existen en la tuberia dos estados.
liquido y gaseoso. En el flujo a dos fases existen varios patrones de flujo ( ver figura 6-11),
los cuales son:

e Anular. El liquido forma una pelicula alrededor de la pared del tubo y el gas fluye
a mayor velocidad en el centro.

e Anular con niebla. Parte del liquido es atrapado en el gas en pequefias gotitas.

e Burbuja. Burbujas de gas se mueven a lo largo aproximadamente a la misma
velocidad del liquido.

* Estratificado. El liquido fluye a lo largo del fondo del tubo y el gas fluye encima

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

olas moviéndose en la direccion del flujo.
e Tapén. Tapones de gas y liquido se mueven a lo largo del tubo.
¢ Disperso. Casi todo el liquido es atrapado en el gas formando pequeiias gotitas.

96



W — flujo, miles de libras por hora

3%

25

0 1000
0 0900
0 0800

00700
0 0600
0 0500

0 0400

0 0300
00250

00200

0 0030
0 0025

0 0020

00015

00010
0 0009
0 0008
0 0007
0 0006

02
025
03

05
06
07
08

0%
10

20

25
30

40

50
6C
Te

B0
90
100

25

70

W — flujo, miles de libras por hora

200

s B BE & EESBEg

28

8 & 8838

8

Figura 6-10.Factor de descarga C,. (Ref. 8)

C,

de

valor



Tabla 6-5. Valores de C,. (Ref. 8)

b Diametra Dhiagnel i
P ceula valr de 72 "‘:ﬂi:ﬁ'ﬁt& | Ceila valdr deiC2
| il S __m | —
S 08 7 920 000 6 40 0610
L _ . B0x 26200000 80 x 0798
1, 403 1 590 000 120 1015
_ 80 x 4 290 000 | 160 1376
3, 40 319 000 ! _xx 1861
- 80 x 718 000 8 20 ‘ 0.133
W | 40s 93 500 :: ! 2 ::::
{ . 1 0.
| 1:’ mg 60 10163
- o 11 180 000. 80x 0.185
| 40s | 21200 100 0.211
80 x 36 900 120 0.252
160 100 100 | 140 0289
- T 627 000 o xx 0317
1 403 5950, 160 0333 ;
80 x 9640 10 20 00397
160 22500 | 10 00421 |
x| 114100 | 40 0044 7 i
i, ws | 1408 60 x 00514 i
Box | 2110 | 80 0.056 9 ]
420 [ 3.490,| 100 0.066 1 I
R - _’7___:3540 ! 120 00753 |
s 10 627 | v b 080 &
80 x 904 180 01052
160 | 1656 12 20 00157
_ xx_ 4 630 30 00168
2 40 169 o il 00175
80z ‘ 236 0 00180
180 [ 488 ] ey 00195
I - SE S . | | &0 00206
2 ;:' :f: | 00231
160 ' 1463 1 0 0,025
R Sbiig i 120 00310
% s | A | a0 ume
B0 x 287 4 lo0 0423 __
o &5 14 | 10 0.009 49
L hits I 20 0009 96
TR < T %o 304 0010 46
| 40 001099
= S0 13:3 00115
4 408 i 517 60 ! 0.012 44
80x | 675 !
120 494 BO 0014 16
160 11 80 ‘ 100 0016 57
o 1859 120 001898
e 105 i 159 140 00218
80 x 204 160 00252
120 269 16 10 0.004 63
160 359 20 0.004 B3
o 493 30n 0.005 04

——
Dhametre I

I onomnal de | Cedils vali e 072
wbers |
L 40x 0005 49
60 0006 12
80 0007 00
100 0008 04
120 0009 26
140 001099
| 160 0012 44
18 10 0002 47
20 0002 56
. 0.002 66
30 000276
X 0002 87 |
40 000298
60 0003 35
80 000376
100 | 0.004 35
120 0 005 04
140 000573
180 | 0006 69 i
20 10 0001 41 H
W0 0001 50
30 x 0 001 61
40 0001 69
&0 0001 51
80 000217
100 0002 51 i
120 0 0u2 87
140 0003 35
— 160 000385 |
24 | 10 0000 534 1
: 20u 0 000 565 |
| x 0 000 597 |
30 0.000 614 |
40 0 000 651
60 0000 741
B0 0 000 B35
100 0000 972
120 0001 119
140 Q001274
160 0001478
Nota Las letras 5.3 XOU en las columnas
del mumero de cédula mdican wbena esandar 1
extrafuerte y doble extraficrte respectivamente
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Figura 6-11 Patrones de flujo a dos fases.

Muchos mapas empiricos determinan los patrones de flujo en funcion de las propiedades
de los fluidos y de las velocidades de flujo. Uno de los mas comunes es el de Mandhane
para tuberias horizontales (figura 6-12). Mandhane propone una correccion para flujos
horizontales con las propiedades de los fluidos como tension superficial, densidad, para las
velocidades superficiales, pero concluye que los efectos de las propicdades de los fluidos
son insignificantes.

Las coordenadas para este mapa son:

Q ples
Vsr_ = t 0t
T d ~)
4 (IZJ
Vo - Q. pies
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Vs - Velocidad superficial del liquido, pies/s.
Vs = Velocidad superficial del gas, pies/s.
O, = flujo volumétrico de liquido, pies’/s

Q¢ = flujo volumétrico de gas, pies'/s

d = Diametro intemmo del tubo, plg.
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Figura 6-12 Mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberias horizontales. (Ref. 13)

Para tuberias verticales con flujos ascendentes, se utilizara el mapa de Asis. (Figura 6-13)
Las coordenadas para este mapa son parecidas a las Madhane, excepto por la correccion
con las propiedades de los fluidos. ( densidad y tension superficial)

Las coordenadas son las siguientes:
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pr = densidad del liquido, Ib/pie’.

pG = densidad del gas, Ib/pie’.

pa = densidad del aire a 60 °F y 14.7 psia, 0.0764 Ib/pie’.

pw = densidad del agua a 60°F y 14.7 psia, 62.4 Ib/pic’.

o = tension superficial del flujo, dinas/cm.

Owa = lension superficial del agua y aire a 60 °F y 14.7 psia, 72.4 dinas/cm.
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Figura 6-13 Mapa de Asis para flujo a dos fases en tuberias verticales. (Ref. 13)

El célculo de caida de presion para flujo a dos fases es mucho mas complejo que el
calculo de caida de presion para una sola fase. En los resultados, el error en los calculos en
la caida de presion 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 tuberia es muy rugosa y en donde las propiedades de los fluidos no son muy bien
conocidas. Ademas las diferentes correlaciones para la caida de presion pueden dar
diferentes resultados. Un método sugerido por The American Gas Association (Ref. 13) es
el de Dukler y la correlacion para la elevacion de la caida de presion de Flanigan. Para el
dimensionamiento se usaran también los criterios de velocidad y caidas de presion
recomendados en el apéndice A.
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Usando el método de Duckler para calcular la caida de presion por friccion.

fqﬂ;v Vw: Lm
" (0.14623)d
Donde:
_ p!.j’: ,0(_(|—/1)',
P = F
Hf.-; (] -H L )
Y
A = Q:.
0, +0;

AP;= Componente de la caida de presion por friccion, Psi.
f» = Factor de friccion para una fase.

Jir= Factor de friccion para dos fases.

V.» = Velocidad de mezcla, pies/s.

L., = Longitud de la linea, millas.

d = Diametro interno de tuberia, plg.

Q. = Flujo volumétrico de liquido, pies’/s

O = Flujo volumétrico del gas, pies’/s.

A = Fraccion volumétrica de liquido.

pr = Densidad del liquido, Ib/pie’

pc = Densidad del gas, ]bfpic?.

& = Densidad de la mezcla de dos fases, Ib/pie’.

Hy4 = Fraccion de retencion del liquido.( por Duckler)

El factor de friccion para una fase f;,, se obtiene con la siguiente ecuacion:
f, =0.0056 +0.5(Re, )"

El nimero de Reynolds para la mezcla Rey, se calcula con la siguiente ecuacion:

(124.0)p,v,d
ﬂn

Re,

Para el calculo de Rey, se necesita la velocidad de la mezcla, V., v la viscosidad de la

mezcla, [L,.

v, = Vsr, i Vsc;

H, = f A+ g (I = ’l}
Donde pten cp.
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El factor de friccion para dos fases, representa la eficiencia de friccion en el flujo a dos
fases y se determina con la siguiente ecuacion:

Y
= l 4
S [1 281-0.478Y +0.444Y* — 0.094Y"* +0.00843Y*

Donde Y = - In(A)

Jfior también puede ser encontrada en la siguiente figura.
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Figura 6-14 Factor de friccion para flujo a dos fases. (Ref 13)

La fraccion de retencion de liquido, Hyg. se calcula con la grafica de Duckler en la figura
6-15.

El componente de elevacion puede encontrarse con el método de Flanigan con la
siguiente ecuacion:
H
e = pL Y 22:
144
Donde Hy; se determina con la figura 6-16 o con la siguiente férmula:

|
H -
T14+0.3264(0,, )™

AP, = Componente de la caida de presion por elevacion, Psi.
H; ; = Fraccion de retencién del liquido.(por Flanigan)
Z.= Aumento en la elevacion vertical, pies.
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Entonces la caida de presién total APy, es la suma de la caida de presion por friccion y la
caida de presion por elevacion.

AP, = AP, + AP,
Otras boquillas.

Ademas 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 localizadas en los extremos. Otras boquillas sirven
para la instrumentacién y control, como boquillas para control de presion, boquillas de
control de temperatura, boquillas para medicion de py. (Generalmente se emplean en estos
casos boquillas de un minimo de 1.5 plg. de diametro.) También hay boquillas de servicio
que incorporan o eliminan agua, aire, un gas inerte para revision del equipo en un paro o
para el arranque del proceso.

6.4 REGISTROS DE INSPECCION.

Los recipientes a presion que estan sometidos a corrosion interna, erosion o abrasion
mecanica, deben proveerse de un registro para hombre, registros para mano u otras
aberturas para la inspeccion, reparacion y limpieza. Estos registros son boquillas cerradas
con una brida ciega. Los registros de hombre normalmente varian entre 20 in y 36 in de
diametro y son localizados a un costado del recipiente. Cuando el diametro de recipiente es
muy pequeifio ( menor a 4 pies) se pueden usar los cabezales del recipiente como registros
de hombre. Ver apéndice C.

Los registros de mano se utilizan para inspeccion y mantenimiento de accesorios intemos
del recipiente y generalmente se instalan en recipientes pequenios, la localizacion de estos
registros es cerca de los dispositivos de medicion 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 diametro.

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

6.5 DISPOSITIVOS DE SEGURIDAD. (Ref. 13 yI8)

La aplicacion de dispositivos de seguridad debe cumplir con los estandares apropiados
tales como el codigo ASME para recipientes. El disefio de sistemas de seguridad debe
también cumplir con normas y leyes estatales y federales, asi como requisitos para cubrir el
seguro de la planta o instalacion. 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 vélvula de relevo de presion, éstas se utilizan mucho
en la industria de procesos quimicos para proteger a los recipientes de presion contra las
sobrepresiones. Estas valvulas funcionan automalicamente a una presion predeterminada
para descargar el fluido y reducir la sobrepresion. La sobrepresion la puede ocasionar un
incendio, el llenado excesivo del recipiente, apertura accidental de las valvulas, demasiada
aplicacion de calor, reacciones exotérmicas, enfriamiento inadecuado, fallas mecanicas de
las vélvulas, etc. Cualquiera que sea la razon, es esencial la seleccion de los dispositivos de
seguridad, su uso, su localizacion y su mantenimiento para proteger al personal y al equipo,
asi para cumplir con los normas y leyes.

Se utilizan las siguientes definiciones de valvulas:
* Valvula de relevo: Para servicio con liquidos.
e Valvula de seguridad. Para servicio con vapores de agua, gas y vapores.
e Vilvula de seguridad-relevo. Para liquidos o vapores.

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

Las referencias mas comunes para el disefio de sistemas de seguridad son:
APl RP 520- Recommended practice for the design (part [) and installation (part I1) of
pressure relieving systems in refineries.
API RP 521- Guide for pressure-relieving and depressuring system.

ASME Boiler and pressure vessel code, section | and section VIIL

El disefio del dispositivo de seguridad apropiado debera tomar en consideracion todas las
posibles condiciones que perturben a cada equipo en lo individual. Cada caso debe ser
evaluado cuidadosamente para determinar cual es la peor condicion que dictara la
capacidad del dispositivo de seguridad.

6.6 PROBLEMAS DE OPERACION. (Ref 5)

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

Espuma.

La principal causa de formacion de espuma son las impurezas y agua. En la refinacion
del crudo es poco practico remover estas impurezas antes de entrar a los recipientes
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separadores. En separadores disefiados con internos, no representa un gran problema la
espuma ya que aseguran un liempo adecuado o una area 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 mecénico del nivel de liquido es afectado porque el control debera ocuparse
de tres fases liquidas en lugar de dos.

2.- La espuma tiene una alta proporcion de volumen con respecto a su peso. Por
consiguiente puede ocupar mucho espacio en el recipiente; esta espuma se puede localizar
en la seccion colectora de liquido o seccion de sedimentacion por gravedad.

3.- En un banco de espuma no controlado, puede llegar a ser imposible remover el gas
separado o la desgacificacion de un liquido en el recipiente y puede ser arrastrada algo de
espuma a las salidas de gas y liquido.

En el caso del crudo, se pueden comparar las tendencias de espumacion de un crudo
conocido y de uno nuevo del que no se conoce ninguna informacion operacional, la cual se
puede saber con la comparacion de espumas. El resultado proporciona una comparacion
relativa del problema de espumacion que puede presentarse en el nuevo crudo con respecto
al crudo conocido. Entonces se pueden hacer ajustes en los parametros del disefo,
comparandolos en aquellos donde se han encontrado satisfactorios para el caso conocido.

La cantidad de espuma depende de la caida de presion a la que esta sujeta el liquido al
entrar, asi como de las caracteristicas del liquido a las condiciones del separador. Porque
comparando con tanques operando a presiones atmosféricas, estos no loman en cuenta ia
espumacion. En algunos casos, el efecto de la temperatura se ha encontrado que es
totalmente importante. Esto frecuentemente se pasa por alto en el disefio en condiciones de
espuma. El efecto de la temperatura puede ser evaluado también comparando espumas.

Los supresores de espuma estan disponibles, a menudo hacen un buen trabajo
aumentando asi la capacidad del separador. Sin embargo en el separador que maneja crudo,
el uso de supresores no es tan eficaz, ya que las caracteristicas 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 produccion. Debe proporcionarse de una
suficiente capacidad en el separador para manejar con anticipacion la produccion sin el uso
de supresores o inhibidores de espuma. Una vez en operacion el recipiente, se puede utilizar
supresores de espuma para permitir mayor capacidad al recipiente de la que fue disenado.

Parafinas.

El funcionamiento del separador puede ser afectado por la acumulacion de parafina. Las
placas de coalescencia en la seccion del liquido, los eliminadores de niebla en la seccién 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
centrifugos. Deben proporcionarse registros para hombre, registros de mano y boquillas
para permitir la limpieza con vapor, solventes 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 valvulas, tapando
los internos del recipiente y la acumulacion en el fondo del recipiente. Valvulas
especialmente 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 disefio de los separadores. Un disefio que promueva una buena separacién y que tenga un
minimo de trampas para la acumulacion de arena puede ser dificil de lograr. Entonces el
disefio debe tener los mejores mecanismos para la separacion de gas vy las fases liquidas y
probablemente debera tener un area para la acumulacion de arena. Un practico balance de
los factores es la mejor solucion.

Emulsiones.

Las emulsiones pueden ser particularmente molestas en los recipientes donde hay que
separar dos liquidos inmiscibles. Después de un tiempo de acumulacion, los materiales de
emulsion y otras impurezas generalmente forman una interfase entre las fases pesada y
ligera. Ademas de los efectos adversos en el control de nivel. Esta acumulacion disminuye
la efectividad del tiempo de residencia dentro del separador, resultando la disminucion de la
eficiencia de la separacion de las fases pesada y ligera. La adicion de quimicos 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 calor en la seccion del liquido en el separador o con la
adicion de quimicos desemulsificantes,

Estallidos.

Los estallidos causan dos problemas comunes de operacion. Los estallidos que liberan ¢l
liquido de la fase gaseosa pueden ocurrir por dafios en los internos del recipiente, espumas,
disenos inadecuados, cuando las salidas de liquidos estan tapadas o se excede la capacidad
de disefio del recipiente. Estos estallidos pueden indicar un falso alto nivel de liquido vy
causar danos en los internos del recipiente. Los estallidos que liberan el gas desde la fase
liquida pueden causar una indicacion de bajo nivel de liquido y ocurren cuando hav
formacion de remolinos.
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CAPITULO VII

MATERIALES DE CONSTRUCCION.

La seleccion del material adecuado para la construccion de los recipientes es un tema
muy extenso ya que muchos parametros son involucrados como caracteristicas del sistema,
la fuerza estructural, resistencia a la corrosion, resistencia a los cambios de temperaturas,
caracteristicas de fabricacion, disponibilidad y costos de material. Los materiales para la
construccion son diversos ya que deben resistir las condiciones de operacion a las que esta
sujeto el recipiente.

7.1 CORROSION. (Ref. 14, 16,17 y 23)

Definicién: La corrosion es el ataque destructivo de un metal por reaccion quimica o
electroquimica con su medio ambiente. Los dafios causados por medios fisicos no se
denominan corrosion sino erosion, abrasion o desgaste. En algunos casos el ataque quimico
va acompanado de dafios fisicos y entonces se denomina corrosion-crosion. desgaste
corrosivo o corrosion por friccion.

El término “herrumbrado™ u “oxidacion™ se aplica a la corrosion del hierro y de
aleaciones en donde este metal es la base, en este proceso se forman productos de corrosion
compuestos en su mayor parte por oxidos de hierro hidratados; por lo tanto, los metales no
ferrosos se corroen pero no se herrumbran.

Los metales puros y aleaciones tienden a unirse quimicamente con los elementos de un
medio corrosivo para formar compuestos estables similares a los que se encuentran en la
naturaleza, los cuales poseen una menor energia. Cuando se producen pérdidas de metales
de este modo, el compuesto que se forma se denomina producto de la corrosion y se dice
que la superficie del metal esta corroida. La corrosion es un fendmeno 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 limites de los granos u otras lineas débiles por las
diferencias en la resistencia a los ataques o una accion electrolitica local. El concepto
electroquimico indica que para que ocurra una reaccion que de lugar a la corrosion se
necesita una parte que funcione como anodo y otro como catodo: entonces, se puede
generar un flujo de electrones de las zonas anddicas a las catddicas generandose pequenas
celdas locales en la superficie metalica del recipiente. En el siguiente figura 7-1 se observa
las formas de corrosion mecanicas y electroquimicas.

A continuacion se veran algunas formas de corrosion en forma muy breve. Para mejores
detalles se puede consultar las obras pertinentes que traten sobre el tema.

Corrosion uniforme: Es la que se extiende en toda la superficie del metal produciendo una
pérdida del espesor de las paredes y por consiguiente una disminucién de la resistencia
mecanica. Las superficies rugosas son las mas propensas a este tipo de corrosion. Los
principios de los mecanismos de corrosion uniforme son electroquimicos y quimicos Un
ejemplo es la formacion de herrumbre de hierro y el empaiiado de la plata.
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Corrosion

Electroquimica

Mecanica

Uniforme Localizada Erosion Cavitacion
Galvanica
Picaduras Grietas Inter Trans | | Disolucion 1
granular granular 1 [ selectiva I
Esfuerzos
Ciclicos Estaticos
Fatiga por Desgaste
Corrosion Fractura  por Esfuerzos Fractura  por
causticos causticos hidrogeno

Figura 7-1 Tipos de corrosion. (Ref. 14)
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Corrosién galvanica: Este tipo de corrosion 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
(catodo) en contacto con otro metal mas activo (anodo) en el mismo ambiente. Como regla
general, cuéndo se utilizan metales distintos en contacto unos con otros y se exponen a una
solucion conductora de electricidad, se debe escoger una combinacién de metales que se
acerquen todo lo posible a la serie galvanica, tabla 7-1. El metal que actiia como 4nodo seré
¢l mas atacado preferentemente. La proteccion para este tipo de corrosion es el uso de
peliculas protectoras que tienden a reducir la corrosion 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 plastico 6 bien anodos de sacrificio.

Corrosion localizada: Se denomina asi al tipo de ataque local que se forma debido a que la
velocidad de corrosion es mayor en unas zonas que en otras.

Corrosion intergranular: Es un tipo de corrosion selectiva que ataca en los limites de los
granos de un metal o aleacion, sin ataque apreciable a los granos, este tipo de corrosion
produce pérdida de resistencia y ductibilidad. Algunas aleaciones, como los aceros
inoxidables austeniticos (estructura cristalina no-magnética) y algunas aleaciones de cobre
y aluminio, a altas temperaturas inadecuadas, son propensas a este tipo de corrosion. Las
temperaturas entre 842 °F y 1652 °F provocan en los aceros austeniticos una precipitacion
de carburos en los limites de los granos que disminuyen el cromo las zonas cercanas. En el
acero se manifiesta la corrosion intergranular por la perdida de brillo y se hace quebradizo.

Corrosion por picaduras: Esta forma de corrosion se desarrolla en zonas muy localizadas
de una superficie metdlica. Esto da como resultado el desarrollo de cavidades; estas
cavidades pueden ser de diametros pequefios y muy profunda o cavidades poco profundas.
Ejemplos de formacion de picaduras: aluminio y aleaciones inoxidables en soluciones
acuosas que contengan cloruros. Otro caso lipico es la corrosion por agua de mar en casi
todos los aceros y sumamente peligrosa porque no es facil detectarla. Los cloruros,
bromuros e hipocloritos son los que presentan mayor agresividad. Las superficies metalicas
lisas y limpias son mas resistentes a este tipo de corrosion. Los aceros austeniticos con
molibdeno manifiestan buena resistencia y se mejora si lleva aleacion de cobre.

Corrosion en grietas: Este tipo de corrosion 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
corrosion se puede deber a la deficiencia de oxigeno en la hendidura, cambiando la acidez
en la grieta, acumulacion de iones o agotamiento de un inhibidor.

Corrosion por disolucién selectiva: Se presenta cuando uno o mas de los componentes de
la aleacion se corroen preferentemente, dejando a la aleacion con poros y residuos de
corrosion. Ocurre que la aleacion presenta un aspecto sano a excepcion del empaiiado, pero
la resistencia mecéanica y la ductilidad se reducen en gran proporcion. Por ejemplo en
aleaciones en base de cobre que contienen aluminio, el aluminio se corroe preferentemente
(desaluminizado), otro caso es ¢l deszincado y el desniquelado.
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Fractura de corrosién por esfuerzo: La corrosion es acelerada debido a los esfuerzos, ya
sea por ¢l esfuerzo residual interno del metal o algin esfuerzo aplicado desde el exterior.
Los esfuerzos internos se producen por la deformacion no uniforme durante los trabajos en
frio ( doblado, cizallamiento, horadacion, etc.), por el enfriamiento desigual a partir de
temperaturas elevadas y por reasentamientos estructurales intemos que implican un cambio
de volumen. Los esfuerzos inducidos por remaches y pemos se pueden clasificar también
entre los internos. Algunos ejemplos son el resquebrajamiento del laton formado en frio en
ambientes de amoniaco, el agrietamiento de los aceros inoxidables austeniticos en presencia
de cloruros; el agrietamiento del metal monel en acido fluorhidrosilicico y el agrietamiento
por quebrantamiento céustico de los aceros en las soluciones causticas. Las fracturas
producidas por la corrosion bajo esfuerzos son generalmente transgranulares pero se dan los
casos en que son intergranulares.

Celda de concentracion de oxigeno: La celda de concentracion de oxigeno es electrolitica
y ocurre cuando hay diferencia de concentracién de oxigeno de un punto a otro. La
corrosion sucede donde hay baja concentracion de oxigeno respecto al otro. Un ejemplo es
cuando hay sustancias solidas depositadas en una superficie metalica y de esta forma se
impide que llegue el oxigeno.

