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Resumen

Resumen

La Destilacién es la operacién unitaria ampliamente usada dentro de la Industria Quimica y
especialmente, de la Petroquimica. Dentro de la Destilacion, las lineas o tuberias juegan un papel
importante en su operacion, ya que son las arterias que conectan los equipos que la integran,
como la columna, el rehervidor, el condensador, el tanque de acumulacién y las bombas
centrifugas.

La exactitud en los calculos, la prediccion de la velocidad del fluido y la caida de presién, la
fiabilidad de la operacion, asi como, los costos de capital, energia, mantenimiento y operacién
dependen en gran medida del disefio de la linea.

Sin embargo, problemas de operacién en las lineas de succion de bombas centrifugas, lineas con
flujo a dos fases liquido-vapor, lineas asociadas a rehervidores, lineas de domos y condensadores
y la linea de transferencia (linea que conecta la salida de calentador a fuego directo con la entrada
de la columna de destilacion); reflejan un disefio inadecuado.

Las bases y criterios presentados en el presente trabajo, con los cuales se debe estar
familiarizado, permitiran realizar disefios adecuados de las lineas antes mencionadas, desde el
punto de vista hidraulico. Estos disefios seran econémicamente aceptables, de operacion segura y
libre de problemas. Obteniéndose unidades de destilacion mas eficaces y por consiguiente
baratas.

Una contribucion, es 2l desarrollo de una lista de verificacién la cual compila, la informacion
requerida para el calculo(la cual se encuentra contenida dentro de los diferentes documentos
generados dentro de la Ingenieria Basica), los parametros y criterios de disefio; los cuales no

deben ser ignorados en el disefio de las lineas criticas presentes en el proceso de destilacion.

xi



Capitulo 1

Introduccion

Este trabajo denominado “Establecimiento de Bases y Criterios Minimos Necesarios para una
Adecuada Funcién de las Lineas Criticas dentro del Proceso de Destilacion” forma parte del
“Programa de Becas de Estancias Profesionales para la Realizacién de Tesis de Licenciatura” del
INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO (IMP). Este trabajo se realizé6 en el IMP, adscrito a la
competencia de Ingenieria de Sistemas de Procesamiento durante el periodo comprendido del 15
de Marzo del 2004 al 25 de Febrero del 2005.

1.1  Planteamiento del Problema.

Dentro de la Industria Quimica, Petroquimica y de Refinacién, comunmente se requiere de separar
mezclas de liquidos, para obtener sus componentes puros o en alto grado de pureza, que son
valiosos y susceptibles de comercializar, de una manera sencilla y econémica. La destilacién es

una operacion unitana, que permite obtener los resultados antes mencionados.

El diseno Bésico y Detallado de la destilacion por firmas de Ingenieria, por ejemplo el IMP, es un
esfuerzo de especialidades que se muestran la tabla 1.1. Siendo en el disefo Basico, donde el
Ingeniero Quimico encuentra un buen campo laboral, ya que su formacién académica en
Ingenieria de Procesos y Flujo de Fluidos se lo permite. Para lo cual debera optar por una de las
dos especialidades.

De realizar la especialidad en Ingenieria de Procesos, sus actividades serian: La definicién de las,
calcular el balance de masa y energia, los reflujos, el numero de platos tedricos, dimensionamiento
preliminar de columna, elaboracién de hojas de datos, elaboracion del diagrama de flujo de

proceso, por mencionar algunas.
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Tabla. 1.1 Especialidades que participan en el disefno basico y detallado de la destilacion.

Basico Detalle
Ingenieria de Procesos Ingenieria de Tuberias
Ingenieria de Sistemas Hidraulicos Ingenieria de Eléctrica

ingenieria de Mecénica

Ingenieria Civil y Arguitectdnica
Ingenieria de Andlisis de Esfuerzo
Ingenierfa Térmica

Iingenieria de Seguridad Industrial
Ingenierfa de Sistemas Hidraulicos
Entre otras

De optar por la especialidad de sistemas hidraulicos, las actividades a desarrollar serian
encaminadas a disenar y dimensionar lineas de proceso y servicios auxiliares, elaboracién de lista
de lineas e indice de servicios, elaboracion de los diagramas de flujo de proceso y de tuberias e
instrumentacioén, etc. De las actividades antes mencionadas, el disefio o dimensionamiento de
lineas de proceso y servicios, es una parte primordial, ya gue las lineas son las arterias que
conectan los equipos que integran el proceso. El disefio de estas se realiza a través de criterios de
diseno como la velocidad del fluido y la caida de presién recomendadas. Pero no todas las lineas
presentan el mismo comportamiento hidraulico e incluso se dificulta su disefio. A estas lineas, cuyo
disefio inadecuado puede limitar la capacidad de procesamiento de equipos o incluso de toda la
operacion, requieren de un estricto apego a mas criterios de disefio hidraulicos. Para que de esta
manera, se asegure su apego a consideraciones de proceso y cdlculo. A estas lineas se les
conoce como criticas. Estas lineas criticas pueden ser diferentes a las que hayan marcado otras
especialidades, tal es el caso, de la especialidad de Andlisis de Esfuerzos, ya que esta las analiza
pcr presion, temperatura, peso propio y no por condiciones de proceso.