Corrosion por fatiga: La corrosion por fatiga es una reduccion ( por corrosion) de la
capacidad de un metal para soportar esfuerzos ciclicos o repetidos. La superficie del metal
es la que soporta los mayores esfuerzos y al mismo tiempo esta sometida a los ataques de
los medios corrosivos. La corrosion de la parte metalica disminuye la resistencia a la fatiga
v el esfuerzo sobre la superficie tiende a que la corrosion se acelere.

Fractura por causticos: Esta forma de corrosion ocurre frente a soluciones calientes
alcalinas, la fractura es primeramente intergranular. Los alcalis se presentan en forma de
bicarbonato de sodio cominmente, este bicarbonato( NaHCO:) con el agua forma
hidroxido de sodio (NaOH); en concentraciones de 20-40% de causticos la corrosion
ocurre. El material menos susceptible a este tipo de corrosion es el Inconel 600.

Fractura por hidrégeno: La absorcion de hidrogeno al metal causa la pérdida de
ductibilidad. Los aceros con concentraciones de carbon de 0.25% son muy susceptibles. En
condiciones de altas temperaturas y grandes presiones de hidrogeno (casos como
fabricacion de alcohol, gasolinas, amoniaco sintético, cracking del petréleo, etc.). la
descarburacion intergranular, la fisuracion y el resquebrajamiento de aceros al carbono se
producen cuando el carbono en el acero se combina con el hidrogeno produciendo metano,
las moléculas de metano son muy grandes causando una sobrepresion fomentando la
formacion de ampollas y grietas en el metal. El molibdeno, cromo, vanadio, titanio y niobio
protegen a los aceros contra dicha corrosion.

Erosién: Es la destruccién de un metal por la accion combinada de la corrosién y la
abrasion o la friccién causada por el flujo de liquido o gas ( con sélidos suspendidos o sin
ellos). Si el liquido o gas contienen particulas s6lidas mas duras que la superficie metalica
afectada se producira la corrosién y abrasion combinadas. Si el liquido o gas no tienen
particulas sélidas suspendidas o estas son mas blandas que el metal afectado la erosion se
producira por corrosion o friccion.
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Corrosién por friccién: Se presenta cuando dos metales se deslizan uno sobre otro y se
provocan daios mecanicos. El calor de friccion oxida al metal y este oxido se retira. Para
prevenir esto se pueden utilizar metales mas duros, lubricaciones y procurando que no
exista movimiento relativo entre las piezas.

Erosién por cavitacién: La formacion de burbujas vacias en una corriente de liquido que
pasa sobre una superficie se denomina cavitacion. Esto se encuentra a menudo en hélices,
los timones, los codales y bombas. A este tipo de corrosion se le atribuyen dafios
producidos por las roturas de estas burbujas que causan un fuerte impacto o efecto
explosivo que puede daiiar el metal considerablemente y acelerar la corrosion por la
destruccion de peliculas protectoras.

Corrosion bioldgica: La actividad metabolica de los microorganismos puede provocar ya
sea directa o indirectamente un deterioro del metal por procesos de corrosion. Estas
actividades pueden producir:

a) ambientes corrosivos.

b) crear celdas de concentracion electrolitica en la superficie del metal.

¢) modificar la resistencia de las peliculas superficiales.

d) tener influencia sobre el indice de reaccion anodica o catodica.

e) modificar la composicion ambiental.

7.2 CRITERIOS DE SELECCION DE MATERIALES. (Ref. 14,16, 17 y 23)

Esta seleccion de matenial se debe basar, de preferencia, en la experiencia con materiales
en condiciones similares. Cuando no se disponga de esta informacion o sea experiencia.
sera conveniente obtener ayuda y asesoramiento de personas experimentadas en trabajos de
ingenieria de corrosién, que estén familiarizadas con las caracteristicas de resistencia
quimica y con las limitaciones de los materiales de construccion. Al seleccionar el material
de construccion para los equipos es necesario tomar en cuenta los aspectos practicos y las
limitaciones de disefio, fabricacion, instalaciéon y mantenimiento.

La factibilidad de conseguir en el mercado v/o la diferencia de costos de uno y otro
material obliga al ingeniero a hacer uso de su capacidad de eleccion, es necesario quc
conozca los procesos de fabricacion de los productos con que se construira el equipo, la
relacion de estos procesos con las propiedades, composicion quimica, el manejo de
espesores para diversos materiales y requisitos con respecto a relevado de esfuerzos y/o
problemas de soldabilidad.

Las caracteristicas del sistema para un flujo en particular son de gran importancia y se
debe prestar atencion a los factores extraiios que puedan influir en la corrosién. 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 quimicos, presiones,
temperaturas elevadas y con esto causar fallas en los materiales. Para hacer una buena
seleccion se debe definir las condiciones de servicio lo mas exactamente posible cubriendo
los siguientes puntos:



e (Corrosividad del fluido.

Caracteristicas del fluido.

Inicio y paro de actividades.

Residuos y productos quimicos de limpieza.
* Factores constructivos.

e  Temperatura.

Corrosividad del fluido: Existen tablas y datos sobre velocidades de corrosion para
distintas sustancias, sin embargo no es lo mas factible, se deben usar pruebas de corrosion.
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 corrosion de la planta.
4) Pruebas de laboratorio con muestras expuestas a los fluidos de la planta
en ambientes simulados.

Caracteristicas del fluido:

pH- Un factor muy importante es la acidez de una solucion acuosa; por regla general las
sustancias de pH bajo son mas corrosivas que las neutras y alcalinas. En el caso del acero v
hierro ordinario la corrosion rapida empieza a un pH de 4.5.

Sales- En algunos aceros inoxidables con pequefias cantidades de cloruros y haluros pueden
causar agrietamiento a altas temperaturas.

Velocidad- El aumento de la velocidad de una solucion corrosiva tiende a acelerar la
corrosion en una superficie metalica, ya sea erosionando el material o desprendiendo la
capa protectora de producto de corrosion.

Impurezas- Las impurezas en un material corrosivo pueden ser buenas o malas desde cl
punto de vista de la corrosion. Una impureza en una corriente puede actuar como inhibidor
y retrasar la corrosion y otras pueden tener efectos perjudiciales sobre los materiales. Los
efectos de las impurezas son variados y complejos, es preciso saber qué son, en qué
cantidades estan presentes y de donde proceden para poder recomendar el material de
construccion,

Concentracion- La concentracion puede tener grandes efectos sobre la velocidad de
corrosion. Sin embargo, es raro que estas velocidades de corrosion se comporten
linealmente con la concentracion, sino que en algunos casos depende de rangos de
concentracién, por lo cual es dificil la prediccion de estas velocidades de corrosion..



Tabla 7-1 Serie galvanica de metales y aleaciones. (Ref. 23)
Extremo corroido (anédico o menos noble)

Magnesio

Aleaciones de magnesio

Zinc

Acero galvanizado o hierro dulce galvanizado
Aluminio 6053

Aluminio3003

Aluminio 2024

Aluminio

Alclad ( duraluminio 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

Estano

Metal Muntz.

Bronce naval

Niquel (activo)

Inconel (activo)

Laton amarillo

Laton Admiralty (88% cobre, 10% estano, y 2% zinc)
Bronce de aluminio

Laton rojo

Cobre

Bronce de silicio

Cuproniquel 70-30

Niquel (pasivo)

Inconel (pasivo)

Monel

Inoxidable 18-8 tipo 304 (pasivo)
Inoxidable 18-8.3 (pasivo)

Plata

Grafito

Oro

Platino

Extremo protegido (catodico o mas noble)



Grado de aireacién: Si se expulsa por ebullicion el aire disuelto, la velocidad de corrosion
en aleaciones de base de cobre se reducen considerablemente ya que no depende de su
pelicula de 6xido protectora y sin embargo en el caso de los aceros inoxidables dependen
de su pelicula protectora en la cual el oxigeno disuelto es el oxidante, por lo cual la
velocidad de corrosion aumentara.

Temperatura: La velocidad de corrosion tiende a aumentar conforme se aumenta la
temperatura. La temperatura ticne efectos secundarios, mediante la influencia sobre la
solubilidad del aire (oxigeno), que es la sustancia oxidante que mas influye en la corrosion.

Vibracion o golpe de ariete: El equipo de un material no adecuado o con pobre espesor
puede ser afectado. Las bridas y uniones pueden ser danadas por vibracion o golpe de
ariete.

Condiciones de estancamiento: En estas condiciones se puede generar corrosion por la falta
de oxigeno en el material debajo de los sedimentos.

Abrasividad: Esto ocurre cuando los flujos acarrean particulas solidas més fuertes que el
material del equipo.

Residuos y productos de limpieza quimicos.
Pequerias cantidades de compuestos quimicos como los cloruros ( del orden de ppm)
pueden causar falla en los materiales.

Inicio y paro de actividades.

Muchos problemas de corrosion se dan mas fuertemente durante el inicio y paro de
actividades. Algunos problemas al inicio de operaciones se dan porque las temperaturas de
operacion pueden ser muy altas, concentraciones variables de corroyente, inadecuada
distribucion de inhibidores, remocion incompleta de oxigeno, presiones altas, ectc. Los
problemas durante el paro de operacion son: una inadecuada limpieza del equipo al
remover residuos del proceso y al dejar residuos de quimicos usados para mantenimiento.

Factores constructivos.

Resistencia mecanica. De estas propiedades del material se tiene una amplia gama de
consideraciones de tipo constructivo que necesariamente se deben tomar en cuenta para el
disefio ya que se veran afectadas por las temperaturas de operacion, y su efecto se vera
reflejado en la presion 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 deformacion elastica,
elasticidad inestable, inestabilidad pléstica, 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. 10)
Los materiales son seleccionados en base a requerimientos del servicio. La resistencia a la
corrosion no es la primera consideracion de disefio. Grandes esfuerzos son desarrollados

por cambios importantes de temperatura y gradientes térmicos.
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Una consideracion tradicional en las aleaciones, importante para el disefio, son los limites
mecanicos del material. Estos estdn son disponibles en los codigos para recipientes a
presion en el ASME donde se dan recomendaciones de los méximos esfuerzos permisibles.
Estas recomendaciones pueden ser mejor apreciadas con el siguiente ejemplo, con datos
tipicos de la aleacion tipo 304 usada en un recipiente a presion a 250 psi y 1400 °F su
tiempo de vida esperado en el disefio es de 24 afos, a 1450 °F el tiempo de vida cac hasta
7 anos, a 1500 °F es de solo 2.2 afios. En pocas palabras la temperatura tiene grandes
efectos en el tiempo de vida del equipo. Los sobrecalentamientos son la causa mas comun
de fallas por corrosion a altas temperaturas. La influencia de la temperatura en las
propiedades mecanicas puede fomentar la deformacion por esfuerzos, deformacion plastica,
deformacion eléstica (creep) y fatiga térmica.

Una propiedad muy importante es la expansividad. Muchas fallas en los metales a altas
temperaturas  se deben a la constriccion del metal durante el calentamiento o el
enfriamiento. Esa constriccion, en el caso de contraccion obstaculizada, puede causar
ruptura. Otra propiedad importante es la estabilidad estructural de la aleacion. Esto significa
libertad desde la formacion de las nuevas fases o un reacomodo drastico de aquellas que se
encuentran presentes dentro de la estructura metilica, como resultado de la influencia
térmica. Tales cambios afectan la resistencia a los esfuerzos y/o corrosion.

Las tipicas aleaciones para altas temperaturas contienen hierro, niquel o cobalto (30%) v
cromo (>20%), que es suficiente para formar un 6xido protector contra la oxidacion. Estas
aleaciones basicas pueden incluir adicionales elementos que ayudan a la resistencia hacia la
corrosion, uno de ellos es el aluminio ( tipicamente >4 % desarrollando alumina), silicio
(arriba del 5% desarrollando vidrio amorfo) y tierras raras ( tipicamente <1 %, cerio, iridio
v lantano).

La adicion de molibdeno es benéfica para los ataques de cloruros acuosos que inducen la
corrosion por picadura. (Encontrade en los aceros inoxidables tipo 316 y 317 y en las
aleaciones con 6% de Mo), a temperaturas que exceden de 1292 °F son propensos a la
oxidacion catastrofica, arriba de este punto el MoO; forma mezclas eutécticas con los
oxidos de hierro, niquel y cromo. El 0xido MoO; empieza a derretirse a 1462 °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 silica
respectivamente. Los procesos de corrosion a altas temperaturas son simultadneamente
encontrados en muchos tipicos servicios como se observa en la siguiente tabla 7-2.

Tipos de corrosién a altas temperaturas.

Oxidacion: En muchos procesos industriales se incluye este tipo de corrosion; el metal
reacciona con el aire para formar un ¢xido protector, hay varios productos de la oxidacion,
algunos de ellos no son deseables, por ejemplo el Wustite, éste es un oxido defectuoso del
hierro, este se forma rapidamente alrededor de 1000 °F en acero. La mayoria de las
aleaciones para altas temperaturas son resistentes a la oxidacion, éstas no tienen problemas
entre 750 °F y 1380 °F, su limite esta alrededor de 1470 °F. Las aleaciones para estas
temperaturas son los aceros inoxidables austectinicos del tipo 300 (304, 309, 310, 314, 330,
333, etc) y los aceros inoxidables ferriticos (estructura cristalina magnética) 410 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 °F.
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Tabla 7-2 Condiciones tipicas de proceso que causan corrosion. (Ref. 10)

Proceso o Temperatur |Q | S| C| Cl | F| N | Esco- | Derreti- Otros
Componentes a ria | mientos
(°F)
Tuberia con vapor de agua hasta 1832 | * *
Tuberia con vapor para hasta 1832 | * *
desintegracion, etileno
Desintegracion de Cloruro de 1202 *
vinilo
Calentadores, 1022-1112 * | *
hidrodesintegradores
Recuperadores, calcinacion de 1499 * | x|
coke
Regeneradores , 1472 *
desintegracion catalitica.
En los sistemas de desfogue | 1742-1976 | * | * * Cly, Cotr.
Manna.
Tubos de homo con CS, 1562 * | % depositos
Reactores, Melamina/urea 842-932 *
Reactores, prodc de Ti 1652 * *
Rejillas para catalisis de ac. 1706 * | * *
nitnco
Revestimientos para piro 1832 * *| =
hidrolisis
Procesos con reactores 1382-1472 | * * |
nucleares | !
Gas a altas temp. reactor 13821742 | *
Calentadores a fuego directo | 1562-1652 | * | * * * Ataque por
cenizas de
combustible
Turbinas de gas 1742 * | * * * * Metales
liguidos.
depositos
Incineradores de desechos 878-932 | * * * i * Alto
contemdo de
Clen el
carhon
Cama fluidizada para 1112 * [ * | k| w *
combustibles
Recuperadores de vidno 1994 * | * * *
Bario caliente galvamzado 851 * Fundidos de
2inc

Para servicios de mas altas temperaturas, las aleaciones incluyen cobalto o niquel que les
proporciona mas resistencia. Ciertas aleaciones ( generalmente con tierras raras) son mas
resistentes a la oxidacion térmica en condiciones ciclicas.

Sulfuracién: Los gases sulfurosos son comunes en muchos procesos. incluyendo
atmosferas con gases de combustion, procesos petroquimicos, turbinas de gas v
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gasificacion con carbon. Los sulfuros ( vapor sulfuroso, sulfuro de hidrégeno) pueden
causar muchos danos, porque la sulfuracién en el metal se forma rapidamente causando
corrosion intergranular. La mezcla de gases oxigeno y sulfuros pueden causar altas
corrosiones, tipicamente arriba de 1110 °F para aleaciones con base de niquel, a 1688 °F
con base de cobalto. a 1724 °F con base de hierro. Las aleaciones que contienen aluminio,
silicio y cobalto son usadas para ambientes sulfurosos.

Halogenacién: El ataque por halégenos es cominmente manifestado por la formacién de
escamas con dafios internos en las aleaciones, incluyendo vacios formados por el resultado
de especies altamente volatiles.

Carburizacién : Es la absorcion de carbon dentro de la superficie del metal. Los dafios son
manifestados por la presencia interna de carburos que se precipitan en las uniones de los
granos disminuyendo la cohesion de los mismos y haciendo que las zonas contiguas queden
empobrecidas de cromo, con lo que se pierde el caracter de inoxidable y por consiguiente
su resistencia a la corrosion, generalmente arriba de 1922 °F. Ejemplo de procesos donde
ocurre la carburizacion son la pirélisis y los procesos de desintegracion de gases, plantas
reformadoras y procesos donde las temperaturas son altas, donde participan el monoxido de
carbono, metano y gases de hidrocarbonos. En este tipo de atmosferas el carbon del metal
puede formar capas de coque en forma de polvo, esto ocurre a 790-1470 °F y puede ser
muy rapido ( en dias) tambien se llama carburizacion disfrazada. El dafio generalmente es
localizado ( formando picaduras). Las aleaciones mas ampliamente usadas son hierro-
niquel-cromo, incluvendo las que tienen 1-2% de silicio y 1.5% de niobio. Las aleaciones al
alto niquel tiene aplicaciones en este tipo de atmosferas. La descarburizacion es perdida de
carbon de la superficie del acero a elevadas temperaturas con la presencia de oxigeno u otro
material que reaccione con el carbon.

Nitrogenacion: Es la absorcion de atomos de nitrogeno por el metal. Relativamente son
pocos los reportes de los materiales que se debilitan con la formacion de nitruros internos
en la aleacion. El dafo por nitruracion es comun a 1290-1650 °F. Los nitruros se presentan
generalmente precipitados en forma de agujas en el interior de la aleacion. Las aleaciones
recomendables que resisten el ataque por nitruracion son ricas en niquel y cobalto, debido a
la baja solubilidad del nitrogeno en esos metales.

Bajas temperaturas.

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
traccion. Los metales resistentes a las bajas temperaturas se usan para la fabricacion de
equipos criogénicos.

Los aceros A 300 son adecuados para temperaturas de —150°F, estos tienen ciertas
caracteristicas de fabricacion que dan alivio a los esfuerzos. Los aceros A 201 y A 212 son
aceros al carbono para temperaturas de —50°F. Los aceros de aleacion el A 203 de grado A
o B para -75 °F, el A 203 de grado D o E para servicios de —150 °F.
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Tabla 7-3 Materiales recomendables para algunas formas de corrosion a altas
temperaturas. (Ref 10)

Tipo de corrosion

Tipos de aleaciones
basicas

Material
recomendable

Notas y
precauciones

Oxidacion

Fe-Ni-(Co) =20%
(30%)Cr. Estabilizados
para tener la mimima
susceptibilidad. Al, Si son
benéficos. La adicion de
tierras raras ayudan,

304, 321, 309, 310,
800(HT), 803, 430, 446,
HR120, 330, 85H,333,
600, 601(GC), 602CA,
617, 625,
253MA,353MA, DS, 214,
MA956, MAT54, X, etc.

Amplias opciones
dictadas por la aplicacion
y funcion, propiedades
mecanicas, ciclos
termales (shock),
oxidacion interna, etc.

Sulfuracién
( Por reduccion de

Fe con aleacion al alto Cr
y Al

Aceros con 9-12% de Cr:
309, 310, 330, 800(HT).

Vapores con azufre, H,S.
etc.

i A 803, HR120, No oxidos, Cuidado con
Bases, no OXIdaCI{Jn} 85H,253MA353IMA, los aceros eutécticos. Los
MA956, 446, 671, 6B, recubrimientos pueden
188, etc. ayudar.

Sulfuracion
(por oxidos de gases
de azufre)

Aleaciones con base de
Fe-Cr. La formacion de
oxido es benéfica. La pre
oxidacion puede ayudar.

153Ma, 601, HR160,
MAT54, MA956, 333,
556, etc,

SO, 80,, etc. Parael
nesgo de ataque por
oxidos y sulfuros.
Recubnmiento Al

Carburizacion

Amplio uso de
aleaciones. Para las
peores condiciones usar
aleaciones al alto niquel
con Cr, 51 ( ia baja
solubilidad del C en Nies
benéfica por aleaciones
de Ni)

HH, HK, HPMod,
309,310, 330, 333, 85H.
BOO(HT), 803, DS,
HR160, 600,601, 253MA,
602CA.
617,625,690,MAT54,
MA956, X,
556,706,718,750, etc.

Carburo interno con
ataque intergranular. Usar
superficies lisas en el
intenior de la tuberia.
Polvo de metal { a bajas
temperaturas)

Nitrogenacion

Aleaciones con N1 en vez
de Fe.. Evitar aleaciones
con alto contenido de Cr.
Usar aleaciones bajas en
Al y Ti (forman nitruros)

309, 800(HT), 330, 446,
188, 230, 600, 602CA,
625, 253MA etc.

Nitruros internos pueden
debilitar la aleacion.

Halogenacion:
Cloracion,
fluoracion, etc.

Las aleaciones con Ni son
las mejores. Son
benéficos Cr, Al Si( con
oxigeno) . La
preoxidacion no es
benéfica.

800H, 333,200, 201, 207,
600, 601, 602CA, 214, N,
H224, B3, etc.

Productos volatiles,
ataque intermo con
picaduras. Productos
higroscopicos.

Los aceros inoxidables que contienen cromo y niquel son adecuados para servicios de

-300 a -425 °F. El mas tipico es el 304. El acero de bajo contenido de carbono y 9% de
niquel es una aleacion ferritica desarrollada para utilizarse en equipos criogénicos que
funcionan hasta a —320 °F. La aleaciones de aluminio resisten los choques de temperaturas
de hasta —425 °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
Especificacion y grado

Temp. de
servicio °F

Usos

liquidos

Acero al carbon

En recipientes a presion y

Butano, Isobutano,

A333grado |l y6 -50 tanques de Dioxido de azufre,
A 33 grado |l v6 -50 almacenamiento, donde el peso | Refnigerante 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 refngeracion y 22, Propano, Propileno.
A 537 -50 transporie
Aleaciones de acero Para recipientes a presion con | Gas LP
A 517 grado F -50 grandes esfuerzos. Camiones
tanques que manejan gas LP

A 203 grados AyB 24 % Ni -75 Tanques, recipientes y tuberia | Propano
A 333 grado7-2 %% N1 -75 para propano liquido.
A334 grado 7 -2 '4 % Ni <75
Aleaciones de acero Base para los tanques de Propano, dioxido de
A203 grados Dy E -3 ¥ N1 -150 almacenamiento de liquidos carbono, acetileno, etano,
A333grado3 -3 Na -150 (propano, diéxido de carbono, | euleno
A 334 grado 3 3% Ni -150 acetileno, etano y etileno).
Acero inoxidable
AISI -300 senes upo (301) -150
Aleaciones de acero Para equipo de produccion de | Enlleno. metano. oxigeno,
A 333 grado 8-9 % N -320 oxigeno, transportacion y monoxido de carbon.
A 334 grado 8 -9 % Ni -320 almacenaje de metano, | mirogeno y argon
A 353 grado 8-9% Ni -320 0XIgeno, NItrogeno v argon

ASME caso 1308 -9 % Ni -320
Acero inoxidable
AISI 300 serie (tpo 302) -320
Acero inoxidables Para plantas nucleares, Hidrogeno. Helio.
AISI 300 series (tipo 304) -452 petroquimicas, misiles, v otras

areas donde la pureza del
producto es esencial. Para el
manejo de hidrogeno
combustible para cohetes.

7.3 ESPESOR DEL CUERPO DEL RECIPIENTE. ( Ref. 7)

El espesor del cuerpo del cilindro se calculara con la siguiente ecuacion:

{ = espesor, plg.

P = presion de diseio, psi.

i PD
2SE-L2P

+io,plg.

S = esfuerzo maximo permisible del matenial, psi.
E = eficiencia de la soldadura.

D = diametro interno, plg.

tc = aumento de espesor por considerar la corrosion, plg.
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La presion de diseio P, es la mayor presion de operacion con la adicion de un factor de
seguridad que es de 15 a 30 psi o la adicién del 10% al 15% de la presién de operacion.

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 maxima seguridad en la construccion del recipiente se usa
radiografia (rayos X) en las soldaduras con el fin de detectar errores. Las soldaduras sirven
para la unién de metales y debe efectuarse por soldadores competentes. Existen varios
procesos de soldadura y la més usada es la soldadura de arco, la soldadura oxiacetilénica es
muy comun para soldar placas de poco espesor.

El aumento de espesor por considerar la corrosién f¢, es un espesor adicional que se da a
la placa que conforma al recipiente, este espesor es requerido para que el desgaste por
corrosion no altere la resistencia mecanica del recipiente para el servicio al que fue
disefiado, asi el recipiente se desgastara durante su vida Gtil, normalmente 10 afios, y al
final la reduccién del espesor podra soportar la presion de disefio. El espesor de corrosion
se fija con la experiencia y es de un rango de 1/16 a 1/8 plg. Consultar los codigos APl o
ASME para las recomendaciones de espesores por corrosion. Un espesor por corrosion muy
alto puede hacer que el equipo tenga un alto costo y que sea muy pesado, en estos casos se
puede seleccionar un material mas barato.

7.4 SELECCION DE CABEZALES. (Ref. 7)

Existen tres tipos principales de cabezales usados en recipientes sujetos a presion interna.
hemiesféricos, elipticos y los toriesféricos. Ver la figura 7-2. El cabezal mas resistente a las
altas presiones es el hemiesférico (la mitad de una esfera), por lo cual ticne un gran espesor,
diametro y por lo tanto es el mas costoso. Los cabezales mas usados si la presion de diseno
lo permite son los toriesféricos y elipticos. En la siguiente tabla se observan los criterios
que pueden usarse para una seleccion preliminar.

Tabla 7-5 Seleccion de cabezales. (Ref. 20)

Condiciones Cabezales tipicamente usados
D < 15 pies y P < 100 Psig Toriesféricos con radio = 0.06 D
D <15 pies y P> 100 Psig Elipticos 2:1
D> 15 pies, sin tomar en cuenta la presion | Hemiesféricos

Donde:
P= presion de disefio
D= diametro del recipiente




Los espesores de los cabezales se calculan con la suiguiente tabla:

Tabla 7-6 Calculo del espesor de los cabezales. (Ref 20)

Cabezales elipticos 2:1 PD
b= +i
2SE-0.2P
Cabezales hemiesféricos PD
T +l,
4SE-0.4P
Cabezales toriesféricos 0.885PD .
= + ..
" SE-01P €

a1

RS [P

Tonesléncos

e ———

Elipticos

Hemiesténcos

Figura 7-2 Tipos de cabezales toriesféricos, elipticos y hemiesféricos. (Ref 4)
7.5 RECUBRIMIENTOS PARA PREVENCION DE CORROSION. (Ref. 23)

Un recubrimiento es una capa de un material de espesor pequerio y su funcion es proteger
el material de construccion de atmosferas corrosivas; este recubrimiento puede ser
metalico, organico o inorganico. Este es un método economico de control de corrosion en
comparacion con el de adicionar un espesor por corrosion que resulta muy costoso por el
tipo de material de construccion. Este método de proteccion 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 metilicos como plomo, zinc, cadmio, aluminio, estafio, etc. y las
aleaciones se pueden aplicar por varios métodos como: electrodeposicion, inmersion en
caliente, aspersion y plaqueado no eléctrico. Los recubrimientos inorganicos mas utilizados
son la ceramica, porcelana y el vidrio. Estos son fundidos sobre el metal a proteger,
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permiten el procesamiento de flujos muy corrosivos y sus limitaciones son la fragilidad y
susceptibilidad a la ruptura por choques térmicos.

Los recubrimientos organicos son principalmente pinturas y resinas. La pintura retarda la
corrosion evitando el contacto de los agentes corrosivos con la superficie del recipiente. Las
pinturas pueden resistir los efectos del medio, el calor, el impacto, la abrasién y la accion
de sustancias quimicas; existen tablas que sirven como guias para seleccionar la pintura
adecuada y estimar la cantidad necesaria de pintura para diversas condiciones de servicios.

7.6 PROTECCION CATODICA. (Ref. 6, 14 y 16)

La proteccion catodica es una técnica que reduce o elimina la corrosion tomando como
catodo el metal a proteger mediante corriente impuesta o por la unién con un anodo de
sacrificio (generalmente magnesio, zinc y aluminio.). En una celda electroquimica ocurren
procesos electroquimicos con el paso de una corriente eléctrica. Si la celda electroquimica
produce energia eléctrica, causada por el consumo de energia quimica, se dice que se tiene
una celda galvanica o pila. Si en cambio, la celda electroquimica consume corriente de una
fuente externa. almacenando como consecuencia energia quimica, se dice que se tiene una
celda electrolitica. La celda electroquimica esta compuesta fundamentalmente de tres partes
las cuales son:

* Anodo: Es la superficie del metal que se corroe, es donde la oxidacion ocurre
(pérdida de electrones) y es fuente de electrones.

= Catodo: Es la superficie del metal donde no ocurre corrosion (puede haber poca
corrosion) y ocurre la reduccion (ganancia de electrones), en éste se recibe el flujo
de electrones.

= Conductor ionico: Una solucion con electrolitos, que puede ser un fluido corrosivo,
cualquier solucion, agua salada, aire, etc.

Generalmente se dan las siguientes reglas: La reaccion anddica es una oxidacion v la
reaccion catodica es una reduccion. Los aniones (iones negativos) migran hacia el anodo y
los cationes (iones positivos) hacia el catodo. Ver la figura 7-2.

Generalmente la zona anddica es la que sufre la corrosion, el proceso de disolucion de un
metal en un acido es un proceso electroquimico, la infinidad de burbujas que aparecen en la
superficie metalica revela la existencia de infinitos catodos, mientras que en los anodos se
va disolviendo el metal, ver la figura 7-3.

Los electrones generados por la formacion de iones de hierro en el anodo pasan a través
del metal hacia la superficie de las areas catodicas inmersas en el electrolito. En el catodo
se establece un balance eléctrico con los electrones de la reaccion y los iones hidronio para
producir hidrogenos monoatdmicos ( reduccion del hidrogeno).

HiO'+e —=> H0+ "% H;

Los hidrégenos monoatomicos se combinan formando gas de hidrégeno que sale en forma
de burbujas, como se muestra en la figura 7-4.
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Electrones

Crrcuita externe

L Anado Citodo

@ lones positivos

Figura 7-2 Celda de corrosion o celda galvanica.

-

\ ' 2e” Fe**
2e Fe+-|-
\\ Fe**
2e’
Hierro Electrolitos

Figura 7-3 Reaccion anodica en la corrosion del hierro.

Metal de hierro OH"

/-P

N2

OH Electrolito

Figura 7-4 Reaccion catodica en la corrosion del hierro.



Las reacciones catodicas y anodicas ocurren simultineamente y a la misma velocidad.
Los procesos de oxidacion no necesariamente se asocian con la presencia de oxigeno en los
procesos de corrosion. La reaccion del hierro con el agua para producir hidroxido de hierro
e hidrogeno es un ejemplo donde la oxidacion no necesita oxigeno disuelto.

Fe'+ 2H,0=—2> Fe(OH), + H,

Los sistemas de proteccion contra la corrosion estan basados en la eliminacion de alguno
de los elementos de la celda electroquimica o hacerlos inoperantes. El procedimiento que
elimina todos los anodos de la parte metdlica a proteger haciéndola toda catddica, se conoce
como proteccion catédica. Se usan dos métodos principales los cuales son el dnodo de
sacrificio y la corriente impresa.

En el método de anodo de sacrificio, se conecta el metal a proteger a otro menos noble en
la serie galvanica, lo cual crea una pila galvanica en la que el metal a proteger actua como
catodo, mientras que el metal anddico se sacrifica ( se disuelve).

— -—
P

cationcs

Estructura
protegida ¢
Hhite il T
aninnes

rationecs \ / anioncs

ANODO
ANODO

Figura 7-5 Proteccion catodica con anodos galvanicos o de sacrificio.

En el método de corriente impresa. se conecta el metal a proteger al polo negativo de una
fuente de alimentacion de corriente continua, pura o rectificada. y el polo positivo a un
electrodo auxiliar que puede estar constituido por chatarra de hierro, ferro-silicio. plomo-
plata, grafito, etc.

= il
= Il‘!

Fatructura aninnes
proveyida
b ; g
cationes

Axono ( — ANODO
il INERTE

FUENTE CC

Figura 7-6 Proteccion catodica con corriente impresa.
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Desde el punto de vista termodinamico, la proteccion catédica se basa en la existencia de
una zona de inmunidad en un cierto rango de valores de potencial, en el correspondiente
diagrama de estabilidad termodinamica o diagrama de potencial- pH, mas conocido como
diagrama Pourbaix. En este diagrama para el caso del hierro (acero) se observan las zonas
de corrosion, inmunidad y pasivacion. 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 respecto al electrodo
de referencia de hidrogeno.

Zn Ag/Agd Cu/CuSO4 H
28 1.75 1.65 20
— — —
24] sl oam| )
— — —t —
1.2
=) e 12
18] 075 063 1.0
0.8 PASIVACION
5 — | ] 0.3
S L4} 03] 025 0.5)
€. . 04/
3 0e
c — -4 — —_— —
5 08| 03| 03] 00
.o.z/
) — 1 ity
04
o — — ——
05| ©080| 085 06
25| -0.80 | 85 2.6
0 — 0.8
e B 7]
12 ! INMUNIDAD
e — — L] |
] il - ] 14 |
o8] -qss] 93] a6l | R

01 2 % 4 5 6 7 B 9 10 11 12 13 14
I
P

Figura 7-7 Diagrama potencial-pH para el hierro. (Ref. 6)
Las propiedades que deben reunir los anodos de sacrificio son:

1) Deben tener un potencial de disolucion lo suficientemente negativo como para
polarizar la estructura de acero ( es el metal que normalmente se protege) a -0.80 V.
El potencial practico de disolucion puede estar en un rango de -0.95 V a -1.7V.

2) Cuando el metal actué como dnodo debe presentar una tendencia pequena a la
polarizacion, no debe desarrollar peliculas pasivantes protectoras y debe tener un
elevado sobrepotencial para la formacién de hidrogeno.

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.



4) En su proceso de disolucion anddica, la corrosién debera ser uniforme.

5) El material debe ser de facil adquisicion y debera de poderse fundir en diferentes

tamarios y formas.

6) EIl metal debera tener un costo razonable.

Para saber cuanto metal de disuelve en una reaccion electroquimica de acuerdo a las leyes
de Faraday, la cual dice que ¢l paso de una corriente de 96500 coulombs (numero de
Faraday) disuelve una cantidad equivalente de cualquier elemento quimico. Entonces se

utilizara la siguiente formula.

nx 96500

MD=(I><:{ il

donde:
Mp = Metal disuelto, g.

| = Intensidad de corriente en amperes (A).

t = tiempo, segundos.
PM = Peso atomico del metal en g.

n = Valencia del elemento, nimero de electrones que pierde el metal al disolverse.

El cociente PM/(96500*n) es el equivalente electroquimico. Las propiedades del Zn. Mg

y Al se ven en la siguiente tabla:

Tabla 7-7 Propiedades fisicas y electroquimicas del Zn, Mg y Al. (Ref. 6)

(V vs. Ag/AgCl)

Propiedades Mg Zn Al
Peso atomico, g. 24.32 65.38 2697
Peso especifico a 20°C, g/em’. 1.74 7.14 2.70
Punto de fusién, °C. 651 419.4 660.1
Resistividad eléctrica, Q-cm. 4.46*10° 6.0%10° 2.62*10°
Valencia 2 2 ]
Equivalente-gramo 12.16 32.69 9.00
Equivalente electroquimico, mg/C. 0.12601 0.3387 0.0931
Capacidad eléctrica tedrica,A-h/kg. 2204 820 2982
Capacidad eléctrica practica, A-h/kg 1322 738 1491
Rendimiento corriente (%) 60 90 30
Consumo tedrico, kg/A-afo 3.98 10.69 2.94
Potencial normal a 25°C. -2.63 -1.05 -1.93
(V vs. Ag/AgCl)
Potencial disolucién en agua de mar -1.55 -1.05 -1.85




Los rendimientos practicos no alcanzan nunca el 100%, ya que en la practica industrial no
se pueden fabricar dnodos galvanicos puros, porque resultan incosteables. En la siguiente
tabla se dan los valores tedricos y practicos de la capacidad eléctrica.

Tabla 7-8 Valores electroquimicos tedricos para el calculo de la vida del anodo.(Ref 6)

Metal anddico Capacidad de Rendimiento Factor de utilizacion
corriente tedrica, % %o
A-aio/kg
Zinc 0.094 90 85
Aluminio 0.340 90 85
Magnesio 0.251 50 85

En la siguiente tabla se muestran los valores practicos algunos anodos tipicamente
usados.

Tabla 7.9 Valores electroquimicos practicos de anodos galvanicos y de corriente impresa.

(Ref. 21)
i Tipos Amp Wb (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 8000-11000(8500) 17700-24300 (18800)
silicio.
Anodos galvanicos
| Magnesio. 450-500 (450) 1000-1100 (1000)
Aluminio (2) 200-950 (800) 440-2100 (1800)
Zinc. 300-350 (350) 660-770 (770)

Notas: (1) los valores en los paréntesis son usados para los calculos de disefio.
(2) precaucion, el funcionamiento y la eficiencia de los anodos de aluminio varia con
las aleaciones.
Las eficiencias de los anodos varian en un gran rango, particularmente en los anodos
galvanicos. Los factores son: localizacion, posicion y area superficial, composicion del
fluido, temperatura y el ataque selectivo electroquimico.

La densidad de corriente requerida en los recipientes estd entre un rango de 5 a 40
miliamperes por pie cuadrado (54 a 430 mA/m’) donde el metal (acero sin recubrimientos)
esta sumergido en agua. El caso de no especificar la densidad de corriente requerira, se
usara 10 mA/ pies’ ( 110 mA/m’) que generalmente se usa para disefios preliminares.
Cuando se manejan grandes flujos que contienen despolarizadores como el oxigeno y acido
sulfhidrico se requieren generalmente de altas densidades de corriente para mantener el
potencial de proteccion. (Ref. 21)

129




Consideraciones de seleccién de los Anodos de sacrificio. (Ref. 21)

Magnesio: El anodo de magnesio es el mas frecuentemente empleado por su alla
resistividad al agua. En salmueras donde la resistividad es baja, la corriente total puede ser
controlada por circuitos externos.

Zinc: Este anodo puede presentar un decrecimiento en el manejo del potencial con un
incremento en la temperatura y un posible cambio de polaridad armba de 150 °F (65°C) y
pasivacion en la presencia de fosfatos, cromatos y sulfatos.

Aluminio: El aluminio maneja un potencial bajo en comparacion al magnesio. Este provee
una autorregulacion con lo que da una gran vida de proteccion del sistema y
consecuentemente, se remplaza pocas veces el anodo. No obstante, su bajo manejo de
potencial limita la corriente total. Generalmente mas de un anodo de aluminio se requiere
para remplazar a uno de magnesio comparandolos en el tamafio y area superficial,
particularmente por una alta resistividad al agua.

Los anodos de sacrificio pueden ser ubicados en bloques cilindricos o en el piso del
recipiente. La insercion de electrodos de referencia pueden ser instalados en el recipiente en
el mismo puerto de entrada de los anodos. La presencia del potencial protector puede ser
verificada después que el recipiente es polarizado. La polarizacion 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
polarizacion y proteccion del recipiente se asegura con un potencial igual o mas bajo de
estos valores. En los recipientes con recubrimiento el potencial debe mantenerse cerca del

potencial minimo de proteccion.
Tiempo de vida del 4nodo de sacrificio. (Ref. 6)

La vida del @nodo de sacrificio se puede calcular con la siguiente ecuacion:
. POB |
da = anos.
Vid 0 =L

Donde:

Q = Capacidad tedrica de la corriente del anodo, A-afio/kg.
P = peso del anodo, kg.

© = el rendimiento, %.

B = factor de utilizacién, %.

| = Intensidad requerida para la proteccion, Amp.
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El nimero de anodos que se van a necesitar para llevar a cabo la proteccion catddica se
puede calcular con la siguiente ecuacion:

I
#anodos = !
Donde :

It = Intensidad necesaria total para la proteccion.
| = Intensidad que es capaz de suministrar un anodo.

La corrosion del fluido generalmente aumenta segin la conductividad de éste por la
cantidad de solidos disueltos. La corrosion en el equipo para el manejo del crudo aumenta
con la salmuera que contiene 4cido formico, dioxido de carbono, hidrégeno y sulfuros. El
diseno de la proteccion catodica depende de la configuracion interna del recipiente y del
factor econdémico ( costo inicial, mantenimiento, tipo y condiciones de revestimientos,
energia 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 anodos cilindricos o cuerdas anddicas que estan
suspendidas del techo dentro del recipiente. Este disefio ofrece dos ventajas que otros
disefos.

1.- Mejor distribucion de la corriente ya el anodo estd en paralelo con las paredes del
recipiente.

2.- Al deterioro o agotamiento del anodo, este puede ser remplazado sin bajar el mvel dei
liquido o drenando el recipiente.

En los recipientes que tienen compartimientos, mamparas, tubos internos, desviadores de
flujos mallas eliminadoras de niebla, etc. Demandan maés cuidado en el disefio del sistema
de proteccion catddica. Por lo menos un danodo debe ser instalado por cada compartimiento
expuesto a los flujos corrosivos. Si los recipientes de este tipo no son disefados para
acomodar la proteccion catodica, es necesario hacer modificaciones en los dispositivos
internos del recipiente. Por ejemplo, si el recipiente tiene tuberia interna y un desviador de
flujos muy cercanos, se debe permir el suficiente espacio para instalar el anodo entre los
dos dispositivos.

La correcta localizacién y posicion de los anodos en los recipientes es esencial para una
buena distribucion de la corriente. Como regla para la instalacion de todos los anodos en la
proteccion catodica es colocarlos en las superficies expuestas al flujo corrosivo. Cada
anodo debe ser localizado en el centro de los compartimientos. Los factores que determinan
el numero, peso y forma de los anodos son:

ol

+ Las areas expuestas de metal sumergidas en el flujo corrosivo.
Densidad de corriente requerida.

Corriente anticipada para el rendimiento de los dnodos.
Configuracion del recipiente

Vida deseada del sistema de proteccion catodica.

. .
LR

L7
L

:
*

131



Los dnodos galvénicos (dnodos de sacrificio) estdn en contacto eléctrico con el metal a

proteger, la corriente que se requiere se genera en este método por la corrosion del material
del anodo de sacrificio. En el caso de los anodos de corriente impuesta, la corriente directa
es proporcionada por medio de fuentes externas y se hace pasar por el sistema mediante
anodos 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 anodos galvanicos.Los dnodos galvanicos 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 corrosion es la pasivacion del metal aplicando una
corriente exterior que lo hace mas anodico y recibe el nombre de proteccién anédica. En
este tipo de proteccion 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 mas
lentamente. Este método es aplicable a los metales y aleaciones que tienen un
comportamiento pasivo-activo a varios potenciales de corrosion.

7.7 HOJAS DE DATOS DE PROCESO.

Las hojas de datos son de gran importancia ya que dan informacion como condiciones de
disefio, condiciones de operacion, cddigos y especificaciones del material. También llevan
un dibujo de los recipientes ya que es la manera mas eficiente de comunicar las
especificaciones, dimensiones, tamafio, nimero y localizacion de las boquillas, registros.
drenes; necesidades interiores requeridas, recomendaciones del material de construccion
(Particularmente en los casos donde se manejan fluidos corrosivos), recubrimientos. etc.
Debe incluirse el peso del recipiente cuando estd lleno y vacio. pues esto ayuda a los
encargados del disefio de estructuras, soportes y cimentaciones. Esta hoja transmite la
informacion preliminar a los fabricantes de recipientes que se encargan del disefio
mecanico y no deberan hacer cambios en las dimensiones basicas del recipiente por ser
estas necesanas en el proceso. Se debe buscar las dimensiones bésicas que satisfaga al
proceso y para que resulte un disefio basico de lo mas econémico.

Una hoja de datos de proceso para recipientes esta constituida por lo siguiente:

. Una identificacion. En ella se plasma el nombre de la firma de ingenieria que
efectua el trabajo, el cliente para el cual se trabaja, nombre v localizacion de la
planta, servicio, nimero de identificaciéon del equipo.

II. Caracteristicas de operacion y propiedades del fluido.
[I1. Dimensiones del equipo.
IV. Datos de disefio del equipo, niveles de liquidos, alarmas y paro.
V. Materiales de construccion y recubrimientos.
VI. Posicion (vertical u horizontal)
VI Tipo de tapas.

VIIL. Boquillas.
IX. Dibujo del recipiente mostrando conexiones y detalles de los accesorios
Internos.

X. Cuadro de revisiones.
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CAPITULO VIIIL.

EJEMPLOS DE APLICACION.

8.1 SEPARADORES LiQUIDO-LIQUIDO.

Ejemplo 1 Dimensionar el recipiente separador liquido-liquido horizontal que maneja una
emulsion de hidrocarburo de 55° APl y agua. Suponer que el diametro de la gota de agua
es de 200 micras. Las condiciones de operacion son las siguientes.

Presion de operacion = 1000 psig
Temperatura de operacion = 80° F.

Flujo masico de hidrocarburo = 13272 Ib/hr.
Flujo masico de agua =1869 Ib/hr.
Densidad de hidrocarburo = 47,40 lb/pie’
Densidad de agua = 62.3 Ib/pie’

Viscosidad de hidrocarburo = 0.55 cp
Viscosidad de agua =0.84 cp

Material de construccion del recipiente SA 283 grado A.
Espesor por corrosion 1/16 plg.

Eficiencia de la soldadura 0.85

Procedimiento.
1.- Calcular los flujos volumétricos Qi y Qui con las ecuaciones 3.1 y 3.2.

1869 . pies’
= =0.5
Qu 60(62.3) min.

13272 pies’
= = 4.666

Qu 60(47.4) min.

2.- Calcular la Kg con el diametro de 200 micras, con la ecuacion en la tabla 5-1 del

capitulo V.

K, =2.06151*107(200)" = 0.82
3.- Calcular las velocidades de sedimentacion, Uy y Uy, con las ecuaciones 3.3 y 3.4

_ 0.82(62.3-47.4) _ 92917 lg.

e 0.55 nin.
2(62.3-47. lg.

v, - 0.82(62.3-47.4) _ 145478
) 0.84 min.
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Como las velocidades son muy grandes, se utilizara el criterio de usar 10 plg./min. Como
maximo, entonces, Uy = Upy = 10 plg./min.

4.- Seleccionar el tiempo de residencia de acuerdo a la tabla 3-1 del capitulo 111 v calcular
el volumen de residencia Vg, con la ecuacion 3-5.

Se seleccionara 5 min.

Ve =(4.666+0.5)(5) = 25.83 pies’

5.- Seleccionar la relacion L/D de la tabla 2-3 del capitulo II, el valor seleccionado es 4 y
calcular el didmetro y el area transversal, con las ecuaciones 3.6 y 3.7.

4(25.83) |
D= =201= i
[ () } | = 2 pies

_x(2)°

A, = 3.141pies’

6.- Seleccionar las alturas de cada fase, 1 pie como minimo para cada fase. Hyp = Hy = |
pie.
Calcular el area de cada fase con ayuda de la tabla 4-4. y calcular la longitud del recipiente.

A=Ay = 1.57 pies’
25.83
I_ -
3.141
Como se pasa de 8 pies que es la longitud de la placa comerciar, entonces L= 10 pies.
7.- Calcular los tiempos de sedimentacion para ambas [ases, con las ecuaciones 3.9 v 3.10.

5
by =l = I;((}I):I.Zmin.

8.- Calcular los tiempos de residencia para cada fase con las ecuaciones 3.11 y 3.12.

=8.22 pies

0, - Ln?(lu}:”qm_m_
7 05

R L re—
4.666

9.- verificarel L/D , 10/2 =5

10.- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 del capitulo 4 y calcular el espesor de

cuerpo del recipiente y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6.

Se seleccionaran cabezales elipticos.