La destilacion presenta 5 lineas consideradas como criticas, desde el punto de vista hidraulico, que
pueden limitar su capacidad de procesamiento. Estas son:

1. Las Lineas de succién de bombas centrifugas.

2. Las Lineas que conducen flujo dos fases “Vapor - Liquido”.

3. Las Lineas asociadas a rehervidores.
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4. Las Lineas asociadas a domos y condensadores.

5. Las Linea de transferencia.

En las Fig. 1.1 y 1.2 se muestran las localizacién de las lineas dentro de la destilacién atmostérica
y vacio.

Linea de
Condensadores
. J L
Linea de_cj
Domos |
' Linea de
AW Succion —
. de Bombas
‘ v
|
PRI B
|
! ; | Linea de
‘ ‘| Rehervidor
| ‘
| Lineade
J Rehervidor
?Alimentaciénl Fondos | Domos

Fig. 1.1 Localizacién de las Lineas Criticas en la Destilacion Atmostérica.
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A Eyectores de
[ Yacio

Calentador a - ) |
Fuego Directo X '

— "
|

2 : |
Linea de

Transfer I /

D ® @

. : | ‘ .
'Alimemacién- Il Fondos | | _Domos |

Fig. 1.2 Localizacion de las Lineas Criticas en la Destilacion a Vacio.

1.2  Objetivos del trabajo.

El objetivo principal es presentar las bases y criterios minimos que permitan asegurar el adecuado
funcionamiento de las lineas criticas relacionadas con la destilacion. Para que cada una de las
lineas antes mencionadas reuna los requerimientos de proceso, consideraciones de disefio,

funcionalidad y economia.
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Para alcanzar el objetivo principal, se considera necesario realizar los siguientes objetivos

particulares:
1 Presentar la informacién béasica sobre el disefio hidraulico de las lineas criticas para
lograr un mayor entendimiento.
2 Realizar la busqueda Bibliografia, en Revistas Especializadas, e Internet sobre
informacién basica v criterios de disefio sobre las lineas criticas.
3 La elaboracién de una guia o lista de verificacion para un adecuado disefio de las

lineas criticas.



Capitulo 2

Generalidades

El concepto de flujo de fluido en términos familiares, se refiere al estudio del comportamiento de
los fluidos en movimiento. El flujo de un fluido dentro de las tuberias en las plantas de proceso,
esta gobernado bajo sus propios fundamentos. Los cuales deben entenderse con el fin de realizar
un adecuado diseno de las mismas y elegir adecuadamente el tamafo de tuberias y accesorios. El
objetivo de este capitulo es abordar estos fundamentos, para entender el comportamiento de los
fluidos. Por lo que, es necesario revisar algunos conceptos, definiciones basicas y ciertas
propiedades de los fluidos que estan estrechamente relacionadas con el comportamiento de los

mismos.

2.1 Concepto de Fluido.

Un fluido se define como una sustancia que se deforma continuamente bajo la accién de un
esfuerzo cortante. Un esfuerzo cortante (fuerza por unidad de area) se crea siempre que una
fuerza actia sobre una superficie. Cuando sobre sdlidos comunes como el acero u otros metales
actia un esfuerzo cortante, inicialmente se deforma, aunque no lo hace de manera continua (no
fluyen). Sin embargo, fluidos comunes como el agua, aceite o aire satisfacen la definicion de fluido,
es decir, fluyen. Pero algunos materiales como suspensiones, alquitran, pasta dental, etc., no son
faciles de clasificar, si el esfuerzo cortante es pequefo, pero si este excede un valor critico, la
sustancia fluye.

2.2 Propiedades de los Fluidos.

El comportamiento de los fluidos esta estrechamente relacionado con ciertas propiedades, es
obvio que fluidos diferantes poseen, en general caracteristicas distintas. Por lo que es necesario
presentar aquellas propiedades que desempefian un papel importante en la descripcion del
comportamiento de los fluidos.
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2.2.1 Densidad.
La densidad de un fluido (p), se define como la cantidad de masa por unidad de volumen, se
calcula a partir de la siguiente ecuacién:

B (2.1)
P V
donde p es la densidad y m es la masa de la sustancia que tiene volumen V. Las unidades de la
densidad son kg/m’ en el sistema internacional y /b/f en el sistema Britanico.

El valor de la densidad puede variar ampliamente entre fluidos, pero para liquidos las variaciones
de presién y temperatura en general afectan muy poco el valor de densidad. Al contrario de cémo
sucede en los liquidos, la densidad de un gas es fuertemente afectada por la presién y la
temperatura.

Otra propiedad que tiene relacién con la densidad, es el volumen especifico, que se define como el
volumen por unidad de masa y, en consecuencia, es el reciproco de la densidad. Esta propiedad
nc es de uso comtin en la mecanica de fluidos.

2.2.2 Peso Especifico.
El peso especifico (v) de un fluido, se define como el peso de la sustancia por unidad de volumen.

w 2.2)
=y

dende v es el peso especifico y w es el peso de la sustancia que tiene el volumen V. Sus unidades
son N/m* en el sistema Sl y lb/f en el sistema Briténico.