La presién de disefio es Pp= 1000 + 10%=1100psi

La temperatura de disefio es de 100 °F

El esfuerzo permisible de material es de 10350 psi
(1100X24) n

3
= =1:684%1° plg.
S = 5(10350X0.85) - 1.2(1100) " 16 TR



(1100)24) I
"= *
2(10350)0.85)-0.2(1100) " 16
11.- Calcular el area superficial del recipiente y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6.

i
=1581=1 plg.
SPL

A = (2)(10) = 62.83 pies”

A, =1.09(2)' = 4.36 pies’
13.- Calcular el peso aproximado del recipiente.

W= (490{ ]i?zs J(62.83 +2(4.36)) = 5112.84/b.

Se realizo el calculo con una L/D = 2 y se obtuvieron los siguientes resultados:

/D L/D D 0] Qi 0 Peso del
Supuesto Real pies pies min min recipiente,
W (Ib)
-4 5 2 10 314 31.36 5112.84
2 24 25 6 21.924 | 3934 | 558113 |

Se observa que en el L/D = 5 el recipiente obtiene un menor peso del recipiente v cumple
con las necesidades del proceso, por lo cual es el optimo.

Calculo del diametro de las boquillas.

El calculo se hace de acuerdo al capitulo VI seccion 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 liquido-liquido, se tomara el valor de 1 pie/s para los calculos.

I
13272\ |2
{ =10.050 =3.77plg.
‘ [ 9[47.4(1)]] e

El diametro nominal escogido es de 4™ con un diametro interno de 4.026"
Calculando la velocidad real:

Voo, =]83.3[ B J:O.S? o

(4.026)

Entonces Vs = Ve, por lo cual el diametro nominal de 4™ es aceptable.
Boquilla de salida de agua.
El proceso de dimesionamiento es igual al anterior.

5

d=1.23plg.
Se escoge el diametro nominal de 1 % con didmetro interno de 1.380 plg.

La Viea = 0.8 pies/s, por lo que el diametro nominal escogido es aceptable.
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Boquilla de alimentacién de la emulsion.

El dimensionamiento cambia de los anteriores ya que hay que calcular la densidad de la
mezcla, que se calcula como sigue:

_ 189 s
1869 +13272
Ib
Py =623(0.123)+47.40(1-0.123) = 4923 |
ples’

Wy =1868 +13272 =15141 lb/hr
La velocidad recomendada es la misma de 1 pie/s

d=395plg.
Se escoge un diametro nominal de 4" con diametro interno de 4.026 plg. con este dato se
calcula la Vigea = 0.966, entonces Vs= Vigeal, por lo que el didmetro nominal es aceptable.

Resumiendo.

L/D=5

Largo del recipiente 10 pies.

Diametro del recipiente 2 pies.

Didametro de la boquilla de alimentacion de 4 plg.

Diametro de la boquilla de salida de la fase pesada (agua) es de 1 ' plg.
Diametro de la boquilla de salida de la fase ligera es de 4 plg.
Cabezales elipticos de espesor de 1 5/8 plg.

Espesor del tambor 1 % plg.

Peso aproximado del recipiente 5112.84 Ib.
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Ejemplo 2 Dimensionar el recipiente separador liquido-liquido con bota para la fase
pesada, usando las condiciones y datos del ejemplo anterior y ver la diferencia de pesos
aproximados de las dos configuraciones de los recipientes.

1.- Seleccionando el tiempo de residencia de Tg = 5 min. de la tabla 3-1 del capitulo 11,
con la ecuacion 3.13 calcular el volumen del recipiente.

V, =(4.666)5) = 23.33 pies’

2.- Seleccionar un /D de 4 y calcular el diametro del recipiente, D, el drea transversal, Ay,
con las ecuaciones 3.6 y 3.7.

1
D= [4(23'33)}! =1.95 = 2 pies

7(4)

2
A = "'(? = 3.141 pies’

3.- Calcular la longitud del recipiente con la ecuacion 3.14.

L= 2533 =7.42 = 8 pies
3.141
4.- con Uy = 10 plg./min. Calcular el tiempo de sedimentacion ty, con la ecuacion 3.15.
= I2(2): 2.4min.
10

5.- Calcular el tiempo de residencia Qyy, con la ecuacion 3.11.

~(3.141)8) = 538 min

=

4.666
6.- Venficar el L/D.

L 8

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 capitulo 4.

3

Iy = (HOOXM) + I =1.684=1" plg.
2(10350)0.85)-1.2(1100) 16 4
(1100)24) 1 = 5

> + =1.581=1" plg.

" = 2(10350)0.85)~0.2(1100) " 16 g7t
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8.- Calcular el area superficial de los cabezales y tambor del recipiente con la tabla 4-6.

As = n(2)8) = 50.265 pies®
A4, =1.09(2)" = 4.36pies’
9.- Calcular el peso aproximado del recipiente.

-q
W= (490{ ']; )(50.265 +(24.36) = 4214.961b

10.- Dimensionamiento de la bota.
Establecer la altura de la fase pesada, Hy = | pie como minimo.

_120)

- — =1.2min.
LM
10

11.- Establecer que la velocidad de sedimentacion en la bota es:
U, =0.78U,,, =7.5min.

12.- Calcular el diametro de la bota con la ecuacién 3.18.

~ 4x12(0.5)
‘ 7(7.5)
13.- Calcular el tiempo de residencia de la fase pesada con la ecuacion 3.19.

=l pie

w = 403) =1.57min.

14.- Adicionar 0.5 pies a la altura de la bota para que la interfase quede dentro de la bota.

15.- Calcular el espesor del tambor y cabezal de la bota, calcular las dreas superficiales v
calcular el peso aproximado de la bota, segiin la tabla 4-6.

(1100)12) n

.
I = =0873= plg.
* 2(10350)0.85)-1.2(1100) 16 g7

(1100)12) 1
!!r = 5 + .
2(1035040.85)-0.2(1100) 16

A = 7(1)1.5) = 4.712 pies’
A, =1.09(1)" =1.09pies’

A (490{ OSS J(amz +1.09)=207.300/b.
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16.- Calcular el peso total del recipiente.

W, =4214.96 +207.3 = 4422.26/b
Resumiendo.
L/'D =4
Largo del recipiente 8 pies.
Diametro del recipiente 2 pies.
Diametro de la boquilla de alimentacion de 4 plg.
Diametro de la boquilla de salida de la fase pesada (agua) es de 1 Y plg.
Diametro de la boquilla de salida de la fase ligera es de 4 plg..
Cabezales elipticos de espesor de 1 5/8 plg.
Espesor del tambor del recipiente 1 % plg.
Peso Aproximado del recipiente 4422.26 Ib.
Altura de la bota = 1.5 pies.
Diametro de la bota = 1 pie.
Espesor del tambor de la bota = 7/8 plg.
Espesor del cabezal eliptico de la bota = 7/8 plg.

Comparando los pesos de las dos configuraciones de los recipientes:

Configuracion D L LD Wi
pies pies Ib
Recipiente horizontal 2 10 5 5112.84
Recipiente horizontal 2 8 4 442226
con bota

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 matenial de construccion.
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8.2 SEPARADORES LiQUIDO-VAPOR.

Ejemplo 3. En un ciclo de refrigeracion mecanica donde ¢l refrigerante es propano. El
propano liquido se expande cuando pasa a través de una valvula de expansion dirigiéndose
a un evaporador donde el calor es absorbido, el propano sale del evaporador con cierta
fraccion de liquido, para continuar con el ciclo el propano debe comprimirse a traves del
compresor y después debe ser condensado, asi cerrando el ciclo.

Dimensionar el recipiente separador liquido-vapor en configuracion vertical con malla
eliminadora de niebla de la figura 8-1, las condiciones son las siguientes:

Presion de operacion = 16 Psia.
Temperatura de operacion = -40 °F
Flujo masico total = 178 570 Ib/hr.
Calidad del vapor X; = 0.2

Flujo masico de liquido = 35714 Ib/hr.
Flujo masico de vapor = 142856 Ib/hr.
pL = 36.098 Ib/ pie’

pv = 0.164 Ib/pie’

e =0.198 cp

v = 0.006 cp

Material de construccion del recipiente SA-333 grado 3.
Espesor por corrosion 1/16 plg.
Eficiencia de la soldadura 0.85

60 psia
14.5 psia
AP =1.5 psi
hy = 405 Biw/ib

Q = 25 MMBtu/hr

hy_ = 265 Btu/lb

Figura 8-1 Parte de un ciclo de refrigeracion mecanica.
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Procedimiento.

1.- Seleccionar la K de la tabla 4-1 del capitulo IV y calcular la velocidad terminal del
vapor con la ecuacion 4-3.

Usando los valores de York Demister K = 0.35 (0.8) =0.28

QR — (o
U, =028 36.098-0.164 _ 4 247 Pes
0.164 K
Entonces U, =0.75U, =3.1817'¢
§
2.- Calcular el flujo volumétrico del vapor.
4 . i
0, - 142856 — 241964 P'€
3600(0.164) s
3.- Calcular el diametro interno del recipiente con la ecuacion 4-1.
= 4(241.964) =9.841pies
7(3.181)
9.841 + 0.5 pies por soporte = 10.34 pies.
entonces D = 10.5 pies.
4.- Calcular el flujo volumétrico del liauido.
35714 es’
0,=, =16.534 7%
(60)36.098) min

5.- Seleccionar ¢l tiempo de drenado de la tabla 2-3 del capitulo I1 y calcular el volumen de
drenado.
Se seleccionara 5 min
v, =(5M16.534) = 82.67 pies’
6.- Seleccionar el tiempo de sobrealimentacion de la tabla 2-3 y calcular su volumen.
Se seleccionara 5 min.
V. =(5X16.534) = 82.67 pies’
7.- Obtener la altura del nivel minimo del liquido Hyy; de la tabla 4-2 del capitulo I'V.

H,, =6plg.
8.- Calcular las alturas del drenado y de sobrealimentacion con las ecuaciones 4.8 v 4.9
respectivamente.

67
By = 8 Spesatpie

[’: ](10.5)2

Entonces Hy = Hs
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9.- Calcular la altura entre el nivel maximo de liquido y la linea central de la boquilla de
alimentacion, se calculard con mampara de choque.

H, =12+d,

El didmetro de la boquilla de alimentacion se calculara con las ecuaciones v criterios de
velocidad y caida de presion para tuberias en el capitulo 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)”
Entonces la velocidad es: 'V < ol =88.56 7'

(0.204)"° s
Calcular las velocidades superficiales del liquido y el vapor, Vs y Vg para usar la figura
6-3 del capitulo VI, el mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberias horizontales.
Suponiendo un diametro nominal de 24™ con diametro interno de 23.250™.

Vg = 0.275 =0.093 pies
(;r][?.}.ZSO)‘ s
4 12

s 241.964 82,06 pies
(rr)( 23.250Y s
al 2 )

v, =0.093+82.06 =82.153 7'
5

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,,, =12+24=36plg.=3pies
10.- Calcular la altura de la seccion de sedimentacion por gravedad, Hp. con la ecuacion
4-11.

H, =0.5D =0.5(10.5)=5.25 pies
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 ecuacion 4-12.

H, =05+1+1434+525+1+0.5=12.25pies

Situar Hy = 12 pies.
12.- Venficarel L/D = 12/10.5=1.14

Como no cae dentro del rango recomendable de L/D, se aumentara el H.
Se aumentara a las alturas de:
H[.iN =4 piES



Hp=8 piCS

Ahora Hy = 16 pies.

L/D = 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 cabezales de
acuerdo a la tabla 4-5 y 4-6 del capitulo IV.

La presion de disefio es de 1.3 + 20 psig = 21.3 psig.

El esfuerzo permisible del material de construccion, se encuentra en el apéndice C. Y el
valor es de 16250 Ib/plg’. (psig)

La eficiencia de la soldadura es de 0.85%

El espesor adicionado por corrosion es de 1/16 plg.

El espesor del tambor es de:

o (21.3X126) + 1 Lnisna 3 ol
*2(16250)0.85)-1.2(21.3) 16 16

Se eligen cabezales Toriesféricos y el espesor es:

0.885(21.3)126) 1
H = - 1
(16250)0.85)-0.1(21.3) 16
14.-Calcular el area superficial del tambor y de los cabezales de acuerdo a la tabla 4-6.

1
=0.234 = Ig.
4Pg

As =m(10.5)(16) 552?3'8 pies.
Ap = 0.842(10.5)° = 92.83 pies.
15.- Calcular ei peso aproximado del recipiente con de acuerdo a la tabla 4-6

W= (490{ Ués J(szms +2(92.83)) = 7283.03/h

El calculo del diametro de las boquillas de salida del vapor y del liquido se realizara de
acuerdo a la seccion 6-3 del capitulo VI.

Diametro de la boquilla de salida del vapor.

Se selecciona el criterio de caida de presion en el apéndice A, ¢l criterio es Apyq =0.5 psi
para lineas a la succion de un compresor.

Con W= 142856 Ib/hr. Encontrar C; =20

Calcular C;

=0.0041

C. = 0.5(0.164)
: 20

Entonces con C> se obtiene el diametro nominal = 18"
Calculando el Apjgoeal = 0.458 psi, es aceplable.

Diametro de la boquilla de salida de liquido.
Se selecciona la velocidad recomendada en el apéndice A. El criterio es Vs = 3 pies/s para

drenaje de linea de refrigerante.

]

35714 ) |2
d=[0.0s09) 7! =4.09plg.
36.098(3)
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Se selecciona el diametro nominal = 4" con un diametro interior de 4.02"

0- 35714 = 0274 P's
36.098(3600) s
274
Veew =183.3[02 1): o 72
4.02 5

Entonces Vs =Vgea, por lo que el diametro nominal de 4™ es aceptable.
Resumiendo:

L/D=1.52

Altura del recipiente 16 pies.

Diametro del recipiente 10.5 pies.

Diametro de la boquilla de alimentacion de 24 plg.
Diametro de la boquilla de salida de vapor 18 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido 4 plg.
Cabezales tipo toriesféricos de espesor de Y4 plg.
Espesor del tambor 3/16 plg.

Peso aproximado del recipiente 7283.03 Ib.
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Ejemplo 4. Dimensionar el recipiente separador liquido-vapor de configuracion horizontal
(Knockout drums) en un sistema de desfogue (Figura 8-2) en el cual a través de sus
diferentes dispositivos de relevo de presion se envian liquidos, vapores o gases, algunos
vapores llegan a condensarse en la trayectoria hacia el quemador elevado, estos liquidos
son recolectados en el recipiente separador y seran recuperados para después quemarlos. Se
usara una malla separadora de niebla para que no pasen gotas de liquido hacia el quemador
para evitar gotas descendentes llameantes. Se recomienda que el tamano de la gola a
remover segun el codigo APL RP 521 es de 400 a 500 micras Las condiciones de operacion
son las siguientes:

P(I = 20 Psia.

To =70 °F.

Wi = 356300 Ib/hr.

W, =48500 Ib/hr.

pa = 0.0836 Ib/pie’.

pi =37 Ib/pie’.

tg = 0.012 cp.

Material de construccion A 283 grado C
Eficiencia de soldadura 0.85

Espesor por corrosion 1/16 plg.

Tiempo de drenado = 20min.

Tiempo de sobrealimentacion = 10min.

Linea Principal

Quemador
Separador Tanque Sello
Lig.-Vapor

Figura 8-2 Sistema de desfogue.
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I.- Con el diametro recomendado de la gota (400 micras), calcular la K con la tabla 4-1 del
capitulo IV o con la figura 1-2 del capitulo [ para calcular el coeficiente de arrastre Cp.
Usando la tabla 4-1.

3. *10° pie
400»:."('17:3[' ORATIN g I“J:U.()Ol.‘ﬂ:’e&
lmicra
95%10* *0. * Mag-
¥ =[] 0-95%10"*0.0836 (0.0‘013) (37 -.0836) =340
(0.012)

Y =8.411-2.243(8.40)+0.273(8.40)" —1.865*107*(8.40)" +5.201*10 *(8.40)" = 0.368
C, =exp(0.368) =1.44

e 4(32.2(0.0013) _ —L
3(1.44) 5

2.- Calcular la velocidad terminal del vapor Uy, con la ecuacion 4.3 y establecer la
velocidad del vapor Ug = 0.75Ur,
U. =0.196 37-0.0836 — 4 Igpfes
' 0.0836 5

U, =0.75(4.118) = 3.08 PIES
5

3.- Calcular el flujo volumétrico del vapor y del liquido, Qg v Q. con las ecuaciones 4.4 v
4.5.

Qi =1183.87 pies'/s

Qi =21.84 pics"’mm.

4.- Calcular el volumen de drenado y sobrealimentacion, usando las ecuaciones 4.6 v 4.7,
v, +V, =(20+10)21.84) = 655.2 pies’
5.- Seleccionar un L/D de la tabla 2-4 del capitulo II y calcular el diametro v el area

transversal del recipiente con las ecuaciones 4.16 y 4.17.
Conun /D= 1.5

70.6(1.5)
_x(10y’
4

TP
= [ W 3'2)} =9.75 = 10 pies.

A; = 78.539 pies’

6.- Calcular la altura del nivel minimo del liquido Hy (. con la ecuacion 4.18, o usar la tabla

4-2 y calcular su area con ayuda de la tabla 4-4.
H,, =05010)+7=12plg.= 1 pie.

=0.0519(78.539) = 4.076 pies’

A,
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7.- Como la cantidad de vapor es mas del 80% del total, establecer que Hp = 0.7 (D). y
calcular el area del vapor con la tabla 4-4 del capitulo IV.

Hp = 07{10} =7 piCS >
Ap =0.747 (78.539) =58.668 pies’

8.- Calcular la minima longitud para acomodar el volumen de drenado y sobrealimentacion
del liquido con la ecuacion 4.19.

655.2

L= =41.48 = 42 pies
78.539 - 58.668 - 4.076

9.- Calcular el tiempo de goteo, la velocidad real del vapor y la longitud minima requerida
para la liberacion liquido-vapor. Usar las ecuaciones 4.20, 4.21 y 4.22.

7
= =227
?= 30827
. 1183.87 _10.17 P'e
58.668 s

Ly =20.17%2.27 = 4578 pies.
Como L< Ly, entonces L = 46 pies.

10.- Verificar el L/D = 46/10 =4.6, cae dentro del rango recomendado.

11.- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular el espesor y area de los cabezales y el

tambor segun la tabla 4-5 y 4-6.

Se seleccionan cabezales toriesféricos.

Pp=35.3+15=20.3 Psig.

Tp=70+25=95°F.

Esl'ucr{,o permisible del material A 283 grado C en el apéndice C es 55000/4 =13750
Ib/plg.

- 20.3*10*12 =
¥ 2%13750*% 85-1.2*20.3 16
. _ 0.885%203*10*12 1 _
" 13750%0.85-0.1%20.3 16
A = *10*46 = 1445.13 pies’

A, =0.842(10)" =84.2 pies*

0.25

% =(490)[ =

](1445‘13 +2%84.2)=16471.45/b.



Se realizaron varios calculos con diferentes L/D y los resultados son los siguientes.

L/D D L w
pies. pies. 1b.
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 L/D = 4.6, por lo cual es de

optimas dimensiones.
Calculo del diametro de las boquillas.

Boquilla de alimentacién.

Las boquillas se dimensionaran de acuerdo al capitulo VI seccién 6.3 y con los criterios del

apéndice A y B.

De acuerdo a la tabla 4-3 del capitulo IV vy a la figura 6-3 del capitulo VI, la grafica de
Mandhane para tuberias a dos fases se dimensionara la boquilla de alimentacidn,

= ALES =0.00029
21.84+71032.69
b
Py = 37(0.00029) + 0.0836(1 - 0.00029) = 0.094
pies

0, =1183.87+0.364 =1184.234 7
3

vog 9 195697
4 s
1
2
4*1184.234
> =2.77 pies = 3324plg.
> 607 2.71 pies plg
0.094

Tomando un diametro nominal de 36 con un didmetro interno de 35.250”
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0364 pies

M= , =0.053
n [35.250) s
4\ 12
.87 {
Ve, = 1183.8 1 — 174.68 7€
1[35.250] s
4\ 12

V, =174.68+0.053 = 174.733 7'
5

Con las coordenadas, se cae dentro de la region de flujo tipo anular que es aceptable.
Cilculo del diametro de la boquilla de salida del liquido.

El criterio a usar es la velocidad recomendada = 2 pies/s
De acuerdo al capitulo VI.

48500 |2
d ={0.050 =5.77plg.
{ 9(37(2) H &
Q= 0.364 pies’/s

Se selecciona un diametro nominal de 6” con un didmetro interno de 6.065™

Vi =1 83.3[ U35 ) = 1/3p B
6.065? s

La velocidad real es aceptable.
Calculo del diametro de la boquilla de salida del gas.

Se selecciona el criterio de caida de presion en el apéndice A, el criterio es Apjop =0.8 .
Con W= 356300 Ib/hr. Encontrar C, =130
Calcular C;

C = 0.8(0.0836) _ —

: 130
Entonces con C; se obtiene el didametro nominal = 24"

Ap. o 130%0.000534 _ .. pies
100real 0.0836 T

Apioo= APiooreal, POr lo que es aceptable el didametro nominal de 24",



Resumiendo:

L/D=4.6

Longitud del recipiente 46 pies.
Diametro del recipiente 10 pies.

Diametro de la boquilla de alimentacion de 36 plg.

Diametro de la boquilla de salida de vapor 24 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido 6 plg.
Cabezales toriesféricos de espesor de "4 plg.
Espesor del tambor 3/16 plg.

Peso aproximado del recipiente 16471.45 Ib.



SUBDIRECCION DE INGENIERIA

17| PO RECTAMGULAR

AHCHO

| CORROSION PEFM

1716 plg

Fia el Mumant; WOUA 1 DE |
LocARACON  Veracniz EDCON FECwa | mECHA POA ap POR
CoNTRATO ba  PS. 400 AHZ 20-6-03 DBO
CAVE FB-15
Mo OF LUmDADES. | (1)nn)

: RECIPIENTES

v | {HOJA DE DATOS DE PROCESO)

1 semaco  Separador de Liguidos a quemador | Poscion |araonl

- 7 W0 OE FLLDO. |y rpearbnirees Tinnedoe WO g8S00 Ihhe CEnsoaD 37 Jlvprest

|| 2 hidrocarburas 3:-:.\ e Ao 356300 i DERSIOAD () UBIO lh.;uu‘_

| | TEMPERATURA, OPERACKON  7() “F MAXRA 04 DSERD 95 F

=] | PREJOM OFERACION S3ps MAIMA 10 paip OSEND  00) 3 payp

| |* [owesoes oemoTT sl DWMETRO | 3) iy car 1o1a 3610 gesd |

H e e
VB, MR sl MR 36l Sl

:' ALARMA DE ALTO MVEL 30 plg ALARSIA WALTY B0 NAVEL 12plg HIVEL DE PARD 34;\%

[ |® MATERILES A28 erado C

| 10 | MALLA SEPARADORA Q wATERAA Cero incy

" | neo cRcasr

caseza 1/16 plg |

| ascsmenTo

L 1] no
|| "* | mEcosmusenTo WTERMD
[ BOQUILLAS
] AL L Cant [ TN S Illg SERNCD
- 11 1 36 Alunentacion
| s 20 1 6 Salida de fase liquido |
I D TV 24 Salida de fase gaseosa |
i 25 2 15 !
T 35 1 15 Ined de presion

. fi= 15 1 )& lid_dle temperatura
I i O 20 Registro de hombre |
| = 18 1 L3 Direne
b —

L : 60 | 1 15 Cones valy releva o
BE
B
BE

| NOTAS

Cabezales tonesténcos

FECHA

HECHA POR

AP DR

n
o



8.3 SEPARADORES LiQUIDO-LIQUIDO-VAPOR.

Ejemplo 5. Dimensionar el recipiente separador vertical liquido-liquido-vapor con
mampara y malla eliminadora de niebla para separar una mezcla de hidrocarburos liquidos,
gas de hidrocarburos y agua. El tiempo requerido de drenado de hidrocarburo liquido es de
25 min. y el de sobrealimentacién de solamente 5 min. Las condiciones de operacion son:
P,= 165 Psia.