Frecuentemente, el peso especifico esta relacionado con la densidad por medio de la ecuacion.

y=p-L. (2.3)
gl’
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donde g es la aceleracion de la gravedad y g. es la constante que relaciona masa, fuerza, longitud
y tiempo.

2.2.3 Densidad Relativa.

La densidad relativa (S,), se define como la densidad del fluido entre la densidad de un fluido de
reierencia a una temperatura especifica. El fluido de referencia es agua a 4 °C.

P

S, = (25)
P casec

y puesto que es la razén de densidades, el valor de S, no depende del sistema de unidades

utilizado. La densidad relativa se usa frecuentemente para determinar el peso especifico o la

densidad de un fluido.

Resulta evidente que la densidad, el peso especifico y la densidad, se encuentren relacionados y
gue a partir de cualquiera de ellos es posible calcular los demas.

2.2.4 Viscosidad.

Las propiedades de densidad y peso especifico son medidas de la “pesadez” de un fluido. Sin
embargo resulta claro que estas propiedades no son suficientes para caracterizar como se
comportan los fluidos, ya que dos fluidos pueden tener aproximadamente el mismo valor de
densidad pero su comportamiento es bastante diferente al fluir. Aparentemente, existe una
propiedad adicional necesaria para describir la “fluidez’. Esta propiedad es conocida como
viscosidad.

La viscosidad (4) se define, como la propiedad de un fluido que ofrece resistencia al movimiento
relativo de sus moléculas. Cuando un fluido se mueve, es por que se desarrollo en el un esfuerzo
ccrtante, cuya magnitud depende de la viscosidad del fluido y del gradiente de velocidad. Esto se
puede expresar matematicamente como:

ppy (2.5)
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donde 7 es el esfuerzo cortante, sus unidades son N/m’ 6 Ib/in’ y v es la velocidad en direccién del
fluido, la cantidad du/dy es un gradiente de velocidad. En la que la constante de proporcionalidad u
se conoce como viscosidad dinamica del fluido, sus unidades dentro S son N.seg/m” © kg/m.seg y
Ib.seg/ff’ en el sistema Britanico. La ecuacién anterior se conoce como la Ley de Newton. Los
fluidos para los cuales el esfuerzo cortante estd relacionado linealmente con la razén de
deformacién de corte (también denominada velocidad de deformacién angular) se denominan
fluidos newtonianos.

Los fluidos para los cuales el esfuerzo cortante no esta relacionado linealmente con la razén de
deformacion de corte se denominan no newtonianos,

Muchos céiculos en mecanica de fluidos implican el cociente de la viscosidad dinamica entre la
densidad del fluido. Por convencién, la viscosidad cinematica v, se define como:

y=£ (2.6)

puesto que u y 2 son propiedades del fluido, la viscosidad cinematica v también lo es. Las
unidades Sl para la viscosidad cinematica son m’/seg y f’/seg para el sistema Britanico.

Todos los fluidos experimentan o exhiben una variacion de la viscosidad por efecto de la
temperatura. Un ejemplo, que le resultara familiar, es el aceite para motor, por lo general, es
bastante dificil de vaciar cuando esta frio, lo cual indica una viscosidad alta. Conforme la
temperatura del aceite va aumentando, su viscosidad disminuye notablemente.

Los gases se comportan de manera diferente a los liquidos en el hecho de que la viscosidad
aumenta a. tiempo que aumenta la temperatura. También se tiene que la magnitud del cambio es,
per lo general, menor que la que se da en los liquidos.

2.2.5 Tension Superficial.
La tansién superficial es una propiedad que resulta de las fuerzas de atraccion entre las moléculas.
Como tal, se maniiiesta solamente en los liquidos. Las fuerzas entre las moléculas en el seno de



Capitulo 2 Generalidades 10

un liquido son iguales en todas direcciones, manteniendo a las moléculas atraidas entre si. Sin
embargo, las moléculas a lo largo de la superficie son solo sometidas a una fuerza neta hacia el
interior. Estas moléculas ejercen una fuerza que tiene una resultante en la capa superficial.

La tension superficial (o) es una propiedad del liquido y depende de la temperatura, asi como del
otro fluido con que este en contacto en la interfase. Las unidades para la tensién superficial en el
sistema Sl son de N/m y [bs/ft en el sistema Britanico. El valor de la tensién superficial disminuye
cuando aumenta la temperatura.

2.2.6 Presion.

La presion se define, como la cantidad de fuerza que ejerce una sustancia por unidad de area.
Esto puede estableczarse mediante la siguiente relacion:

F
P=— 2.
A (27)
donde aplican las siguientes Leyes de Pascal:
v La presion actia uniformente en todas las direcciones sobre un volumen pequefio de
fluido.
. En un fluido confinado por fronteras sélidas, la presién actia perpendicularmente a

dichas fronteras.