T, =90 °F

W{_; = 415000 Ib/hr

Wy = 16500 Ib/hr

Ww = 1300 Ib/hr

pG = 0.6973 Ib/pie’

pi = 53.95 Ib/pie’

pw = 62.11 Ib/pie’

Hy = 0.630 cp

ww = 0.764 cp

Material de construccion SA-301 grado B..

Espesor por considerar la corrosion 1/16”

Eficiencia de soldadura 0.85

1.- Seleccionar la K de la tabla 5-1 del capitulo V y calcular la velocidad vertical terminal
con la ecuacion 5.1.

K =0.430 - 0.023 Ln(165) =0.313

53.95-0.6973 _ 274 pies

U, =0313 :
06973 s

Ug =0.75 (2.74) = 2.05 pies/s.
2.- Calcular el flujo volumétrico del vapor, Qg.

o
;e 415000 ~165.32 7€
" 3600(0.6973) s

3.- Calcular el diametro interno del recipiente con la ecuacion 5.3.

4(165.32) :
= =10.13 pies
©“T 22,05 e

Usar D = 10.5 pies
4.- Seleccionar el Ks de la tabla 5-1 del capitulo V y calcular las velocidades de
sedimentacion con las ecuaciones 5.4 y 5.5.

_ 53.95

S
¢ = 624

=().864
Entonces Ks= 0.163
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- 4:1163(62.11—53..95)ﬁ2 | Pl

. =
Hi 0.630 min.

0.163(62.11-53. .
U, = 1211 =5395)_ 5, ple
0.764 min.

5.- Calcular los flujos volumétricos de las fases ligera y pesada con las ecuaciones 5.6 y
Sl

16500 es’
0, = 450 =5’10!m‘35
60(53.95) min.
1300 pies’
= =0.35
Ou 60(62.11) min.
6.- Suponer Hy = Hy = 1 pie como minimo y calcular los tiempos de sedimentacion con las

ecuaciones 5.8 y 5.9.

7
Ly = l"(I)=5.7r'min.

12(1) ;
T S 1.54 =6.9min.

7.- Calcular el area de la mampara.

Py —Pe =53.95-0.6973=53.25

Suponer Hp = 12 plg.

Suponer H; = 12 plg.

Usar la figura 5-7 del capitulo V para obtener G y calcular Ap con la ecuacion 5.10.

G =9800
o 7.48_5:{:! 60min. ](5.10+ 0‘35] =10.25 pies?
pie hr 9800
Asumir W;, =4 plg.
W
oo & 00817
D (12*10.5)

Usando la tabla 4-4 del capitulo [V para determinar Ap/At= .0095
A = [ ‘: )(10.5)’ = 86.59 pies”

Ap =0.0095(86.59) =0.82 pies’.
Se seleccionara el Ap mas grande.
Area de la mampara con la ecuacion 5.12.
A, =86.59-0.82 =85.77 pies’
8.- Calcular los tiempos de residencia de las fases ligera y pesada con las ecuaciones 5.13 y
5.14.



_ (1X85.77)

u <iB =16.8min.
5
i = (1X86 9) =247.4min.
0.35

9.- Calcular la altura del liquido ligero por encima de la boquilla de salida del liquido ligero

con la ecuacion 5.15. También calcular la altura de la sobrealimentacion con la ecuacion
5.16.

5.10(25)
H,= =1.5pies.
K= “ggqy R
o (5.10+0.35)5 — 031 pies
86.59

Usar Hs = 0.5 pies.
10.- Calcular el diametro de la boquilla de alimentacién con ayuda de la tabla 4-3., para
usar la ecuacion

H,, =1/2d, +(2 pies —o— H; +0.5pies)
o 5.10+0.35
(5.10+0.3)+(165.32*60)

16500 1300 : Ib
= 53.95)+| - 62.11) = 54.55
£ (17800)( ) (I?SOOJ( ) pie’

= 0.0006

Densidad de mezcla de liquidos + vapor.

Ib
Py = 54.55(0.0006) + 0.6973(1 - 0.0006) = 0.730 "~
pie
Usando el criterio de velocidad < 60/ (py)”’
o =027
: s
: 3 es’
0, =165.32+(5 0 5]: 165.41 7%
0 s
dy 2 4(12(?:1) =1.73pies =20.76plg
0.730

Usando la grafica de Mandhane para flujo a dos fases en tuberias horizontales.
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{5. 10+ 0.35]
60 0.036 pies

V.\“.- = g =
m(21.250 s
4\ 12
165. '
= 65.32 =67.12 pies
fr[Zl,ZSO]' s
4% 12

V1 =0.036 + 67.12 = 67.15 pies/s.
Con las coordenadas, cae en la zona de transicion de flujo onda y anular que es aceptable.

Entonces el diametro nominal es de 22" con un didmetro interno de 21.250".

Calcular Hp =0.5 (10.5) =5.25 pies =5.5 pies

0

24 plg. + 2 (22) = 35 plg. = 2.91 pies, minimo.
Usar el mas grande.

= ; [!25 ) + 2 pies = 2.91 pies =~ 3 pies

Situar Hy = 0.5 pies.
11.- Calcular la altura del recipiente usando la ecuacion 5-17.

Hy=1 piES,
H, =1 pies.
Hg =1.5 pies.
Ha =0.5 pies.
Hgn =3 pies.
Hp = 5.5 pies.

Se adicionaran 1.5 pies por la altura recomendable entre la base de la malla eliminadora de
niebla hsata donde empieza el cabezal superior.

Hy = 14+1+41.5+0.543+5.5+1.5 =14 pies.

Revisando el L/D = 14/10.5 = 1.33, como no cae en el rango recomendable se adicionaran 2

pies.
Hg = 2 pies.
Hp = 7 pies.

Ahora Hy = 16 pies.
Ahora L/D = 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 capitulo IV.

Pp=150.3 + 15 = 165.3 psig
Tp=90 +25=115°F



Se seleccionaron cabezales elipticos.

165.3(10.5%12) 1
o = = OASSS =] I 2
$ 7 2(1500040.85)- 1.2(165.3) " 16 G

165.3(10.5%12) 1
o= = 0880 = I I 3.
fs 2(15000)0.85) - 0.2(165.3) 16 B

A = 7(10.5X16) = 527.78 pies’
A, =1.09(10.5)" =120.17 pies’

W= (490{ ]12](527.73 +(2)120.17) = 31364.9/b.

13.- Calculo del diametro de las boquillas. Siguiendo el procedimiento descrito en el
capitulo VI y con ayuda de los criterios de velocidad y caida de presion recomendables que
se encuentran en el apéndice A y B.

Diimetro de la boquilla de salida de hidrocarburo liquido.

Se utilizara el criterio de velocidad recomendada de 1 pie/s.

I
2
d =|0.0509 19590 =3.94plg.
53.95(1)

Se elige diametro nominal de 4” con un diametro interno de 4.026"
0 =0.084
084
4.026
La velocidad real es aceptable, por lo cual se tomara el diametro nominal de 47,
Diidmetro de la boquilla de salida del agua. Criterio de velocidad 1 pie/s.
Se utiliza el mismo procedimiento
d=1.032 plg.
Q=5.81* 10" pies’/s
Diametro nominal elegido 1™ con diametro interno de 1.049”
Vg = 0.96 pies/s
Por lo tanto es aceptable el diametro nominal elegido de 1™
Didmetro de la boquilla de salida del gas .
Se utilizara el criterio de caida de presion de APgo=0.3
Con el dato de flujo masico, se encuentra en la tabla 6-1 que C, = 170

pies

Vi = 183.3[
5

2)=096

0.3(0.6973) _ 0.00123
170

Con un C; de 0.001274 con didmetro nominal de 24", AP)ooreat = 0.309, lo cual es aceptable.

G-
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Resumiendo:

L/D=1.52

Longitud del recipiente 16 pies.

Diametro del recipiente 10.5 pies.

Diametro de la boquilla de alimentacion de 22 plg.
Diametro de la boquilla de salida de vapor 24 plg.

Diametro de la boquilla de salida de liquido pesado 1 plg.

Diametro de la boquilla de salida de liquido ligero 4 plg.
Cabezales elipticos de espesor de 1 plg.

Espesor del tambor 1 plg.

Peso aproximado del recipiente 31364.9 b.
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Ejemplo 6. Dimensionar el recipiente separador horizontal liquido-liquido-vapor con malla
eliminadora de niebla, el cual es alimentado con un crudo de 30 °API | agua y gas.
Considerar el diametro de la gota de agua de 500 micras. Las condiciones de operacion son
las siguientes:

Flujo masico del crudo = 63451 Ib/hr.

Flujo masico de agua = 46804 1b/hr.

Flujo masico de gas = 62499 |b/hr.

P, =100 psia

T, =90 °F

Crudo 30 °APL

Sgw=1.07

S.(_'. =0.6

pii = 54.26 Ib/pie’

pw = 66.73 Ib/pie’

pc =0.3 Ib/pie’
Hy = 10 cp
pw =0.75cp

Material de construcciéon SA-301 grado B.

Tiempo de drenado necesario para la fase ligera es de 10 min. y el de sobrealimentacion es
de 5 min.

Espesor por corrosion 1/16"

Eficiencia de soldadura 0.85

1.- Calcular los flujos volumétricos de las fases vapor, ligera y pesada con las ecuaciones
52,56y5.7.

Qg = 57.87 pies"!s
Qi = 19.49 pies’/min.
Qui = 11.69 pies’/min.

2.- Calcular K con ayuda de la tabla 4-1 y la velocidad terminal, Uy, con la ecuacion 5.5.
K =0.430-.023Ln(100) = 0.324

L 0.162

U, =0.162

1
(54.26-0.3)1 _517 Pes
s

U, =0.752.17)=1.62 7"
5

3.- Calcular los voliimenes de drenado y sobrealimentacion, con las ecuaciones 5.18 y 5.19.

v, =10(19.49)=194.9 pies’
V. =5(19.49) = 97.95 pies’
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4.- Obtener un L/D y calcular el didmetro y area transversal del recipiente con las
ecuaciones 5.20 y 5.21.
Se escoge un L/D = 2

4%292.35
0.57(2)

(7.5 =

[}
3
] =7.193 =7 5pies

A, = = 44.178 pies’

5.- Situar la altura del vapor Hp y calcular el area del vapor Ap, con ayuda de la tabla 4-4
del capitulo IV.

H, =02(7.5)=1.5= 2pies

, =0.266
D

A4, =0.123(44.178) = 9.41 pies’
6.- Seleccionar las alturas de las fases ligera y pesada, minimo de Ipie por cada fase. H; v
Hiy.. Tomando | pie por cada fase.

é\rea de la suma de las dos fases =9.41 picsz.
Area de la fase pesada (agua) =3.445 picsl.

7.- Calcular la longitud del recipiente L, con la ecuacion 5.22.

-3
e ki =11.52 = 12 pies
44.178-(2)9.41

8.- Calcular el tiempo de goteo del liquido, con la ecuacion 5.23.

2
= =1.23
¢ 1.62 4
9.- Calcular la velocidad real del vapor Ugg, con la ecuacion 5.23.
Uy = 57.87 — 6.149 P'es
941 s

10.- Calcular la longitud minima requerida para la separacion liquido-vapor.

Ly =1.23%6.149 =7.56 pies
11.- Calcular la Ks y calcular las velocidades de sedimentacion Uy, y Uy, usando las
ecuaciones 5.4 y 5.5.

K, =2.06151*107(500)" =5.153

73-54.26 lg.
U, =s‘153[66 A3 ):6.42”_5"
10 min

U, =85617%
mirn.
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Entonces establecer Uy = 10 plg./min.

12.- Calcular los tiempos de sedimentacion ty, ty, con las ecuaciones 5.26 y5.27.

2(7.5-2-
by I-(lﬁ_ 422 ) =8.41min.
{y = ]!23) =1.2min.

13- Calcular los tiempos de residencia de cada fase con las ecuaciones 5.28 v 5.29.

= 3.445(12) =3.53min.
11.69
0, - (44.178-9.41-3.445)12 e
19.49

14.- Verificar el L/D=12/7.5=1.6
Este L/D cae dentro del rango recomendado.

15.- Seleccionar el tipo de cabezales con la tabla 4-5 y calcular los espesores y el area del
tambor y cabezales, asi como el peso aproximado del recipiente con ayuda de la tabla 4-6

del capitulo I'V.
Pp = 85.3+15=100.3 psi.
Tp=90+25=115°F

(100.3*7.5%12) I 7
e S + =041=  plg.
2(15000)0.85-1.2(100.3) 16 16
Los cabezales elegidos son elipticos.
* *
= (100.3*7.5*12) T ——— .
2(15000)0.85 - 0.2(100.3) 16 16

Ag = *7.5%12=282.74 pies”

A4, =1.09(7.5)" = 61.31pies’

W= (490{ O'ﬁ ?5](232.?4 +2*61.31)=7241.58/b
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Se hicieron otros calculos con diferentes L/D y estos son los resultados.

L/D D L BHI Bl.lH W
pies. pies min. min. Ib
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 L/D = 1.0, por lo que es el optimo.

16.- Calcular el diametro de las boquillas de acuerdo al capitulo VI. Ver los criterios del
apeéndice A, de velocidad y caida de presion recomendadas.

Boquilla de salida del liquido ligero

El criterio a usar es la velocidad recomendada de | pie/s. Para las dos fases liquidas.

d:[o.

o509 63491
54.26(1

Boquilla de salida de liquido pesado.

d=5.97 plg.

)H; =771plg.

El diametro nominal escogido es de 8" con un D.I. =7.98"
Velocidad real es de 0.93 pies/s, la cual es aceptable.

El diametro nominal escogido es de 6" con un D.1.= 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 caida de presion de AP,y = 0.5
Con el dato de flujo masico se encuentra en la tabla 6-1 que C, = 42

0.5(0.3)
42

=0.0035

Con un C; de 0.00335 con diametro nominal de 207, AP ot = 0.47, lo cual es aceptable.
Boquilla de alimentacion (dos fases).

Densidad de la mezcla de liquidos:

o = B8 (5226)+ 498 (6673)= 4752
Y 110255 110255
e
0, =5787+ 19.49 +11.69 - 5838 Pies
: 0 s
19.49+11.69 _ 0088

T 19.494+11.69+60*57.87
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Densidad de la mezcla liquido-vapor.

P, =47.52%.0088+0.3(1-0.0088) = 0.715 '?"s
pie
4(58.38)
. = =% 3 | = 3.
d, 607 1.023pies =12plg
0.715

Usando el criterio de velocidad < 60/ (pM)us

0 ., =70.95 P

| g
"7 (0.715) s
Calcular las velocidades superficiales del liquido y el vapor, Vg y Vg para usar la ligura
6-3 el mapa de Mandhane para flujo a dos fases en tuberias horizontales.
Suponiendo un diametro nominal de 14" con diametro interno de 13.250".

v - 0.519 ! :0‘542pies
) [;r][IJ,ZSO) s
4 12
57.87 — 6043 pies

“_(n][w.zso]’_ s
s\ 12

v, =0.542+6043 =617

5
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 70.95 pies/s.
Resumiendo:
L/D=1.6
Longitud del recipiente 12 pies.
Diametro 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.
Diametro de la boquilla de alimentacion de 14 plg.
Diametro de la boquilla de salida de vapor 20 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido pesado 6 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido ligero 8 plg.
Cabezales elipticos de espesor de 7/16 plg.
Espesor del tambor 7/16 plg.
Peso Aproximado del recipiente 7241.58 1b.
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Ejemplo 7. Dimensionar el recipiente separador horizontal con mampara y malla
eliminadora de niebla, utilizando las condiciones del ejemplo anterior y observar cual es ¢l
optimo.

1.- Calcular los flujos volumétricos de las tres fases.

Qq = 57.87 pies'/s
Qui =19.49 pies'/s
Qi =11.69 pies’/s

2.- Calcular, Ug.

Ug = 1.62 pies/s.
3.- Calcular el volumen de drenado y sobrealimentacion.

Vit + Vs =292.35 pies’.

4.- Seleccionar un L/D, y calcular el didmetro del recipiente y el area transversal. utilizando
las ecuaciones 5.43 y 5.21.
El L/D seleccionado es de 7.

1
B 16(292.35)}-‘ — 7 pies

- { 0.67(7)

7) :
A, = ”(4) 38.48 pies”

5.- Establecer la altura de la fase vapor y calcular el area del vapor con la tabla 4-4.

Hp = 0.2 (7) = 1.4 pies, el minimo es 2pies.
Ap =0.235 (38.48) = 9.042 pies”

6.- Calcular el nivel de liquido bajo en el compartimiento de fase ligera. También se puede
usar la tabla 4-2.

Estableciendo que Hyy = Ipie.

A continuacion calcular el drea del nivel bajo de liquido de acuerdo a la tabla 4-4.

Arr =0.087(38.48) =3.347 pies’.

7.- Calcular la altura de la mampara de acuerdo a la ecuacion 5.45.
Hw =7-2 = 5 pies.

8.- Calcular L,, con la ecuacion 5.46.
292.35

_ =11.205 = 11.5 pies
38.48-9.0428-3.347

9.- Establecer la altura de la interfase.
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Hw/i2=2.5 pies_

10.- Calcular el area de la seccion de fase pesada Ay, con ayuda de la tabla 4-4 del
capitulo IV.

H||| =25 piES“

A =0.320 (38.48) =12.31 pies’.

11.- Calcular el area de la fase ligera con la ecuacion 5.47.

A, =38.48-9.042-12.31=17.127 pies’
12.- Teniendo ya las velocidades de sedimentacion, calcular el tiempo de sedimentacion
para cada fase con las ecuaciones 5.48 y 5.49.
Um =6.42 plg.fmin‘
Uy =10 plg.!minA

Ly = 12(2.5) =4.67min.
6.42
12(2.5
g = g(} )= 3min.
13.- Calcular la minima longitud de L,, utilizando la ecuacion 5.50.
L = 4.67(19.49) =5.31=5.5pies.
17.127

14.- Calcular la longitud total del recipiente, L.
[L=55+11.5=17 = 18 pies.

Entonces establecer:

L, =12 pies

L, = 6 pies.

Verificando el L/D =2.57. es aceptable.

15.- Calcular el tiempo de goteo usando la ecuacion 5.23. calcular la velocidad real del
vapor con la ecuacién 5.24 y calcular la minima longitud requerida para la separacion
liquido-vapor con la ecuacidn 5.25,

2
= =1.23s.
¢ 1.62
s . 57.87 - 6.4 DS
9.042 §

Lum =1 -23(6<4} = ?.872[1."83
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16.- Verificar los tiempos de residencia de cada fase en la seccién de separacion liquido-
liquido.

2.

= I 31(6)=6.3imin.
11.69

o 17.127(6) _ S84
19.49

17.- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular su espesor y el del tambor usando las tablas
4-5y 4-6. También calcular el area del tambor y de los cabezales.

Se seleccionaron cabezales elipticos.

ts =0.394 = 7/16 plg.

ty =0.393 = ?flﬁl)lg,

As = 263.89 pies

Ay =5341 ]:)ies2

W= (490{ 0“:?5 ](263.89 +2%53.41) = 6622.571b.

Los calculos se hicieron para varios L/D, los resultados se observan en la siguiente tabla.

UD D L eIIL al.li W
pies pies min. min. 15}
1.37 11 8 12.128 9.46 13787.37
1.75 8 14 7.35 5.97 1003213
2.57 18 6.31 5.27 6622.57
3.07 6.5 20 5.22 4413 7664.07

Como se observa, el optimo es el L/D =2.57.

Resumiendo:

L/D =2.57

Longitud del recipiente 18 pies.

Diametro del recipiente 7 pies.

Altura de la mampara 5 pies.

Tiempo de residencia de la fase pesada 6.31 min.
Tiempo de residencia de la fase ligera 5.27 min.
Diametro de la boquilla de alimentacion de 14 plg.
Diametro de la boquilla de salida de vapor 20 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido pesado 6 plg.
Didmetro de la boquilla de salida de liquido ligero 8 plg.
Cabezales elipticos de espesor de 7/16 plg.

Espesor del tambor 7/16 plg.

Peso aproximado del recipiente 6622.57 1b.
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Comparando con el caso anterior del recipiente sin mampara.

Configuracion L/D D L O On W
pies pies min. min. Ib
Horizontal sin 1.6 7.5 12 3.53 19.28 7241.58
mampara
Con mampara 2.57 7 18 6.31 527 6622.57

El recipiente con mampara pesa un 8.5% menos que el otro. El recipiente con mampara
tiecne mayor longitud que el otro recipiente. Entonces segun las necesidades y limitaciones

se optara por alguno de estos dos configuraciones de recipientes.
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Ejemplo 8. Dimensionar el recipiente separador horizontal con configuracion cubo vy
mampara. Suponer que el crudo contiene parafinas presentes por lo que es dificil controlar
por nivel la interfase. Utilizar las condiciones de operacion y datos de los flujos del ejemplo
anterior, los datos necesarios complementarios son los siguientes.

Gravedad especifica del crudo, Si; = 0.8762
Los tiempos de drenado + sobrealimentacion requeridos para la fase pesada es de 10 min.
Los tiempos de drenado + sobrealimentacion requeridos para la fase ligera es de 15 min.

01 = 10 min.

Gm =5 min.

Qv =57.87 pies'/s.
Qi1 = 19.49 pies’/min.
Qi =11.69 pics"a’min_
K =0.38

Ug =1.62 pies/s.

1.- Suponiendo un L/D = 1.2, se prosigue a calcular el diametro del recipiente con la
ecuacion 5.54.

5 _[4(19.49*10+ll,69*5)

0.72(1.2)

2
A, = f:(?j) =44.178 pies’

I
i]
} =7.26 = 7.5pies

2..- Calcular la altura del area del vapor, Hp =0.2D, minimo 2 pies.
0.2(7.5) = 1.5 pies, entonces Hp = 2 pies.

Calcular el area del vapor Ap, con la tabla 4-4.

Ap =0.214(44.178) = 9.454 pies’

3.- Calcular L, con la ecuacion 5.55.( ver la figura 5-10)

i 253.35 =7.29 = 7.5 pies.
44,178 -9.454

4.- Calcular el tiempo de goteo del liquido, la velocidad real del vapor y calcular la minima
longitud requerida para la separacién liquido vapor, con las ecuaciones 5.23,5.24 y 3.25,
correspondientemente.

¢=123s
e 57.87 -6l pies
9.454 s
Ly =1.23%6.1="7.5pies.

Como L; = Ly, la longitud es aceptable.
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5.- Calcular el espesor de la capa de fase ligera Hy, con la ecuacion 5.56. Y calcular la
diferencia de alturas entre la mampara de liquido ligero v liquido pesado con la
ecuacions.57.

~0.00128(10)1.07 - 0.8762)500)°

=062.016plg. = 5.5 pies
10 Pig f

H I

54.
26] =12.33plg. = 1pie.

AH =661~
[ 66.73

6.- Disenio 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 liquido, HLL, es 0.5 pies debajo del borde del cubo,
establecer que el bajo nivel de liquido LLL, es de 0.5 pies encima del fondo del cubo.
Establecer el drenado y sobrealimentacion de la fase ligera.

Usar la tabla 4-4 del capitulo IV para encontrar las areas de HLL. y LLL.

HLL =5.5 -5 =35 pies.

LLL =1+ 0.5=1.5 pies.

Anir =31.278 pies’

Ay =6.273 pif::;2

7.- Calcular L,, con la ecuacion 5.58.
15*%19.49

= =11.69 = 12 pies.
31.278-6.273

2

8.- Asumir que L; = 1 pie.

9.- Disefio del compartimiento de la fase pesada.

La altura del borde de la mamparaes = 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 liquido LLL, es de 0.5 pies encima del fondo. Establecer el
drenado y sobrealimentacién de la fase pesada. Calcular las areas de los niveles alto y bajo
de liquido pesado con la tabla 4-4,

HH|| =45-05=4 pieS,

Hip = 0.5 pies.
Ay =23.944 pieg.‘
AriL = 1.236 pies”.

10.- Calcular L4, con la ecuacién 5.59.

10*11.69

‘7~ 23.944-1236
11.- Calcular la longitud total del recipiente L, con la ecuacion 5.60 y verificar el L/D.

=5.14 = 5.5 pies.

L=75+12+1+5.5=206pies
L 26

= =3.46
D 15



12.- Seleccionar el tipo de cabezales y calcular el espesor de. tambor y cabezales y también
su area superficial segtn la tabla 4-6. Calcular el peso aprox: mado del recipiente.

Se usaran cabezales elipticos.
ls=0.418=7/16 plg.
th=0.416 = 7/16 plg.
As=612.61 pies”

Ay = 61.312 pies’.

W= 49({ 0'1?275)(612.61 +2%61.312) = -3134.64b.

Se calculo con diferentes L/D y los resultados son los siguieries.

L/D D LTQTM_ L, L Li Li W
pies pies pies pies pies pies Ib
1.4 10 14 4 5.5 1 2.5 16788.11
275 8 22 6.5 10 | 1 4 14137.31
3.46 7.5 26 75 12 | 1 5.5 13134.64
4.7 7 33 9 15 | 1 8 14872.62
6.15 6.5 40 10.5 19 | 1 8.5 13917.74

Como se observa el optimo es el de un L/D =3.46

Resumiendo:

L/D=3.46

Longitud del recipiente 26 pies.

Diametro del recipiente 7.5 pies.

Altura del cubo 4.5 pies.

Altura del fondo del recipiente hasta el fondo del cubo 1 pie
Altura de la mampara de fase pesada 4.5 pies.

Diametro de la boquilla de alimentacion de 14 plg.
Diametro de la boquilla de salida de vapor 20 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido pesado 6 plg.
Diametro de la boquilla de salida de liquido ligero 8 plg.
Cabezales elipticos de espesor de 7/16 plg.

Espesor del tambor 7/16 plg.

Peso Aproximado del recipiente 13134.64 1b.

Como se observa, la longitud del recipiente es muy grande » es casi ¢l doble del peso de los
dos recipientes anteriores, por lo que solo son recomendzbless cuando es dificil controlar la
interfase en los casos cuando existe una excesiva formmacion de espumas, parafinas
presentes y grandes cantidades de emulsiones.
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RECOMENDACIONES.

Los tres principios basicos para la separacion fisica en los recipientes separadores son:
momentum, sedimentacion por gravedad y coalescencia. La sedimentacion por gravedad
tiene dos importantes ecuaciones para el diseno de los recipientes, en el caso de separacion
liquido-vapor la ecuacion a usar es la de Sauders & Brown (ley de Newton) y en el caso de
separacion de dos liquidos inmiscibles usar la ley de Stokes. El disefio 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
separacion de dos fases, tiempos de drenado y sobrealimentacién. Estos tiempos permiten
absorber fluctuaciones que pueden ocurrir durante el proceso, por lo se cuenta con algunos
minutos para corregir las posibles averias o sucesos que causan estos inconvenientes. En el
caso de tiempo de separacion entre dos fases, es necesario dar el tiempo de residencia
requerido para que el liquido pesado salga de la fase ligera y el liquido ligero salga de la
fase pesada. Otro criterio de gran importancia es la relacion (L/D), esta relacion es
propuesta para minimizar el costo y facilidad de construccion de los recipientes. El rango
de (L/D) recomendado es de 1.5 a 6.0. Algunos rangos de (L/D) son recomendados para
ciertos limites de presion de operacion del recipiente, pero en el caso de estos recipientes de
separacion esta relacion a veces no se cumple ya que los requerimientos del proceso estan
por encima de esta relacion.

Los separadores liquido-liquido separan emulsiones temporales (inestables) que varian
del didmetro de la gota de 60 micras o mas, segun las caracteristicas de la emulsion. La
velocidad de sedimentacion aumenta por tres factores importantes, el diametro 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 viscosidad y la coalescencia entre gotas es
favorecida a mayor tension superficial. Estos tres factores determinan las dimensiones del
recipiente. Estos recipientes son generalmente horizontales por tener una gran area
interfacial y menores distancias que deben atravesar las gotas para coalescer. Las tres
configuraciones de recipientes tratadas en este trabajo son: separador horizontal, 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 liquido total del
recipiente. En el caso de separador con mampara se usara 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 liquido-vapor tiene dos configuraciones, el separador vertical v el
horizontal. La primera configuracién es recomendada cuando la cantidad de de fase gaseosa
es muy grande en comparacion de la fase liquida, cuando la corriente de alimentacion
contiene solidos que sedimentan en el fondo y que pueden ser drenados con facilidad, para
amortiguar los flujos a dos fases tipo bala, cuando el espacio en la planta es limitado. Los
separadores horizontales son recomendados cuando se manejan cantidades considerables de
fase liquida, cuando se requiere una gran drea superficial para la desgasificacion de un
liquido, cuando no se requiere gran capacidad de surge de liquido. Estos recipientes pueden
llevar 0 no un dispositivo eliminador de niebla. Las dimensiones del recipiente son
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determinadas por el volumen del vapor, drenado y sobrealimentacion de liquido requeridos
para el proceso.

Los separadores liquido-liquido-vapor se usan cuando hay que separar dos liquidos
inmiscibles y un vapor, su disefio contempla dos secciones muy importantes, la primera es
la seccion de sedimentacion por gravedad de los liquidos y la segunda es la seccion de
liberacion de gotitas de la corriente de fase gaseosa. Las ventajas y desventajas son las
mismas en las configuraciones vertical y horizontal de los separadores liquido-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 dificil de
controlar, tales casos son cuando hay grandes cantidades de parafinas, espumas y grandes
cantidades de emulsion. Estos recipientes también pueden llevar un dispositivo eliminador
de niebla. En los recipiente donde se realiza la separacion de liquido-liquido es conveniente
conocer el tamario de la gota ya que de esto dependen las dimensiones del recipiente. En el
caso de no contar con el tamafio de la gota es necesario saber los tiempos de residencia de
separacion recomendados.

Los accesorios internos de estos separadores facilitan el proceso de separacion. las
mamparas de choque son importantes ya que aqui ocurre la primera separacion liquido-
vapor y algunos disminuyen las perturbaciones que ayudan a reducir el sobre arrastre y la
formacion 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
liquido. 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 mas
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 danados por éstas como los compresores, cada uno tiene sus ventajas y
desventajas, pero sin duda el mas popular es la malla eliminadora de niebla por su bajo
costo, eficiencia y caida de presion. El dimensionamiento de las boquillas de alimentacion
y salidas deben cumplir con criterios de velocidad y caida de presion recomendables para el
buen funcionamiento del recipiente separador, las recomendaciones a usar en el caso de
flujo a dos fases es una velocidad de alimentacion que este dentro de la zona anular en el
mapa de Mandhane; en el caso de entrada y salida de liquidos de recipientes separadores
liquido-liquido 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 operacion en estos recipientes son causados principalmente por la
formacion de espumas que impide un control mecanico adecuado y la desgasificacion de un
liquido, otro problema es la acumulacién de parafinas en las placas de coalescencia y en los
eliminadores de niebla ya que tapan estos dispositivos. La acumulacion de arenas tapan los
internos del recipiente y fomentan la corrosion. Las emulsiones son muy molestas ya que
forman una capa que puede contener impurezas, esta capa disminuye la efectividad del
tiempo de separacion y tiene efectos adversos en el control de nivel.
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Los cabezales tipicamente usados en recipientes a presion interna son los toriesféricas,
elipticos y hemiesféricos. Los cabezales y el tambor deben contar con un espesor adicional
por considerar la corrosion, asi el recipiente se desgastara sin que se altere su resistencia
mecanica normalmente durante 10 afios. La proteccion de la superficie del recipiente contra
la corrosion es muy importante, existen recubrimientos metélicos, inorganicos,organicos,
espesor por corrosion, proteccion catodica, anddica, etc. La proteccion catodica es una
técnica muy usada que reduce o elimina la corrosion tomando el metal a proteger como
catodo y un anodo de sacrificio (generalmente magnesio, zinc y aluminio) formando una
celda electroquimica. La proteccion depende del tipo de anodo a elegir, densidad de
corriente requerida y de la correcta localizacion y posicion de los anodos para asi tener una
vida deseada del sistema de proteccion catodica.

La seleccion del material de construccion adecuado depende de muchos parametros
involucrados y de las propiedades corrosivas del fluido, esta seleccion 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 disefiar los recipientes separadores, algunos utilizan
ecuaciones muy complicadas, nomogramas, métodos por prueba y error. Algunos de estos
procedimientos no consideran los criterios como la relacion L/D, tiempos de drenado y
sobrealimentacion, etc. Se encuentran ecuaciones para el dimensionamiento de recipientes
para un servicio en especifico, que se basan en un sélo tamaiio 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 tension superficial a varias temperaturas y se utilizan criterios para amortiguar
inconvenientes que puedan ocurrir durante el proceso y que consideran un costo minimo de
disefo. Ademas se aportan tablas con varios criterios como tiempos de residencia y tiempos
de sedimentacion liquido-liquido, tamafios de la gota dependiendo de las caracteristicas de
la emulsion, tablas con las constantes para la separacion liquido-vapor para diferentes
condiciones de operacion. 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 configuracion cubo-mampara; que no
solo facilitan el control de los flujos, sino ademas pueden reducir el costo del recipiente.
Con toda esta informacion se pueden disefar recipientes separadores para diferentes
servicios y condiciones de operacion.

Se dan las caracteristicas de los dispositivos internos necesarios que tienen la finalidad
de facilitar la separacion de las diferentes fases y también previenen de posibles
perturbaciones dentro del recipiente. El procedimiento de dimensionamiento de boquillas
de proceso aportado es practico y rapido de realizar ya que utiliza criterios de velocidad de
flujos y caidas de presion. Con las tablas de seleccion y calculo de espesores de cabezales v
tambor se puede saber el peso aproximado del recipiente, esto permite saber cual es el
recipiente optimo.
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Apéndice A.

CRITERIOS PARA EL DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS. (Ref. 7)

LIQUIDOS EN DIAMETRO VELOCIDAD AP0
GENERAL NOMINAL PIES/S PSI
Succion de bombas 2"" 0 menos 05-1.5 .05 -0.25
(liquido 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
Succion de bombas 2" 0 menos 1-2 0.1 -1
(liquido subenfriado) 3”-8” 2-4 0.1 -1
10" - 207 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 liquido de un 1-4 0.15
rehervidor
Lineas de refrigerante 2-4 0.14
Salida y entrada a 0.5-1.5
recipientes separadores
liquido-liquido
Alimentacion a 6
enfriadores
Residuos de fondos de 4-6 0.6
una torre
Alimentacion a torre 4-6
fraccionadora
Salida de un 3-5 0.5
condensador
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GASES Y VAPORES DIAMETRO | VELOCIDAD AP0
NOMINAL PIES/S PSI
P <0 Psig 0.1
0 < P <50 Psig 0.15
50 < P < 150 Psig 0.3
150 < P <200 Psig 0.6
200 < P < 500 Psig 1.5
P < 500 Psig 2.0
Lineas de entrada a un 25 - 100
condensador
Entradas a turbinas de 150 - 3500 3
gas
Entrada a turbinas de 120 - 320
vapor
Succion de un 75200 0.5
COnlpI’ESU]’
Descarga de un 100 - 250 1.0
compresor
Lineas de distribucion 0.5
en general
Vapor de domo de un
fraccionador
P< 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.
Lineas de rehervidor 35-45
Lineas a separadores sin e 33 W, W, b
ERiiAE T | T W e
P P
Lineas a separadores 40 W, = !]uj() masico del |I'l.'|l.lld0A Ib/hr
con malla S i Wy = Flujo masico del vapor, Ib/hr.
(Pir ) py = densidad del liquido, 1b/ pie’
pv = densidad del vapor, Ib/ pre.
Lineas a separadores 2 60
general - (,0\, )0 5




Velocidad para evitar 100 Evitar este flujo si la linea va a

flujo disperso ( 05 cualquier equipo de separacion
Py

Velocidad de desgaste 160 Esta velocidad se presenta

(pu)”

generalmente en los flujos anular v
disperso. Esta veloaidad debe
evitarse ya que produce erosion en
cambios repentinos de direccion

AGUA DIAMETRO VELOCIDAD AP 100
NOMINAL PIES/S PSI
Lineas de drenes 2" 0 menos 3-4
3"-10" 3-5
Alimentacion a calderas 2" o menor 3-4
3-8 5-8
10" - 20 §-10
Mayor a 20" 10-15
Agua de enfriamiento 15 0.5-2
(cabezales grandes)
Ramales y cabezales chicos 6
VAPOR DE AGUA
0 < 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
Lineas de mas de 600 pies.
P> 500 1.0
Lineas de menos de 600 pies.
P >500 2.5
Ramales pequeiios
Entrada a turbinas 120 - 320 3.0
Entrada a miaquinas y 15
bombas reciprocantes
Lineas de vapor de descarga 0.5
(P=1atm)
Vapor saturado 3" o menor 90
4" 120
6" 180
Mayor a 6" 200
Vapor sobrecalentado. 3" 0 menor 90
4" 120
6" 180
Mayor a 6” 250
Ramales y lineas de descarga 1.5
(vapor de agua)

186



DIAMETRO

GASES Y VAPORES VELOCIDAD AP0
NOMINAL PIES/S PSI
Gas combustible a APoo =0.5% P
quemadores del quemador,
Acetileno 67
Aire (0-30 Psig) 67
Amoniaco 100
Bromo 14
Cloro 34 -84
Cloroformo 34
Etileno 100
Hidrégeno 67
Acido clorhidrico 67
Cloruro de metilo 67
Gas natural 100
Oxigeno Temp.. Ambiente 30
Oxigeno Temp. baja 67
Bioxido de azufre 67
LIQUIDOS CORROSIVOS
Y/O EROSIVOS
Dietanolamina o 3
monoetanolamina
Amoniaco 6
Benceno (¢]
Bromo 4
Cloruro de calcio 4
Tetracloruro de carbono. 6
Cloro seco 5
Cloroformo 6
Dicloruro de etileno 6
Etilenglicol 6
Cloruro de metilo 6
Aceite lubricante 6
Perclorato etileno 6
Propilenglicol 5
Solucion de cloruro de sodio 5
Hidroxido de sodio 6
- 0-30%
30 - 50% 5
50-73 % B
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Acido sulfirico 4
82-93% 4
93 - 100 %
Estireno 6
LIQUIDOS CORROSIVOS DIAMETRO VELOCIDAD AP
Y/O EROSIVOS NOMINAL PIES/S PSI
Tricloruro de etileno 6
Cloruro de vinilo 6
Agua fenolitica 3
Agua salada 6
Amina rica en CO; 3
Azufre fundido 1 Maximo 1.5
Acido nitrico 60% 4
LIQUIDOS VISCOSOS EN
TUBERIAS
1> 100 cp 1 0.3-06
2 05-038
47 0.8-1.2
8" 1.3-1.8
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APENDICE B.
PROPIEDADES DE TUBERIAS. (Ref. 13)

Design Properties and Allowable Working Pressures for Piping
ASTM A106, grade B seamiess pipe—Petroleum Refinery Piping Code

for Pressure Piping ANSI B31.3-1884—Corrosion allowance = 0.05

| l:.: i *-;m-f & 'I:: | 1:: ‘ Flow 1k hle working p for lu'li’noutou«-i_.
e B, n o w | s 700
w2 540 B | 80 109 &2 1883
¥4 540 (BL1] 1,080 1 K4 1588
X80 1AM 54 42 2047
1 540 1679 1315 A 1049 1738 T
X80 21m2 1 957 2861
160 2844 250 815 ans
. ™| aes 388 s | 866
-7 540 2718 i 1.900 145 1810 | 1379
X80 36: 200 1500 291
160 4866 281 1338 o7
xx B4t %00 1.100 5963
2 s40 31653 2378 164 2087 1469 1469 12
ABO s0x2 218 1.839 2488 2488 2053 ]
! 160 Teas £ 1687 600 4500 3796
L XX #.030 A3 1503 6284 6284 5185
3 540 714 3500 216 | 3088 ‘ 1640 1640 1353
| xm 1025 300 2600 4587 wsz | 2882 2552 2542 Mz | no 2108
] 160 1433 438 264 oI78s a2z az awn “un 2894 | 2566 30
= - 1888 800 2300 | ozsas  6oes 5089 ] 5089 st | oseer | som
« s« 1w0m 4500 237 ams 08840 1439 1439 1439 1439 160 | 12m [ s
: X80 1499 aw 3826 o786 2218 275 2278 2278 2150 whs | owm
160 28 s 3438 | 067 W 2978 2978 3760 3441 3282
xx 7154 614 3182 08419 8307 | sa01 3307 5307 3015 | 4590 g
& sS40 1898 6625 280 €065 2008 1208 1205 1205 1206 138 1042 994
X80 2858 a2 5781 1810 2067 | 2082 2062 2062 1948 1783 1701
160 “x 18 5187 1469 nsy | s 753 353 | ases 3246 3097
xx 8217 864 4897 1308 4559 659 4839 I ) 4030 | e |
H B 540 856 BE2 an 1981 T 109 1096 1058 1058 1007 950 | %06
S XBO 434 500 1825 nn 1864 1864 1564 1864 1 1761 1612 1537
xx 724 B7S ; 6878 ' 2578 3554 | 3554 1554 3554 ! A58 3074 /32
160 7 %06 6m3 | w2 3549 3699 3659 w699 | u 3200 2082
10 S40 05 10750 363 10.020 5475 1022 1022 0] oz | %8 B84 B43
x60 541 500 9750 5188 1484 1484 14B4 1484 ’ 1403 1284 1224
1 160 187 1128 a500 | 3sa1 17136 3136 376 3736 ¢ s Izm 082
12 s ws | 2o s 12,000 7854 [ oy L s8A s | e 32
X 65 . 00 11.750 7528 1245 1245 s 1245 un { 1077 oy
i 160 1603 1312 wize | sser | 3ees 3699 3699 3699 1496 | 3200 3052 |
LT 10 367 14.000 25 13500 9940 86 s e we | e 1l 01
530 6 am 13250 8573 807 st 07 807 | 63 £ P
x T2 00 13.000 __'!_?ll 1132 12 1132 112 106% 979 934
15 10 421 16.000 250 15.500 1310 i 425 s Lri o5 i g 368 | asy
530 626 an 15250 1268 708 | 708 08 705 66 609 581
540 828 500 15,000 1227 947 947 987 987 [ 854 813
1 10 a4 18,000 250 17.500 1670 m m m | wm | w 128 m
s 086 a7 17.250 1622 628 625 623 I 628 591 1 816
X a5 500 17.000 1578 876 AT6 ATE ATE Lro] 757 r 22 _
£ 10 521 20,000 250 19.500 2074 0 339 29 w | m = | 0
830 e a3 19.250 202 567 61 s62 &2 | s L I B I
X30 1041 500 19.000 1969 w_ | mwm RO 787 4 60 645
u 10 €4 24,000 20 23,500 3012 242 2 282 282 267 244 =]
a0 e am 21350 2548 s &7 7 &7 w e 386
X 185 so0 | 21000 | 28 660 654 s | e 68 ses | s
Note: The sbove allowable working pr leulated from Fig. 17-23 uaing & reduction in te to 87.5% of the wall thickness shown abave to recognize mill
wall tolerance of 12.5%.
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’ APENDICE C
ESFUERZOS MAXIMOS PERMISIBLES. (Ref. 7)

Maximum Allowable Stress Values in Tension for Carbon ond Low-alloy Steels, Pounds per

Square Inch (11)

From the 1956 ASME Unfired- Premurs Vesssl Coda with Permission of the American Society of Machanicsl Eaginsers

o 1 HEeE For Metal Temperatures Not Exceeding Deg F
Nominal Num- Tes =20 w
Grade € it ber  aile  Notw. 650 100 750 800 850 200 950 1000 1050 1100 1130 1200
Carbon Steels
4 I 60,000 (1){3) 12,650
Flaoge 1 55,000 13,750 13250 11,050 10,100 B350
Firebox A I S5000 (4) 13,750 13,250 11,050 10,200 350 &500
Firshox B 1 48000  (4) 12000 11450 10700 2300 1900 8500
C 1 48000 (1)(3) 11,050
A 1 40,000 10,000
B 1 44,000 11,000
C I 42,000 10.500 '
A cs 1 55000 13730 13.2%0 10,200 a5 s500 4500 2500
R cs I 60,000 15000 14,330 10800 8650 6500 4500 15040
A C-S I #5000 16,250 15,500 11,400 "30 G500 4500 2500
B C-5 1 To,000 .. 7500 16600 12,000 9250 &500 4500 2500
A I 45000 (1313} 10,350 - .
L] 1 50000 (1)(3) 10,500 P
C ) 55,000 (1)(3) 12,650 ave
D 1 60,000 (1)i3) 12450 i .
A 1 45,000 {2)(4) 101,250 11.000 10,250 $000 7750 6500
B I 50000 (2)i4) 12500 12,100 11,150 600 sOs0 &500
c I 55000 (2){4) 13750 13250 12,050 10200 B350 4500
C-Me-8i 1 75000 a750 17,700 15,650 12,800 9550 8500 4500 2500
i nn
Lneds
A Cr-Ma-Bi 4 75,000 15,650 12,600 9550 4500 4S00 2500
B Cr-Mua-8i &« 85,000 & 900 6500 4500 2500
A, D 24 sed 34 NI 4 63,000 13.850 11,400 950 4500 4500 2500
B E 2} mod 334 Ni 4 To,000 14,750 12,000 9250 &500 4500 1500
C 234§ Ni 4 75000 15,650 12,600 9550 6300 4500 1500
A C—} Mo 3 65000 16,250 15,650 14,400 12,500 10,000 8250
B C—34 Mo 3 70,000 17,500 16,900 15000 12750 10,000 6250
cl C—4 Mo 1 75,000 18,750 18,000 15900 13000 10,000 6250
A MoV 3 0000 (1) 17500 . e
B MoV 3 15000 (17) 18,750
A 3 Cr—34 Mo 3 85000 16,250 15,650 14400 12500 10,000 8250 ‘
- B 1 Cr—}4 Mo 4 60,000 15,000 14,750 14.200 13,100 11,000 7500 5000 2800 1350 1000
e A Mo—3 Mo 3 75000 18,750 18000 15900 13000 10000 4250 wes
- B Mo—i§ Mo 3 80,000 20,000 19,100 16,800 13250 10000 6250
- 9 NI 10 %0000 [(I7) , o
. 5 Cr—34 Mo 5 60,000 (14) 13,100 12,800 12,400 11,500 10000 7300 5200 3300 2200 1500
Pipes and Tubm
mloss Carboo Stecls
SA-53 A I 45,000 (4)(6) 10,700 9300 7900 8500
SA-53 B 1 60,000 (4)(8) 12,950 10,800 2650 6500
SA-83 A 1 (4}18) 10,550 9200 850 6500
SA-106 A 1 48000 10700 9360 TO00 6500 4500 2500
Sa-108 B 1 60,000 12,950 10800  B&50 6500 4500 2500
SA-192 . 1 10,550 2100 7850 6500 4500 2500
SAa-210 .. 1 &0,000 12,950 10,800 B&s0 6500 A500 2500
SA-333 C 1 55000 (4)(8)
Ba-33 C 1 55,000 (4)8)
Beamisss Low.alloy Steals
SA-209 TI C—3 Mo 3 13,750 12,500 6250
3A-209 Tis C—3 Mo 3 15,000 12,500 250 i
BA-209 Tib C—4§ Mo 3 13,250 12,500 6250 o
BA-213 T3 13 Cr—0.7 Mo 4 15,000 13,100 RO 5508 4000 2500 1200
BA-213 TS 5 Cr—3f Mo 5 (14} 13100 11,500 7300 5200 3300 2200 1500
BA-213 TT T Cr—34 Mo 5 (14 13100 500 5000 3500 2500 1800 1300
BA-213 T % Cr—1 Mo H 4 13,000 12,000 8500 5500 3300 2200 1500
BA-213 TII 1} Cr—3}§ Mo-Si 4 15,000 13100 TROO 5500 4000 2500 1200
BA-213 T2 1 Cr—44 Mo . . 15.000 13100 7500 5000 1800 1550 1000
BA-213 Tihb 5 Cr—44 Mo-Si L {14y 13,100 10,900 5500 31500 2500 1800 1200
BA-213 T3b 20— Mo . 15,000 12,500 6200 4200 2750 1750 1300
SA-213 TSe 5 Cr—1§ MeTi 5 (14) 13100 11.500 TIDG 4800 2800 1800 1200
SA-213 TIT 1 C—V 4 15) = !
SA-213 T2 3 Cr—09 Mo 5 14,500 12,000 TRO0 5500 4000 2700 1500
ax-213 T2 23 Cr—1 Mo 5 15.000 13100 TROO SEO0 4200 3000 2000
8A.333 3 34§ Ni ] G .
83A-333 5 5 Ni 9
SA-334 2 I NI L]
SA-334 5 5 Ni L] i . A
SA-335 P C—3§ Mo 3 13,750 13,450 13,150 12,500 10,000 6250
8A.335 P2 3 Cr—3§ Mo 3 13.750 13,450 13,150 12,500 10,000 6250
3A-335 P23 13 Cr—0.7 Mo L] 15000 15000 14400 13,100 11,000 TaO0 5500 4000 2500 1200
3A-335 P36 2 Cr—3§ Mo . 15,000 14700 14,000 12,500 10,000 6200 4200 2750 1750 1200
SA-035 Ps S Cr—}4 Mo 5 {14) 10,100 12,800 12,400 11.500 10,000 TI00 5200 3300 2100 1500
8A-335 Pib 5 Cr—34 MoS8i 5 (L8]] 13,100 12,800 12,400 10,5900 000 5500 3500 2500 1800 1200
5A-135 PSec 5 Cr—3 Mo-Ti L] (14 13.100 12,800 12,400 11.500 10000 TIO0 4800 2800 1BOD 12
or
54-335 Pl 134 Cr—4 Mo-5 4 15,000 15000 14400 13,100 11,000 Te00 5500 4000 2500 1200
SA-335 Pi2 | Cr—3§ Mo L) 15000 14750 14200 13,100 11,000 Ti00 5000 28O0 1550 1000
SA-335 PIS 134 Si—4§ Mo 3 15.000 14,400 13750 12,500 10,000 82150 i e
SA-335 PT T Cr—M Mo 5 (1) 13,100 12,500 11.500 9500 TO00 5000 3500 2500 1800 1200
BA-335 P9 % Cr—1 Mo 5 X (14 13,100 12,800 11,500 12,000 10,800 B500 5500 3300 2200 1500
BA-335 P21 3 Cr—0.9 Mo 5 60,000 14,500 13,900 13200 12.000 000 Too0 5300 4000 2700 1500
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(Continued)