Dentro del estudio del flujo de fluidos, existen diferentes términos para denotar la presién
observada:

v Presién atmosférica, presién medida a nivel del mar y equivale a 1 arm en el
sistema Sl y 14.7 Ib/in’ sistema Britanico.

v Presion atmosférica local, es la presion medida a cualquier altura diferente a la
del mar.

v Presién absoluta (P.,), es aquella presion total verdadera que se ejerce sobre

una superficie y que es medida con respecto al vacio total.
v Presion manométrica (P..,), s la presién que se mide con respecto a la
barométrica, y por lo tanto dependiendo del caso, puede tomar valores positivos
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0 negativos. La presion manométrica positiva se caracteriza por tratarse de una
presién mayor que la barométrica y la presion manométrica negativa se
caracteriza por ser menor que la barométrica, ya que a esta Ultima se le asigna el
valor numérico de cero.

v Presi6n estatica, es la presion ejercida por una columna de fluido cuando este se
encuentra en equilibrio estatico.

Cabe mencionar, que dentro del Sistema Britanico cuenta con tres nomenclaturas de uso frecuente
que describen los diferentes tipos de presion. La presion absoluta se conoce como PSIA, la presion
manométrica como PS/G y las caidas de presién como PSI.

Para denotar los tres tipos de presion antes mencionados, el Sistema Internacional cuenta con una
nomenclatura que consiste en usar una abreviatura, tomando las tres primeras letras, Por ejemplo:
para denotar la presién Absoluta estd se representa mediante (Abs.) y la presién manométrica
como (Man.). Caba mencionar la restante se debe especificar que se trata de caidas de presién.

2.2.7 Presion de Vapor.

La evaporacion de liquidos se lleva a cabo porque algunas moléculas en la superficie poseen una
cantidad de movimiento suficiente para superar las fuerzas intermoleculares de cohesién y escapar
a Iz atmosfera. Si e! recipiente esta cerrado de modo que arriba de la superficie del liquido hay un
pequefio espacio de aire y en este espacio se hace vacio, entonces se crea una presion como
resultado del vapor que se forma debido a las moléculas que abandonan él liquido. Cuando se
alcanza una condicién de equilibrio de modo que el nimero de moléculas que abandonan la
superficie de! liqudo es igual al nimero de moléculas que entra, se dice que el vapor esta
saturado y la presién ejercida por el vapor sobre la superficie del liquido se denomina presion de
vapor. La presion de vapor esta estrechamente ligada con la actividad molecular, el valor depende
de 'a temperatura.

La ebullicién, que es la formacién de burbujas de vapor dentro de una masa de liquido, se inicia
cuando la presién absoluta del liquido alcanza la presién de vapor. Por lo que se hace posible
inducir 1a ebullicié~ 2 una presién dada que acta sobre el fluido al elevar la temperatura, o bien, a
ura temperatura dada del fluido al disminuir la presion.
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2.2.8 Comportamiento de Fase.

El comportamiento de fase de una sustancia pura, se puede explicar a través de un diagrama de
temperatura-volumen, como el que se muestra en la Fig. 2.1. Tomando como ejemplo al agua, la
cual se encuentra a temperatura ambiente y presién atmosférica como liquida (Punto A). Se le
ernpieza a transmitir calor, la temperatura comienza a aumentar, el volumen especifico aumenta
ligeramente y la presién se mantiene constante, se notan pequefias burbujas que se forman y se
rompe en la superficie. A este fendmeno se le llama ebullicion, se presenta cuando el agua a
slcarzado los 100 °C (Punto B), que se conoce como temperatura de saturacion. La temperatura y
presién de saturacion es donde una sustancia existe como liquida. Una transmisién adicional de
calor, provocaria un cambio de fase. Esto es, que parte del liquido se evapora y durante este
proceso la temperatura se mantiene constante, pero el volumen especifico aumenta
ccrsiderablemente. Cuando la Gltima gota del liquido a evaporado, el agua se encuentra en la fase
vapor (Punto C), a este vapor se le conoce como saturado. De continuar con la transmisién de
energia, este se traduciria en un aumento de temperatura y del volumen especifico, Produciendo
un sobrecalentamiento del vapor. Hasta que se detenga la transmision de calor (Punto D).

El proceso de calentamiento, representado por la linea EFG ya no presentaria la formacion de 2
fases, ya oue F es un punto de inflexion de pendiente 0. A este punto se le llama Punto critico, y
en él son idéntico= el liquido saturado y el vapor saturado. Para el agua la temperatura, presion y
volumen criticos; son 373 °C, 225.4 kg/em’, 0.00315 m’/kg, respectivamente.

Un procesc de calentamiento a presién constante mayor a la presién critica, como el mostrado por
la linea HI, nunca estaran presentes las dos fases y solo estara presente una fase con un cambio
continuo de volurren especifico.
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F
<—Punto Critico

Temperatura

H E A Linea de Vapor Saturad

‘ Linea de Liquido Saturado

Volumen

Fig. 2.1 Diagrama de temperatura-volumen. (No escala).

2.2.9 Ecuaciones de Estado.

Las ecuaciones de estado muestran el efecto de la presién y temperatura en el volumen especifico

(v) del fluido. Esto basado en el hecho de que una sustancia tiene solo dos propiedades

indapendientes. Las ecuaciones de estado son comiinmente explicitas en P 6 v. Esto es:
P=f(vT)

v=f(P,T)
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Estas ecuaciones tiene gran aproximacién al comportamiento real. Hay varias formas de ecuacién
de estado, siendo la mas simple aquella que se usa para gases ideales:

PV =nRT (2.8)

donde R es la constante de los gases y depende de las unidades que se escojan para Presién (P),
Volumen del fluido (¥), cantidad de moles (n) y temperatura (7).