From the 1956 ASMEF UnBred-Pressurs Vosmsl Code wilh ion of Lha A Society of M i E
Mararial Spmo "
and Sped- P M For Metal T ires Not Exceeding Deg F
Somtion MNominal Num. -30ta

Number  Grede  Compomition bs 650 100 150 »00 850 s00 950 1000 1050 1160 1150 1o
8A-335 Pz 24 Cr— 1 Mo 5 15,000 TAOO 5800 4200 3000 2000
BA-369 FPI  C—W Mo k] 13,750 250
BA-349 FP2  J§ Cr—}§ Ma 3 13,750 6150
8A-369 FPib 2 Cr—1§ Mo “ 15,000 4200 4200 3750 1750 1200
BA369 FPIL 135 Cr—3§ MoSd 4 15,000 800 5500 4000 2500 1200
BA-369 FPI2 | Cr—)§ Mo i 15,000 T500  Se00  IBOO 1550 1000
4A.36% FPIL 3 Cr—1 Mo s 15,000 TOO0 5500 4000 1700 1500
34369 FPI2 1) Cr—1 Mo 5 15,000 T800 5800 4300 3000 2000
BA-39 FPs S Cr—)j Mo 5 TIO0 5200 3300 2200 1500
BA-369 FPT 7 Cr—35 Mo 5 5000 3500 1500 1800 1200
SA 369 FPy 9 Lr—1 Mo H BS00 5500 3300 1200 1500

Forgiogs

Carbon Stesls
84-105 1 60000  (4) 15,000 14358 (1930 10860 S50 8500 4500 2500
SA-105 11 1 TO000  i4) 17500 16,600 14,750 12000  9IS0 6500 4500 7500
A8 p § 60000 (4 15000 14,350 11,950 10.B00  BESD 6500 4500 2500
Sa-im 1 1 700600 (4r 15500 16,600 14,730 12000 9250 6500 4300 2500
aa-2e8 | 1 60,000 15000 14,350 12,950 18800  BASO 6500 4500 2500
SA.266 11 1 70000 17500 16800 14,750 12,000 9250 6500 4500 2500
SA.266 111 75,000 18,750 17,700 15,650 12600 9550 6500 4500 2500
SA-350 LF1 = o 1 80,000 15,000

Low-alluy Steals
S22 F1 L—H4 Ma 3 T 11,500
8A-181 Fiz | Cr—i4 Mo 4 0000 (14
SA-102 F5 5 Cr—15 Mo 5 w0000 (14)

SA-182 Fil 13 Cr—34 Mo 4 0000 (14
SA-182 Fo 9 Lr1 Ma 5 100,000 (14
SA-102 F2z 24 Cr—1 Mo 50,000 17,500
SA-336 FI C—35 Mo 3 10000 17,500
SA-2%  F2 1 Cr—34 Mo 4 0000 (14
SA-13% Fie 5 Ur—M Mo 5 BODDO (14
SA-38 F22 24 C—1 Mo 3 80000 20,000
SA-350 LF3 3 Ni 9 10000 17,500
Castings

Carbon Steals
SA-95 70000 (T)(1E) 17,500 16,600 14,750 12000 9350 &S00 4500 25007
HA-216 WCA I 80,000 (T] 15000 14350 138530 10804  BAS0 6500 4500 2500
SA-214 ch e 1 70,000 (7)) 17,500 16608 14750 12,000 9250 4300 4500 2500
SA-352 65,000 (TI(16} 16,250 2 i

Low-slloy s..a.. «
8A-217 WC1 L=} Mo 3 65000 (T)(8) 16250 16,150 16250 15,650 6250
SA-217 WCe  NiCr—3 Mo 4 70000 (T)E) 17,500 17,500 17,500 17,000 6250 ..

SA.217 WCS  Ni-Cr—1 Mo 4 T0.000 (T)(E) 17500 17500 17,500 17,000 TROO 5500 4000

SA-217 WO 1M Cr—} Mo 4 0000 (TH(8) 17,500 17,300 17.500 IT.000 800 5500 4000

SA-21T WO 2 Cr—I Mo 5 T0.000 (T)(B) 17,500 17.500 17,500 17,000 1800 SEOO 4200 1000 2008
SA21T G5 5 Cr—4 Mo 5 90,000 (rm: 12,500 £1.600 20,400 19.000 T30 5200 3300 2200 1500
SA-217 ClT ¥ Cr—1 Ma 5 21,500 22,000 21,000 19,400 B500 3500 1300 2300 1500
8A-352 LLH 3 1 16,250

SA-352 LC2 4 65000 (T)(16] 16.250

SA-352 LC3 i % 65,000 (T)(16) 16,250

Carboo Steels
BA-260 BO 100,000 (91000) 16,250 14950 12500 10000 6900
SA-307 B i oSS0 (11
SA-328 e ()0 IATS0 17,200 15,650

Low-alloy Stsels
83A-191 Bs 5Cr—M Mo e (91010) 20,000 20,000 20,000 20000 17,230 13750 10300  TI00  4BOD 2IS0
SA-193 B 1 Cr—0.2 Mo (90010) 20,000 20,000 20,000 20,000 16,250 12500 8500 4500
854.193 B7a | Cr—06 Mo (90000) 20000 20,000 20000 20,000 17250 13,750 10300  TIH  4800 2750
SA-19) Bl 1 Ci—0.3 MoV (9)010) 20,000 20,000 20,000 20,000 18750 16650 14,250 11,000 6250 2750
SA-193 Ble | (=1 MoV (9)(10) 0,008 20,000 20000 20,000 18,750 16650 14250 11000 0250 2I50
SA.320 L7, Le, 9115 2

L1o, Las
SA-354 HB (9)IL0) IR T50 17200 15830 - . 2
SA-354  BC : (9)(10) 20.000 1B,400 16,750 . 3
SA-354 HD P A (9)100) 20,000 18 400 14,750 5 A 4
Bars

Carbon Steels
SA-304 S0 vea 1 50000 e -
BA-306 55 1 55,000 13,750
SA-306 60 i 1 #0000 15,000

From the 1956 ASME Untired- Premure Vessl (ode «ith Permission of the Amarican Socinty of Mechanicsl E

Noter: Tha steess values ia this table may be i lated to ine values for i

All sireas values in shear are 0.50 Limes Lhe ues in the sbowe Lable

All sroms valuss jo bearing are 1.60 tiows Uhe valum (o ths above table

(1] Son sectio 5. Arst paragraph.

12) Flangs quality is this specification ot permitisd over 850 F,

%) Thess stress valuss are oos fourth the specified adnimum teasibe strength mualtiplied by » quality fecter of 0.92, sxeept for SA-283,

4} For sarvice temparstures sbave B50° F it is recommended that Lilled stsels contsining not less than 0.10 7 rmidual silicon be used.  Kilied stonls =
hava hoan doozidised with large amounts of sluminam aod rimmed stecls may have croep and ot i properiies in the peer range above 850° F
which are somewhat less than Lhoss on which the values in the above table are based.

(5} Between tompersiures of 650 snd 1000° F, Inclusive, the stress valuss for specification SA-201, Grade B, may be used until high-teaparsture Leat data

become s vailable,
&) I'Jol,- Rilled stoel (shicon) shall be need abore #4* F.
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Maximum Allowable Stress Values in Tension for Carbon and Low-aolloy Pipe ond Tubes of Welded Monufocture,
in Pounds per Square Inch

(Extracted from the 1956 Edition of the ASME Houler and Pressure Vessel Code, Unfired Pressure Vessels,
with Permission of the Publisher, the American Society ol Mechanical Engineers)

(Juint efficiencies used for preparing this table are: electric-resistance welded—85%5, lap welded—80%, butt welded—609,.)

i
Specifi- h;::d For Metal Temperatures Not Exceeding Deg F
cation N Nominal Min 2010
Number Grade Composition Weld Notes Tensile 650 700 750 800 850 900 950 1000
SA-53 . Carbun steel Lap (1) 45000 9000 8800 B200
5A-53 A Carbon steel Resist. (1)(2) 48,000 10,200 9000 9100 7900 6700 5500
SA-53 B Carbon steel Resist. (13(2) 60,000 12,750 12,200 11,000 9200 7350 5500
SA-72 Wrought iron Lap 40,000 BOOO  TRBOO 7300 |
SA-72 : Wrought iron Buu 40,000 6000 5850 5500
SA-135 A Carbon steel Remist. (2)(3) 48,000 10,200 9900 9100 7900 6700 5500
SA-135 B Carbon steel Remst. (2)(3) 60,000 12,750 12,200 11,000 9200 7350 3500
SA-178 A Low-carbon steel Resist. (2)(3) . 10,000 9700 8950 TBO00 6650 5500 3B00 2100
SA-178 B O. H. iron Resist. ] 8500 8300 7750
SA-178 € Medium-carbon steel Remist. (2)(3) 60,000 12,750 12,200 11,000 9200 7350 5500 3800 2100
SA-226 Low-carbon steel Resist, (2)(3) 10,000 9700 8950 7BOO 6650 5500 3800 2100
SA-250 T1  Carbon—%% molybdenum  Resist. 55,000 11,700 11,700 11,700 11.450 11,200 10,650 8500 5300
SA-250 Tla Carbon—!4 molybdenum Resist 60,000 12,750 12,750 12,750 12,250 11,700 10,650 8500 5300
SA-250 Tib Carbon—\ molybdenum Resist, 53,000 11,250 11,250 11,2530 11,050 10,850 10,650 B500 5300
5A-333 . Carbon steel Resist 35.000 11.700
SA-333 3 3y nickel Resist 63.000 13,800
SA-333 5 5 nickel Fesist, 63,000 13,800
SA-334 € Carbon steel Besist. 55,000 11.700
SA-33¢4 3 3% nickel Resist 63,000 12,800
SA-33M 5 5 onickel Resist. 65,000 13,800

Noles: The siress values in this table may be interpoluted to determine values for intermediate temperatures.

(1} These stress values permitted for open-hearth and electric-furnace steels only.

(2) For service lemperatures above 850 F it is recommended that killed lt.eel.! containing not lus than 0.109 residual
alicon be used.  hilled steels which have been deoxidized with large of al and ri d steels may have creep

and stress-ruplure properties in the temperature range nbove 850 F, which are somewhat less than those on which the values
in the above Lable are based

(3) Only (silicon) killed al:ut shall be used above 900 F.
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Maximum Allowable Stress Values in Tension for Nanferrous Metals, in Pounds per Square Inch

and Al

oy Products

(Extracted from the 1956 Edition of the 4SME Boiler and Pressure Vessel Code, Unfired Pressure | essels,
with Permission of the Publisher. the American Society of Mechanical Engineers)

Specifi-
eation
Number Alloy Temper
Sheet and Plate
SB-178  996A (o]
Hillz
Hiz
His
SB-178  990A 0
H112
H12
H14
SB-178 MIA 0
. H1z
Hi2
H14
SB-178 Clad M1A 0
H1Z
Hiz
Hl4
SB-178  MGIIA 0
Hilz
Haz
His
SB-178 Clad MGIIA O
H1l12
H32
H34
SB-178  GlA 0
HIl2
H32
H34
SB-178  GR2oA 0 }
H1Z
Haz
His
SB-178  GS1IA T4
Té
T6 welded
SB-178  Clad GS11A T4
Té
T6 welded
Bars, Rods, and Shapes
SB-211  GSlIA T6
SB-211  CG42A T4
SB-211  C541A T6
SB-2713  GSLIA Té
T6 welded
SB-273  CG42A T4
Dolting Muterials
SE-211  GS11A Té
T6 welded
SB-211  CG42A 4
SB-211 CS41A Té

Specified

Tensile

Strength,

pst

9500
10,000
11,000
12,000
11,000
12,000
14,000
16,000
14,000
14,500
17,000
20,000
13,000
14,500
16,000
19,000
23,000
23.000
28,000
32,000
22,000
22,000
27.000
31,000
18,000
20,000
22,000
25.000
25,000
31,000
000

30.000
42,000
24,000
27.000
38,000
24,000

42,000
62,000
65,000
38,000
24.000*
60.000

42,000
24,000
62,000
65,000

Mimmum
Yield
Strength,
pai

2500
4000

9000
10,000
3500

3000
11,000
14,000

5000

6000
12,000
17,000

4500

6000
11,000
16,000

8500

35,000
40,000
55,000
35.000

40,000

35,000

40,000
55,000

Notes

(13(2)
()
[}]

(1)(3)
(1
)

(1))
1)
i)

O]
§)
m
)
i
)

10}]
(1)
(]

1)
(1)
(n

[¢}]
(1)
(5)
(5)

(5)
(5)

(3)(6)

(5)

7
G

Fuor Metal Temperatures Not Exceeding Deg F

100

1650
2500
2750
3000
2350
000
3500
4000
3350
3600

4250

5000
3000
3600
4000
4800
5650
5750
T000
8000
3300
3500
6800
7800
4000
3000
5500
6250
6250
7750
8300
7500
10,500
6000
6800
9500
6000

8400
10,000
13.000

9500

L]
15.000

8400
4800
10,000
13,000

150

1650
2150
2550

2350
2800
3400
3900
3150
3250
4000
4850
2900
3200
3800
4600
5650
5750
7000
8000
5300
5500
6800
7800
4000

5300
6250
6250
7130
8500
1200
10,200
5500
6500
9200
5900

8100
9700
12,200
9200
5900
14,300

8200
4700
9700
12,200

200 50
1600 1450
1950 1700
2350 2100
2900 2700
2300 2100
2550 2230
3150 2900
3650 3300
2900 2700
3000 2800
3800 3600
4700 4400
2700 2500
3000 2800
31600 3400
400 4200
3630 3500
5750 3500
7000 6550
BOOO 7400
5300 5200
5500 5200
6800 6300 .
7700 7200
4000 4000
5000 4900
5500 5350
6200 6050
6200 B
7650 7100
8400 TT00
1000 6700
9900 94040
3700 2400
6200 6000
9000 8500
5700 5400
7700 Ti00
9400 9000

11,600 10,400
9000  B500
5700 3400

13,700 12,000
7900 7300
4600 4400
9400 9000

11,600 10,400

300

1250
1500
1900
2350
1850
2000
2650
3000
2400
2500
3300

2200
2500
3100
3800
1650
4650
3800
6550
4400
4400
3600

4500
3400
5400

6400
6500
6400

3000
3800
7200

6000
7800
7200
7200

9100

6300

7800
7200

350

1200
1300
1600
2000
1600
1700
2400
27

2100
2200
3000
1500
2000
2200
2800
1400
3850
3850
5050
3600
3700
3700
4900
5400
3350
3700
3800
3950
4630
2600
G100
5600
6200
4200
100
5600
4200

4800
6200
00

4200
3700

00

3400
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Marimum Allowoble Stress Values in Tension for Nonferrous Metals, in Pounds per Square Inch (Continued)

Al

and Al

Specified  Minimum
Tensile Yield
Strength, Strength,

Specifi-
calion
Number Alloy Temper
Pipe and Tube
SB-274 0
SB-274 MIA H112
SB-234 {nnd] Hi4
SB-274 Clad
SB-274 MiA Hig
SB-274  GSI0A T42
TS
T6
SB-274  GSIIA T4
SB.-234 T6
SB-274 T6 welded
Forgings
SB-247  MIA F
SB-247  CS4IA T4
Té
SB-247  GSlIA T6
T6 welded
SB-247 GS11B Té

psi psi

14,000 5000
14,500 6000
20,000 17,000
27,000 24,000
17,000 10,000
22000 16,000
32000 25000
26,000 16,000
38,000 35,000
24,000° ’
14,000 5000
55,000 30,000
65,000 55,000
38,000  35.000
24,000°

36,000 30,000

alloy Products (Condinued)

Notes

(n
(1)
(0
(3)
(5)
(5)
(5)
(5)

(5)
(3)
(3)

)

3330
3600
5000

6750
4250

3350
13,800
16,200

9500

6000

9000

150

3150
3250

4850

6400
4200
5100
7600
6200
9200
5900

3150
12,800
15,200

9200

5900

8400

* Strength of full-section tensile specimen required to qualify welding procedures.

MNodes:

(1) For welded construction, stress values for O material shall be used.
(2) For nominal thicknesses not greater than 0.500 in., the stress values for H14 material may be used;for nominal thick-
nesses of 0.501 to 1.000 in., the values for H12 material may be used; for thicker material the values listed shall be used.
(3) For nominal thicknesses not greater than 2.000 in ; for thicker material the stress values for O material shall be used.
(4) For nominal thicknesses not greater than 0.500 in., the stress values for H12 material may be used; for thicker material
the values listed shall be used.

(5) The stress values given for this matenal are not applicable when either welding or thermal cutling are employed.

(6) For nominal thicknesses not less than 0.25 in.

200 250
2900 2700
3000 2800
4700 4400
6050 5700
4200 4150
4900 4600
7200 6550
6000 5800
9000 8300
5700 5400
2000 2700
12,000 11,000
14,400 14,000
9000 8500
5700 5400
7900 7300

300

2400
2500

5250
4050
4150
4800
5600
T200
5000

2400
10,200
11,300

7200

5000

6100

For Metal Temperatures Not Exceeding Deg F
100

350 400

2100
2200

3500

4400
3300
3300
3300
4900
5600
4200

2100
5750
5750
5600
4200
4700

1800
1900

3100

3500
2100
2100
2100
3500
4000
3200

1800
3900
3900
4000
3200
3200
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Material ana
Specificatiou
Number Uirude
Plate Steels
SA-167 3
SA-167 3
5A-167 5
SA-167 L3
SA-167 &
SA-167 10
SA-167 1]
SA-167 1
SA-240 A
SA-240 B
SA-240 C
SA-240 D
SA-240 M
SA-240 0
SA-240 5
SA-240 -]
SA-240 T
Fipes and Tubes
Seamless
5A-212 TP304
SA-213 TP304
S5A-213 TPz
BA-213 TPM?
S5A-213 Tr3ile
5A-213 TP3l0
SA-213 TP310
SA-268 TP403
SA-268 TPalO
SA-268 TP430
SA-312 TP304
5A-312 TP304
5A-213 TP
SA-312  TP310
SA-312 TP3l0
SA-312 TP321
SA-312 TPMT
SA-312 TP116
SA-312 TP
SA-376 TPI04
SA-376  TP304
SA-276 TPaz1L
SA-3T6  TP347
SA-37 TP316
W
SA-249 TP304
SA-249 TP304
SA-249 TP310
SA-249 TP3l0
SA-249  TP32l
SA-249 TP347
S5A-249 TP316
S5A-249 TP317
SA-268 TP405
S5A-268  TP410
SA-268  TP430
SA-312 TP3M
BA-312 TP304
SA-312 TP309
SA-312 TP3l0
SA-312 TP3lo
SA-312 TPzl
SA-312 TP3a7
SA-312 TP316
SA-312 TPIT

Type

Nominal
Composition

18 Cr—8 Ni
18 Cr—8 Ni
18 Cr—8 Ni-Ti
18 Cr—8 Ni-Cb

25 Cr—20 Ni
25 Cr—20 Ni
18 Cr—10 Ni—2 Mo

18 Cr—8 Ni
18 Cr—8 Ni-Ti

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

18 Cr—10 Ni-Ti

18 Cr—10 Ni-Cb

16 Cr—13 Ni—3 Mo
25 Cr—20 Ni

25 Cr—20 Ni

12 Ce-Al

13 Cr

16 Cr

18 Cr—B Ni

18 Cr—8 Ni

25 Cr—12 Ni

25 Cr—20 Ni

25 Cr—20 Ni

18 Cr—10 Ni-Ti

18 Cr—10 Ni-Ch

16 Cr—13 Ni—3 Mo
18 Cr—11 Ni—i1 Mo
18 Ce—8 My

18 Cr—8 Ny

18 Cr—10 No.Ti

18 Ce—10 Ni-Ch

16 Cr—13 Ni—3 Mo

18 Cr—B N

18 Cr—8 Ni

25 Cr—20 Ni

25 Cr—20 Ni

18 Cr—10 Ni-Ti

18 Cr—10 Ni-Cb

16 Cr—13 Ni—3 Mo
18 Cr—13 Ni—4 Mo
12 Cr-Al

13 Cr

16 Cr

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

25 Cr—12 Ni

25 Cr—20 Ni

25 Cr—20 Ni

18 Cr=—10 Ni-Ti

Spec.
Min

75,004

Tensile  Notes

(h

2
(3)
9)

i3]
(18]

2)
(3}

9)
i

2
3

1]

(134)
4

—20 o
100

18,750
18,7

18,750
18,750
18,750
18,750
18,750
18,750
16,250
17.500
18,750

Maximum Allowable Stress Values in Tension
(Extracted from the 1956 Edition of the ASME Boiler and Pressure Vessel Code, Unfired Pres-
For Metal Temperatures

2040
17,000
16,650
18,750
18,750
18,750
18,750
18,750
18,750
15.600
17.500
18,750
17,500
18,750
15,000

16.650
18,750

17,000
16,650
18,750
18,750
18,750
18,750
18,750

11,450

_ 3

15.450
13.650

13,650
15,800
15,800
17.500

13,130
11,600
15,300
15,500
13,400
13,400
14,500
14,900
12,250
11,500
11,400
13,150
11,600
14,200
15,500
15,500
13,400
13,400
14,5900
14,900

sou

15,100
12,500
15,200

11,150
11.050
12,800
10,600
14,100
15,050
15.050
12,900
12,900
[RRGL
11,600

5

12,650

14,400
14,400
12,650
12,650
14,500
14,300



for High-alloy Steel, in Pounds per Square Inch

sure Versels, with Permission of the Publisher, the American Sociely of Mechanical Engineers)
Not Exceeding Deg F

700 750 800 850 900 950 1000 1050 1100
14800 14,700 14,550 14300 14,000 13,400 12, 10,000 T500
10,800 10,400 10,000 Ll 9400 9100 BAM 8300 7500
14,800 14,700 14,550 14,300 14100 13,850 13,500 13100 12,500
14,800 14,7 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500
16,400 16,200 15,700 14,900 13,800 12,500 10,500 8500 6500
16,600 16,250 15.700 14,900 13,800 12,500 11,000 9750 8500
16,600 16,250 15700 14,900 13,800 12,500 11,000 100 5000
17,000 16,900 16,750 16,500 16,000 15100 14,000 12200 10,400
13,400 13,100 12,750 12,100 11,000 BBOO 6400 4400 2900
13900 13,500 13,100 12,500 11,700 9200 6500 4500 3200
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 3,850 13,500 13,100 12,500
13,900 13,500 13,100 12,500 11,700 9200 6500 4500 3200
17,000 16,900 16,750 16,500 16,000 15100 14,000 12200 10,400
12,450 11,800 11,000 10,100 9100 BOOO 4000
14,800 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800 8500 7500
14,800 14,700 14,500 14300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500
14,800 14,700 14,550 14300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500
10,800 10400 10000 9700 9400 9100 8800 8500 7500
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13,100 12,500
17,000 16,900 16,750 16500 16,000 15100 14,000 12200 10,400
16,600 16,250 15700 14,900 13,800 12500 11,000 9750 B500
16,600 16,250 15700 14900 13,800 12,500 11,000 7100 5000
12,450 11,800 11,000 10,100 9100 8000 4000 3
12,500 12,250 11,950 11,600 11,000 BBOO 6400 H“00 2900
11,850 11,500 11,100 10,600 10,000 9200 6500 4500 3200
14,800 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 B300 B500 7500
16,400 16,200 15700 14900 13800 12500 10,500 8500 6500
16,600 16,250 15700 14900 13800 12500 11.000 9750 B500
16,600 16,250 15700 14,900 13,800 12500 11,000 7100 5000
14,800 14,700 14550 14,300 14,100 13,850 13,500 13100 12,500
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13100 12,500
17,000 16900 16,750 16,500 16,000 15100 14,000 12200 10,400
17,000 16,900 16,750 16,500 16,000 15100 14,000 12200 10,400
14,800 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500 10,000 7500
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 BB00 B500 7500
14,800 14,7 14.550 14,300 14,100 13,850 13,500 13100 12,500
14,800 14,700 14,550 14,300 14,100 13,850 13,500 13100 12,500
17,000 16,900 16,750 16,500 16,00 15100 14,000 12200 10400
12,600 12,500 12,400 12,150 11900 11400 10,600 8500 6400

9200 BESO B500 8250 BOOO 7750 7500 1200 6400
14,100 13,800 13,350 12,700 11,700 10,600 9350 B300 7
14,100 13.800 13,350 12,7 11,700 10,600 9350 000 4250
12,600 12,500 12,350 12,150 12,000 11,800 11,500 11,100 10,600
12,600 12,500 12,350 12,150 12,000 11,800 11,500 11,100 10,600
14,450 14,350 14,250 14,000 13,600 12,800 11,900 10,400 Baso
14,450 14,350 14,250 14,000 13,600 12,800 11,900 10400 8850
10,600 10,000 9350 BEOO 7750 6800 3400 T
10,650 10,400 10,150 9850 9350 7500 5450 3750 2450
10,100 9800 9450 9000 B500 7 5500 1800 7
12,600 12,500 12,400 12,150 11,900 11,400 10,600 8500 6400

9200 8850 B500 8250 BOOD 7750 7500 7200 6400
13,950 13,800 13,350 12,700 11,700 10,600 8900 7200 5500
14,100 13,800 13,350 12,700 11,700 10,600 9350 8300 7200
14,100 13,800 13,350 12,700 11,7 10,600 9350 G000 4250
12,600 12500 12,350 12,150 12,000 10800 11,500 11100 10,600
12,600 12,500 12,350 12150 12000 11,800 11,500 1L100 10,600
14,450 14,350 14,250 14000 13,600 12800 11,900 10,400 8850
14,450 14,350 14,250 14,000 13,600 12800 11,900 10400 B30

5750
5750

4900

6130
3050
6800

7200
1200

1200 1250 1300 1350 1300 1450

4500 3250 2450 1800 1400 1000

4500 3250 2450 1800 1400 1000

5000 3600 2700 2000 1550 1200

5000 3600 2700 2000 1550 1200

3800 2900 2300 |7 1300 900

6000 4750 3500 2350 1600 1100

2500 1430 730 450 350 250

6800 5300 4000 3000 2350 1830

1000

1750 ... 5 :

S000 3600 2700 2000 1550 1200

1750 .

6800 5300 4000 3000 2350 1850

4500 3250 2450 1800 1400 1000

4500 3250 2450 1800 1400 1000

S000 3600 2700 2000 1550 1200

4500 3250 2450 1800 1400 1000

4500 3250 2450 1800 1400 1000

5000 3600 2700 2000 1550 1200

5000 3600 2700 2000 1550 1200

6800 5300 4000 3000 2350 1850

6000 4750 3500 2350 1600 LIDO

2500 1450 750 450 330 250

1000 -

1750

4500 3250 2450 1800 1400

4500 3250 2450 1800 1400

3800 2900 2300 1750 1300

6000 4750 3500 2350 1600

2500 1450 750 450 350

5000 3600 2700 2000 1550

5000 3600 2700 2000 1550

6800 5300 4000 3000 2350

6800 5300 4000 3000 2350

4500 3250 2450 1800 1400

4500 3250 2450 1800 1400

5000 3600 2700 2000 1550

5000 3600 2700 2000 1550

6800 5300 4000 3000 2350

3800 2750 2100 1550 1200 B850

3800 2750 2100 1550 1200 850

5100 4030 3000 2000 1350 930

2100 1250 630 400 300 200

4250 3050 2300 1700 1300 1000

4250 3050 2300 1700 1300 1000

5800 4500 3400 2550 2000 1550

5800 4500 3400 2550 2000 1550
850

1500 . .

3800 2750 2100 1550 1200 B850

3800 2750 2100 1550 1200 B30

3250 2450 1950 1500 1100 75

5100 4050 3000 2000 1350 950

2100 1250 650 400 300 200

4250 3050 2300 1700 1300 1000

4250 3050 2300 1700 1300 1000

5800 4500 3400 2550 2000 1550

5800 4500 3400 2550 2000 1550

1300

650
630
650
630
150
B30

1300
1300
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Material and
Specification
Number
Forgings
SA-182
SA-182
SA-182
SA-182
SA-182
SA-182
SA-182
SA-136
SA-336
SA-336
SA-336
SA-336
SA-336
SA-336
Castings
SA-351
S5A-351
S5A-351
5A-351
SA-351
5A-351
5A-351
SA-351
SA-351
Boltings
5A-193
5A-193
S5A-193
5A-193
SA-193
SA-320

Grade

BaF
(8 grades)

Type

410
04
304
in
347
a6
310
410
304
304
izl
347
316
310

416
iz
7
304
303

Nominal
Composition

13Cr

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni-Ti

18 Cr—8 Ni-Ch

18 Cr—8 Ni—3 Mo
25 Cr—20 Ni

13 Cr

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni-Ti

18 Cr—8 Ni-Ch

18 Cr—8 Ni—1 Mo
25 Cr—20 Ni

13 Cr—144 Mo

18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

18 Cr—9 Ni—21§ Mu
18 Cr—9 Ni—24§ Mo
18 Cr—9 Ni-Cb

18 Cr—9 Ni-Cb

25 Cr—13 Ni

25 Cr—20 Ni

13Cr

18 Cr—8 Ni-Ti
18 Cr—8 Ni-Cb «
18 Cr—8 Ni

18 Cr—8 Ni

Spec.

Tenaile Notes

85,000
75,000

95,000

65,000

75,000
75,000
75,000
75,000 (3)(7)
(5)(T1(8)

Mazximum Allowable Stress Values in Tension

For Meta! Temperatures

_ 300 400 500 600 650

19,750
16,000
15,000
17,000
17.000
17.900
23,750
17,500
16,000
15.000
17.000
17,000
17,900
23,750

19,000
15,450
13,650
15,800
15,800
17.500
23,200
16,900
15,450
13,650
15,800
15,800
17,500
23,200

18,500
15,100
12,500
15,200
15,200
17,200
22,400
16,400
15,100
12,500
15,200
15,200
17.200
22,400 21,500

17,900
14,850

14,850
14,850
17,050
20,850
15,700
14,850
11,200
14,850
14.850

20:850

22,500
15,600
14,250
16,500
16,500
16,600
15,600
15,150
14,900

22,500
15,000
13,100
16,400
16,300
16,100
14,200
14,600
14,600

22,500
14,600
12,200
16,330
15,900
15,500
13,000
14,550
14,550

21,600
14,200
11,500
16,250
15,000
14,200
11,900
14,400
14,400

18,700
13,600
13,600
12,000

18.300
12,650 12,2007
12,650 12,200
10.900 , 10,000

17.850 16,500

11.850

8950

Notes; The stress velues in this table may be interpolated to determine yalues for intermedinte temperatures
All stress values in shear are 0.80 times the values io the above Lable
All stress values in bearing are 1. 60 times the values in the above table

(1) At temperatures of from 200 F through 1050 F these stress values meet all criteria specified for establishing stress
except that they exceed 6214 7 bul do not exceed 909 of the yield strength st temprature

deformation is not objectionable
(2) These stress values ot temperstures of 1050 F and above should be used only when assurance is provided that the steel hos s
predominant grain size not finer than ASTM No. 6

ateel

values,
They may be used where slightly greater

(3) These stress values shall be considered basic +alues to be used when no effort is made to control or check the grain size of the
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for High-olloy 5teel, in Pounds per Squore Inch (Continued)
Mot Exceeding Deg F

700 750 8O0 850 900 950 1000 1050 1100 1150 1200 1230 LS00 1350 1300 1450 1500

17,500 17,050 16,300 14,000 11,000 BEOOD 6400
14,800 14,700 14,550 14,300 14,000 13,400 12,500
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100  BAOO
14,800 14,700 14,550 14,300 14100 13,850 13,500
14,800 14,700 14,550 14300 14,100 13,850 13,500
17,000 16,900 16,750 16,500 16,000 15,100 14,000
20,000 18,500 17,000 15,500 14,000 12,500 11,000
15,400 15,100 14,650 14,000 11,000 8800 6400
14,800 14,700 14,550 14,300 14000 13400 12,500
10,800 10,400 10,000 9700 9400 9100 8800
14,800 14,700 14,500 14,300 14,100 13,850 13,500
14800 14700 14,550 14300 14100 13,850 13,500
17,000 16900 16,750 16,500 16,000 15,100 14,000
20,000 18,500 17,000 15500 14,000 12,500 11,000

2450 1800 1300 1000 750
2450 1800 1400 1000 750
2700 2000 1550 1200 1000
2700 2000 1550 1200 1000
MM 3000 2350 1850 1500
3500 2350 1600 1100 50

2450 1800 1100 1000 TS50
2450 1800 1400 1000 750
27 2000 1550 1200 1000
2700 2000 1550 1200 1000
4000 3000 2350 1850 1500
3500 2350 1600 1100 TS0

20,700 19,600 18300 16,000 11,000 7600 5000 3300 2200 1500 1000 ., .

14050 13,850 13,600 13,350 13,000 12,600 12,100 9600 7500 5750 4500 3250 2450 1BOO 1400 1000
11,300 11,100 10,900 .10.650 10,400 10,100 9850 9600 7500 5750 4500 3250 2450 1800 1400 1000
16,200 16,100 15900 15500 15000 13,500 12,000 10,600 9400 8000 6800 5300 4000 3000 2350 1850
14700 14,350 14,000 13,500 13,000 12350 11,7 10,600 9400 8000 6800 5300 4000 3000 150 1850
13,700 13,300 12500 12600 12300 115900 11,600 11,200 10800 8000 5000 3600 2700 2000 1350 1200
11,700 11,600 11,500 11,350 11,200 11,100 11,000 10,900 10,800 B000 5000 3600 2700 2000 550 1200
14350 14,300 14,150 13.900 13,500 12,500 10,500 8500 6500 5000 3800 2900 2300 1750 1300 900
14,350 14,300 14150 13,900 13,500 12500 11,000 9750 8500 7250 6000 4750 2500 2350 1600 1100

15,750 14,900 13,800 12,500 11,000

11,800 11,750 11,650 11,450 11,300 11100 10800 10,500 10,000 8000 5000 3600 2700 2000 1550 F200 16600

11,800 11,750 11,650 11,430 11,300 11,100 0,800 10,500 10,000 8000 5000 3600 27! 2000 1550 1200 1000
B650 8300 BOGD 750 500 7250 7050 GHOD 6300 3730 1500 1250 2450 1800 100 1006 Tan

(4) These stress values are the basic values multiplied by a joint-efficiency factor of 0.85. =

(5) These atress values are blished from a ideration of igth only and will be satisfactory for average secvice.  For balled
joints where freedom from leaknge over o long period of time withoul retightening is required, lower streas values may be nrcesanry ns
determined from the fexibility of the flange and bolts and corresponding relaxzation properties.

(6) To these stress values a quality factor shall be applied (see ASME code).

{7) These stress values permitted for materinl that has been carbide-solution treated,

(8) For temperatures below 100 F, atress values equal to 209 of the specified mini tensile ngth will be permitted.

(9) This steel may be d to develop embeittl at room lemperature afler service ot temperatures above 800 F: eonee
quently, its use at higher Lemperatures is ool recommended unless due caution is observed.
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APENDICE 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 mas comunes en el comercio son de 6 pies y 8 pies.

ESPESORES DE CABEZALES TORIESFERICOS. (Ref. 7)

Dimensions of Flanged and Standard

Dished Heads
(Courtesy of Lukens Steel Company)

Thickness Standard Straight Inside-corner

(in.) Flange (in.) Radius (in.)
l i sf icr
He 114-2 U
LA 116-214 b
He 114-3 134
2% 115-3 1¢
Hs 1}5"355 19{:;
g 115-31¢ 145
34 114-31% . 124
3 1}5-3)% 24
76 154 25¢

1 1154 3

1ig 11g-414 33

114 115-414 334

13¢ 113-41% 414

1tg 115415 414

124 115413 475

134 114414 544

174 115413 53

2 114414 6

234 11414 634

213 1i4—4Le 7%

234 115434 8¢

3 115414 9
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sidered as

BOQUILLAS. (Ref. 7)

Shell Mozzle Dimansions in Inches oy a Function of Mozzle Size, Recommended by APl Standard 12 C—
Use with Item 7 ond Fig. 3.14 .
(Courtesy of Amencan Petruleum Institute)
1 2 3 + E} b 7

7 8 9 10
Flaoged Nozzle.  Dinmeter  Length of Side Distance, Distance,  Distance from
Minimum of Hole in of Widthof  Shell ta  Shell 1o Bottom of Tank w
Size oD Pipe-wall Reinforcing  Reinfurcing Nenforcing Flange Flange  ‘Ceater of Nozze
of of Thicknesal Plate Plate Plate Face, Face. Regular  Low
Nuzzle  Pipe " Du I W Cutside. J Inside, o Type H Type (;
20 20 Seeitem 2 cul 2 204 13 3244 10 8 24 2144
i1 18 1814 39 (7N 0] 8 2 1914
16 16 1644 35 FLin 10 8 20 174
T 1" 144 E1] 18 10 8 18 1334
i2 12% 050 12% 281, 35 1o 8 17 1y
10 10% 050 1024 241, 304, 10 8 15 12y
8 8y 0350 83 201, 25 ] 1 13 10ty
6 6% 0432 6% 161, 208, ] 6 1 By
i 4y 02337 1% 12 1544 f 6 9 b
3 3y 030 3% 1o 123 6 & 3
2 2% 0218 244 6 [ 7 34
14* 19 0 200 2 1 & [ 3
£ 4 000 Coupling g 10 123 8 5
-] 2 875 Coupling 3 7 3
Is 2200 Coupling 2 b 3
1 1 576 Coupling 14, 5 3
N 1 313 Coupling 134, 3 4 3

* Flanged pozzles 2 in and 115 in. in dinmeter do not reguire reinforcing plates. Dy will be the diameter of the hole in the
shell plate, and weld A will be ua given in Appendiz E, item 3, col. 7. Reinforcing plates may be used if desired

1 Scrowed noszles 3 in. in diameter require & reinforcing plate, the details for which shall be the same ns shown for 3-in
Nanged nozzles. Reinforcing plates may be used on the smaller fittings if desired.

1 Extra-strong pipe. AP] Std. 5L.. made frum formed plate, electrically butt welded. may be substituted

Shell Mozzle Dimensions in Inches os a Function of Shell Plate Thickness, Rec

12C—tem | and Fig. 3.14

ded by APIS dard

(Courtesy of American Petroleum Institute)

Diameter of Hole in Shell
Plate, D,, Equals 0D of Pipe

plus the Following Values S::e];l‘ Fi:!.ev.
ickpess 20", 187, 16" and  For Max D,  For Min D, Size of Fillet  Weld A for
S:Inddl Ehunfhcfngtp 14" Flanged Nozzle, .\dd';o oD .E\‘:dl:.io':)l') o of N:x:]l:gﬂ?;er h:',siz‘l'eﬁl’z‘ i
i ini ipe-wall Weld A in ‘e in  Size o ; A
et '{]:;']“:hm M#ﬂ‘:‘:ﬂ‘:ﬂﬁ]l { Shop) Field) Weld B than 2 and 3
s % ‘s
> : " R N
“‘:! e 5 M e b 5':
% 4 t e 4 Me b
He Y £ Hw "ilo e ]
4 e M e L M N
He Y "M e e 5 Mo
5 4 13 e 5 5 4
‘e Y I“)'ia :F‘n ;‘Kc :::' :}i:
e ! ]
?i‘il : 14 4 '3e !’11 :u
1‘& 14 144 B B “a e
s 4% 1% % I3 u Ne
! ‘2 1§51 b ! Y ;a
14 e I ] Iye M he
14 M 1 ¥ 1 4 L:.
13 % 1% % 1344 Y e
1y M 13 "He 14 e H_l
1%e ‘M 134 e 13e e Hl
13 ‘M 13 e 14 He, l{'
14 E 13 15 144 Me ';.“
144 X 13 M 1 He .

*lfa thicke'r shell plate is used than is rco?uir‘ec[ Iof the hydrostatic Ioad'Tg. 1.Iw::c:ms’:hel1-plal: thickness may be con-

and the thick plate (T) d

4 s, ) )
t Based on API Std. 5L for pipe of }4-in. wall thickness; for pipe of over d-in. wall thickness, use ASTM A-33, A-135, or

A-139 of latest issue.

Pipe made from formed plate, electrically butt wel

mentioned pipe seclions.

|ded. may be substituted for any of the above-
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REGISTRO DE HOMBRES. (Ref. 7)

Dimensicns in Inches for 20-in. Shell Manhole, R, ded by APl Standard 12 C -See liem 3 ond Fig. 3.15
(Courtesy of American Petroleum i
S Institute)
Thickness
and Manhole Approx Mazx
Altr:'chment H.adliua Length Width of  Diam Diam of Diam of
“i:kngc Size of Fillet  poppliesto - of  Heinfore.  of Hole Inside Diam of Man-  Boli  Cover
ness i Formed Type Side  ing Plate in Shell* hole Frame Circle  Plat
LT Weld A Weld 8 Oaly) A L w D, WmiD MamxiD  D. Do
5. M !1. M 454 3y 2444 20 223 2615 283
i . " W 1545 514 2444 20 2235 261, 283,
e e 3y % 5y 5 2414 20 23 6y o8,
’ ‘o 5 3% 5 s 2014 20 2y e
X Ko %o Yy 15 5344 243 20 2214 261, 28,
" ¥ % I 45 5344 243 20 22 261, 283,
e % M. e 15 5335 25 20 211 261, g,
5 % % 4 FH 5315 254 20 23 261, 28,
yw. % i e " 52 2545 20 213 264 g1,
% ¥, % % 4 s1% 2514 20 2 261, 28,
e ;s T % “ 51y 23514 20 203% 26y 283,
i » % < " S5 26 20 21 26y 289,
s %4 34 % 81 sl 26 20 2y 26y 2,
fic M : 1 434 508 2645 20 20 264§ 283,
e e ke 1 1315 50 2614 20 20% 261, 283,
i " : i 1 13 50 2614 20 203; 261 283,
13 a’j 1;?. 1 9 50 2614 20 20% 265 28,
= ’: 3% 1 424 49 268, 0 2044 264 283,
; . : ) 134, 1 423 49 27 20 203 261 284,
I;? ‘K. l!‘. 1 4244 49 n 20 204 26-}; 284.
i . ;»i 14, 1 124 49 k1) 20 201 26!/ 20!‘
%3 % 11y | 421§ 9 27 20 20 T2y 28,

* Hole in shell may be oval, with horizontal major diameler of 29 in., where memry for removal of rigid scaflold brackets.

Dimensions in Inches for 24-in. Shell Manhole, Recommended by APl Standard 12 C—See Item 3 ond Fig. 3.15

{Courtesy of American Petrolewn Institute)

Shell
Thickness
and Manhole Approx. Mux
Attachment Radius Length  Width of  Diam . Diam of Diam of
Flange [Applies to af Reinforc-  of Hole Inside Diam of Man- Bolt  Cover
Thickness _ Size of Fillet  purmed Type  Side  ing Plate  in Shell  hole Frame Circle  Plate
LT Weld A Weld # Only) R L W D, Min 1D Max ID D» De
MHe he Y Ha 333, L2 LA 283y 24 262y 304, 32y
[t 3 " [ 3314 64 2844 24 . 26M 308, a2y
e Y M e 33y 64 28y 2 263, 3044 2y
o] Ma * ] 334 L2 2814 24 2605 oy 32y
Ha Ha Tim "va 53 63 28y, 24 261y 304 32y
141 Yw s ‘e 33 63 283 24 26 0y 323
M 'y " “1a 33 63 2917 24 257y 30y 32y
3% " \. 9 528, 621 204 24 253, 30y, 32
1] ‘e LT gy 323 62y 291 24 25% 0y 32y
% Ya n 1 323, 621y 293, 2 254 0y a2y
T3, e 13, 4y 324 62 293, b | 5% 304 12y
s y s x 321y 613, 01, 24 2515 30 2y
18, L 1y, [ 32 6l a0t, 24 2515 301 37
1 LY ! | 32 61 3015 24 25 304 2y
[T ty 1. | alig 60 30y 24 2474 3014 2y
1% [ 11y | 51y 60 3044 24 243 30ty 32y
13, "va 13,4 | 3l 60 30y, 24 24% Jovg iy
14 b 1, 1 30y 383 303 4 2444 3045 323,
13, e 1. I 301 58y 303 24 24% 308 32y
13 1, 13, I a0 38 30y 24 241 aevg a2y
134 Yy M0 1 50 38 303 24 244 304y 32
114 [ S T 1 50 58 31 24 24, 30y 32y

The dimensions shuwn in cuol. | of itews 4 and 3, are based on heaving the thickness uf the attachment flange, T, und also
that of the neck for a distance of ut lenst 4T extending outward from the connecting face of the ditachment (lange, equal to the
thickness of the tank shell, f. If the manhole attaches Lo a thicker shell plate than is required for the hyd tic loading, the
excexs shell-plate thickness mny be considered as reinfurcernent, and the thickness, T, of the manhole attachment flunge may
be decreased accordingly. The entire neck or portions of the neck may be thinner than the attachment fange, provided there
is auflicient mnfurrum.—nt furnished otherwise; however, the neck should nut be thinner than the thickness of the shell plate
e the allowabl finished thickness of the bolting flange, whichever is the smaller. Tile finished manhole bolting-
llunge thickness shall not be less than that of the cover plate less 4§ in., with a minimum of 3
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