Para los propésitos de este trabajo se supone que estas ecuaciones se manejan; tanto para
componentes simples o mezclas multicomponentes.

2.2.10 Ecuaciones de estado y estado pseudocritico para mezclas.

Es conveniente tener una ecuacion de estado para mezclas. La cuestién proviene de poder
desarrollar ecuaciones de estado para una mezcla a partir de ecuaciones de estado para
componentes puros. Para lo cual deben combinarse las constantes de dichos componentes de
manera represente el ;omportamiento P, v, T, de la mezcla.

Dentro de las reglas de combinacion, tres de las mas usuales son: la lineal, la cuadratica y la
cubica (ver tabla 2.1).

Tabla. 2.1  Reglas de combinacién.

Tipo de combinacion Ecuacién
Linea. K,= Zyx -k, (2.9)
2
Cuadrética K = [Z ¥ ;q“z] (2.10)
i
Cubica X5 =%Zz,v, -yj-k,(k{'é +kf§) (2.11)
i

Donde k representa una constante en la ecuacion de estado y y la fraccién molar.



Capitulo 2 Generalidades 15

Un procedimiento alternativo, es definir las constantes Pseudocriticas para la mezcla, a través de
las propiedades criticas de los componentes puros, la combinacion lineal de las propiedades
criticas es la siguiente:

(P)oe =2y Py 2.12)
(?;)m =Zyl -T:J (213)

2.3 Flujo de Fluidos.

La rmayoria de los problemas concernientes al flujo de fluidos en conductos y tuberias implica la
prediccion de las condiciones en una seccién de un sistema, cuando se conocen las condiciones
de alguna otra seccion. Esto se ilustra en la figura 2.2, en la que se muestra un sistema de
distribucién de fluido con el fiujo corriendo de la seccién 1, en el fondo, a la seccion 2, en la parte
superior. En cualquier seccion del sistema de tuberias se preocupa por conocer la presién del
fluido, la velocidad del flujo y la elevacion de la seccion. Entendiéndose por elevacion la distancia
vertical desce a'gin nivel de referenciz. a un punto de interés, y se representa con la letra z.

Nivel de Referencia

¥ h

Fig. 2.2 Parte de un sistema de distribucion.
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2.3.1 Descripcion y Clasificacion de los movimientos de un fluido.

En secciones anteriores, se mencioné una amplia variedad de conceptos fundamentales y se
revisaron importantes propiedades de los fluidos. Antes de proceder con el estudio del flujo de
fluidos, se realiza una clasificacién general, sobre la base de las caracteristicas observables. Dado
a que existen coincidencias entre unos y otros tipos de flujo, no existe una clasificacién aceptada.
Esta clasificacion fue propuesta en el afo de 1989 por Robert W. Fox y Alan T. McDonald, en el
libro de Introduccicn a la Mecanica de Fluidos. Que es la que se muestra en la Fig. 2.3,

La subdivisién principal sefialada se tiene entre los fluidos viscosos y no viscosos. En fluidos no
viscosos la viscosidad vale cero. Evidentemente, tales flujos no existen dentro de la industria, por
lo que no son tomados en cuenta. Dentro de la subdivisién de flujos viscosos se consideran tres
clases de problemas principales:
v Los flujos llamados incompresibles, en los cuales las variaciones de densidad
son pequefias y poco importantes.
v Flujos conocidos como compresibles donde las variaciones de densidad juega un
papel predominante.
v El flujo a Dos fases, el cual se presenta cuando por un mismo ducto o tuberia
fluyen simultdneamente una fase liquida y una gaseosa.

| Fhujo de Fhuidos [
l
[ Viscoso |
; I -
| Lamine ] [ Fiujo a2 fases ] E Tutlerto |
' I ; ‘ !
I [mm;lnsihla | \ Ccmprlea'ble | [1nconprestie-Compredtie | | Iocompresble || Comprestie

Fig. 2.3 Posible Clasificacién General del flujo de fluidos.

Los flujos en los cuales las variaciones en la densidad son despreciables se denominan
incompresibles; cuando las variaciones de densidad no se pueden despreciar, se llama
compresibles. Debido a que estas fases cumplen con la definicién de fluido realizada en la seccién
2.1. Se puede caer en un grave error al generalizar que los flujos liquidos son incompresibles y
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que los flujos gaseosos son compresibles. La primera parte de la generalizacién es correcta,
debido a que todos los liquidos son esencialmente incompresibles. Por otra parte, los flujos
gaseosos se pueden considerar incompresibles si las velocidades son pequeiias con relacion a la

velocidad del sonido. A esta relacion se le conoce como nimero de Mach (M) de acuerdo a la
siguiente ecuacion:

M=t 2.14)
c
donde c es la velocidad del sonido y ¥ la velocidad del fluido. Los cambios en la densidad son del
orden del 2% para valores de M<0.3. Por lo que se pueden considerar como incompresibles.

El problema relacionado con los fluidos compresibles, es la determinacién exacta de la caida de
presion en una tuberia. Para lo cual se requiere un conocimiento de la relacion entre presion y
volumen especifico. Lo cual propone dos casos extremos que son el flujo adiabatico y el flujo
isotérmico. El primer caso ocurre en tuberias cortas y bien aisladas. Esto debido a que no hay
transferencia de calor, excepto aquella se produce por la friccion de la tuberia. El flujo isotérmico o
flujo a temperatura constante se presenta en tuberias largas y bien aisladas, presenta grandes
caidas de presion. Ademas de ser el tipo de flujo compresible que mas se acerca a las condiciones
de lo que ocurre en tuberias.

El flujp a Dos fases, el cual se presenta cuando un flujo compresible o incompresible, es
transportado a través de una tuberia, en la cual se presentan variaciones de presién y
temperatura, provocando la formacién de una segunda fase. La formacién de esta nueva fase
presenta una Mezcla Liquido - Gas.

Debido a que muchos problemas de flujo a dos fases en tuberias implica la formacion de vapor o
condensado, solo se abordara el flujo de mezclas liquido-gas. Este tipo de fluido implica un gran
numero de problemas como son: caidas de presién y variacion los coeficientes de transferencia de
calor en intercambiadores. Ejemplo de esto es la cavitacion en bombas.

Otra caracteristica del flujo a dos fases es el gran nimero de patrones o regimenes de flujo que
pueden presentarse, los cuales se clasifican en horizontales y verticales. Estos son de vital
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importancia para el estudio del fenémeno. Para lo cual se han efectuado muchos trabajos
experimentales y tedricos para predecir la caida de presién y el tipo de patrén de flujo que se
produce en las tuberias en las cuales circula una mezcla liquidos-gas, pero hasta ahora, no se ha
encontrado una correlacion general, similar a las gréaficas del factor de friccién contra el nimero de
Reynolds, que son tan Utiles para calcular caidas de presion para el flujo a una fase, porque hay
un cierto nimero de complicaciones que hacen que sea dificil el uso de una sola correlacién. La
mayor complicacién en el flujo a dos fases es la variedad de patrones de flujo que pueden
presentarse. El tipc de patrén de flujo encontrado depende de las propiedades de los flujos de los
fluidos, los gastos y la geometria del equipo.

Aungue no se ha encontrado una correlacion general que trabaje bien para todos los patrones de
flujo, se han desarrollado correlaciones para patrones de flujo especificos. Estas correlaciones
estan en funcién de los gastos y de las propiedades de los fluidos.

Para concluir esta secciéon se establecen las caracteristicas de los flujos viscosos. Los fiujos
viscosos se clasifican en laminares o turbulentos teniendo en cuenta la estructura interna del
fluido. El flujo que se caracteriza por el movimiento de laminas o capas se conoce como laminar,
mientras que el flujo turbulento se caracteriza por un movimiento aleatorio de sus particulas. El tipo
de flujo se puede predecir mediante él calculo de un parametro adimensional, el nimero de
Reynolds, que relaciona los pardmetros que describen el fluido como son: velocidad del fluido,
densidad y viscosidad. Del cual se discutird a detalle en la seccion 2.5.7.

2.3.2 Rapidez de Flujo de Fluido.
La cantidad de flujo que fluye en un sistema por unidad de tiempo, se puede expresar mediante los
tres términos que se definen a continuacién:
v La rapidez de flujo de volumen designado por la letra Q; representa el volumen
de flujo de fluido que pasa por una seccién por unidad de tiempo.
v La rapidez de flujo de peso designado por la letra W; representa el peso de fluido
que fluye por una seccién por unidad de tiempo.
v L& rapidez de flujo de masa designado por la letra M; que es la masa del fluido
que fluye por una seccién por unidad de tiempo.
v La rapidez de flujo masa por unidad de area y tiempo, designada por la letra G:
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La rapidez de flujo de volumen es quizas el mas importante de los términos antes mencionados,
que se calcula con la ecuacién:

O=Au (2.15)

donde A es el area de la seccion y u es la velocidad promedio del flujo. Las unidades Sl son m’/s y
fP'/s en el sistema Britanico de unidades.

La rapidez de fiujo de peso, estd relacionada con Q mediante la ecuacién:

W=y-0 (2.16)

en la que y es el peso especifico del fluido. Las unidades Sl son N/s y /b,/s para el sistema Briténico
de unidades.

La rapidez de flujo masa, esta relacionada con Q mediante la ecuacion:

M=p-Q 2.17)
en donde p es la densidad del fluido. Las unidades Sl son kg/s y Ib/s en el sistema Britanico de

unidades.

La rapidez de flujo masa por unidad de érea y tiempo. Se puede calcular a través de la siguiente
ecuacion:

G=p-u (2.18)

en la que se relacionan la densidad del fluido con la velocidad promedio del flujo. Las unidades S|
son kg/m’s y Ib/fs en el sistema Britanico de unidades.

2.3.3 Conductos y Tuberias comercialmente disponibles.
Los Conductos y Tuberias comercialmente disponibles, presentan diametros reales internos y
externos, bastante diferentes del tamafio nominal dado. Los tamafios nominales se pueden
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consultar en el libro Flujo de Fluidos a Través de Vaivulas, Accesorios y Tuberias de Crane
Engineering Division Paper 410. Estos se encuentran en unidades del sistema Sl; Asi como del
sistema Britanico.

Dentro de los conductos y tubos ampliamente usados se encuentran:

v Los tubos de acero comercial se utilizan en condensadores, intercambiadores de
calor y en sistemas industriales de procesamiento.

v Los tubos de cobre de uso comin dentro de la plomeria domestica, refrigeracion
y aire comprimido.

v Los tubos de hierro ddctil se utilizan en lineas de agua, gas y drenaje. Debido a
su resistencia, ductilidad y relativa facilidad de manejo.

v Otros tipos de tuberias son los elaborados de latén, acero inoxidable, aluminio,
plomo, estano, arcilla vitrificada, concreto, y muchos tipos de plasticos, como el
polietileno, el nailon y el cloruro de polivinilo (PVC).

2.3.4 Velocidades de flujo recomendadas en tuberias.

Este tipo de velocidades recomendadas permite realizar él calculo del diametro de tuberia
adecuado. Las velocidades recomendadas en tuberias se encuentran tabuladas en el libro “Design
For Chemical And Petrochemical Plants, Volumen I paginas 54 y 55 de Ernest E. Ludwing. Estas
velocidades recomendadas son s6lo para estimar el diametro de la linea, como punto de partida
para el célculo de caidas de presion. (Consulte apéndice tabla A-1).

El diametro final de la linea también puede ser obtenido mediante un balance econémico entre la
caida de presion y una razonable velocidad en la tuberia. Por lo que si requiere realizar una
evaluaciéon economica a detalle se sugiere revisar el libro “Plant Design and Economics for
Chemical Engineers” de los autores Peters and Timmerhaus.

2.3.5 Ecuacion de Bernoulli.
Los problemas de flujo de fluidos en tuberias presentan tres tipos de energia que deben tomarse
en consideracion. Estas forma de energia son:
v Energia potencial. Debido a su elevacién con respecto de algin plano de
referencia.
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g
E =wz% (2.19)

! g

v Energia cinética. Debido a la velocidad del fluido.

2
E =2 (2.20)

2g.
v Energia de flujo. Debido a que es necesario mover el fluido a través de una

seccién en contra de su presion. La cual se calcula a partir de la ecuacion:
E, =— (2.21)

La suma de estas tres energias, representa la cantidad total de energia de una seccién de tuberia
y se designa la letra E:

E =E,+E.+Ef (2.22)

Cada término tiene unidades de energia, las unidades son /b,ft /b, para el sistema Britanico.

Retomando la Fig. 2.3, si no se agrega energia al fiuido o se pierde entre las secciones 1y 2, se
establece que la energia que posee el fluido que fluye por la seccién 2 es igual a la del fluido que
circula por la seccién 1. Esto se puede representar mediante la ecuacion 2.21:

E,=E, (2.23)

A esta se le conoce como ecuacién de Bernoulli. De la cual se elimina w por ser un término comun,
tomando la siguiente forma:

P, 2 :
—4+2z, ——pee R g e (2.24)
Y

Los términos de la ecuacién se conocen como cabezas. La energia de flujo se conoce como
cabeza de presion, la energia cinética se le conoce como cabeza de velocidad y la energia
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potencial se conoce como cabeza de elevacion.
cabeza total. Esto se representa en la Fig. 2.4:
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La suma de estas tres cabezas se conoce como

Cabeza Total |
2
uzi 2g
b T
uzf 2g = Cabeza de Velocidad
Py
Cabeza de 2
Pyly Presion
1
Z,= Cabeza de Elevacién
Nivel de Referencia

Fig.2.4 Cabeza de Presion,

La ecuacién de Bernoulli es aplicable a gran
limitaciones que deben tomarse al utilizarse:

Elevacién, Velocidad y Total.

variedad de problemas, pero existen algunas

v Aplica solamente en liquidos incompresibles.

v No puede haber dispositivos mecanicos.

v No puede haber transferencia de calor hacia dentro o fuera del fluido
v

No puede haber pérdidas de energia por fricciones.

Cabe mencionar que ningun sistema de tuberias en operacién cumple con estas restricciones.
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En resumen, la ecuacién de Bernoulli explica el cambio de cabezas de elevacién, de presion y de
velocidad entre dos puntos en un sistema de flujo de fluidos.

2.3.6 Ecuacion General de la Energia.

La ecuacion de Bernoulli, tiene cuatro restricciones para su uso. Pese a que, un sistema presenta
pérdidas y adiciones de energia entre las secciones de interés. Para los cuales esta ecuacion
pierde validez.

Las causas generales por la que se presentan pérdidas o adiciones de energia son: Dispositivos
mecénicos, friccién de fluido, vélvulas y accesorios. Las pérdidas o adiciones de energia por
unidad de peso o de un fluido que fluye, también se le conoce como cabeza y se representa con el
simbolo A. Los diferentes tipos de cabeza son:

v La energia afadida o agregada a un fluido (h,) mediante un dispositivo mecanico.

4 Energia removida o retirada del fluido (ks del fluido mediante un dispositivo
mecanico como un motor de fluido.

v Pérdidas de energia por parte del sistema (k). Debida a fricciones en los

conductos, valvulas y accesorios.

Al tomar en cuenta estas cabezas, dentro de la ecuacién de Bemoulli, se expande a la ecuacién
general de energia. Por lo que se hace posible resolver problemas en los que se presentan
pérdidas y adiciones de energia. La ecuacion toma entonces la siguiente forma:

P - B 2
Dz BB b —hy—h =24z, S 2 (2.25)
Y 8 28 4 g 2g.

Esta es la forma que se utiliza con mas frecuencia. Es de suma importancia que la ecuacién esté
escrita en la direccién del flujo. Cada término tiene unidades de energia, en /b fi/Ib,, para el sistema
Britanico. Ademéas en problemas particulares, no todos los términos se requieren debido a que
algunos pueden ser ceros o despreciables, reduciendo la ecuacién general de energia.
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2.3.7 Nudmero de Reynolds.

Cuando analizamos un fluido en una corriente, es importante determinar el carécter del flujo entre
laminar y turbulento. Para poder calcular la cantidad de energia perdida debido a la friccién.
Osborne Reynolds fue el primero en demostrar que se pude predecir un flujo laminar o turbulento a
través de un numero adimensional. Este nimero correlaciona cuatro variables: la densidad del
fluido p, la viscosidad del fluido g, el diametro de la tuberia D y la velocidad promedio del flujo «. A
través de la siguiente ecuacion:

N, = (2.26)

Para aplicaciones en flujos en tuberias, tenemos que un nimero de Reynolds es menor que 2000,
el flujo sera de laminar. Si tenemos un nimero de Reynolds mayor que 4000, se puede suponer
que el flujo es totalmente turbulento. En el intervalo de nimero de Reynolds comprendido entre
2000 y 4000, es imposible prever que tipo de flujo existe; a este intervalo se le conoce como region
critica. Algunos autores le denominan flujo en transicién. En la Fig. 2.5 se muestran los diferentes
tipos regimenes de flujo en tuberias.

2.3.8 Pérdidas de Energia debido a la Friccién.

El término &, dentro de la ecuacion de energia general, representa la energia perdida por friccién
en un fluido en movimiento. Por lo que en 1858 Darcy dedujo una ecuacién que correlaciona la
velocidad del fluido, la longitud y didametro de la tuberia. Para ductos circulares, la cual se expresa:

L it
h, =fx—x— 2.27
P D 2g (2.27)
donde fes el factor de friccion. La cual se emplea para calcular pérdidas de energia, tanto en flujo

laminar como turbulento.

Pero el estudio de las pérdidas por friccion en flujo turbulento, no se podia debido a gque es
bastante cadtico. Se debi6é confiar en datos experimentales para determinar el valor de f. Los
cuales demostraron que factor de friccion depende de otros dos nimeros adimensionales, el
nimero de Reynolds y la rugosidad relativa de la tuberia. Esta Gltima es el cociente del diametro
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(D) y la rugosidad promedio (g). Para tuberias comerciales el valor de (g), se ha determinado y se
encuentran tabuladas en el libro Flujo de Fluidos a Través de Valvulas, Accesorios y Tuberias de

Crane Engineering Division Paper 410.

FLUJO LAMINAR
No. Re < 2000
FIG. A

FLUJO EN TRANSICION
No. 2000 < Re < 4000
FIG. B

FLUJO TURBULENTO
No. Re > 2000
FIG.C

Fig. 2.5 Diferentes tipos de regimenes de flujo.

Uno de los métodos méas extensamente empleado para evaluar el factor de friccién. Es el diagrama
de Moody. El diagrama muestra el factor de friccion, graficado contra el niumero de Reynolds, con

la rugosidad relativa que son una serie de curvas paramétricas,
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El diagrama de Moody es un medio lo suficientemente preciso para determinar el factor de friccién.
No obstante, los calculos deben ser a través de ecuaciones.

Las ecuaciones para él célculo del factor de friccion se clasifican en tres, que corresponden a los
tres diferentes tipos de flujo que son: Laminar, transicién y turbulento.

Para flujo laminar, valores de Ny por debajo de 2000, puede emplearse la ecuacion 2.40:

f= N_n (2.28)
Por encima del nimero de Reynolds de 4000, para flujos turbulentos se puede emplear la
siguiente 2.41:

1 D
7 =2log,, (3'7 ;) (2.29)
donde se puede observar que el valor de f no depende del nimero de Reynolds, sino solo de la
rugosidad relativa.

El tipo de flujo en transicion, la linea que se identifica por conductos lisos del diagrama de Moody
se puede utilizar la ecuacion 2.42:

L giog, | Hetd (2.30)
Jr 2.51
En la zona de transicién, el factor de friccion es funcion tanto del nimero de Reynolds como de la

rugosidad relativa. C. F. Colebrook desarrollo una relacion para esta zona:

. .1 2.31)
7 2l°g'°[3.7(DIE)+NRJf] :

Y

La siguiente ecuacién produce valores de f que se encuentran entre = 1 %, con rugosidades
relativas comprendidas entre 1000 y 1x10°, y nimeros de Reynolds que van de 5x10° hasta 1x10°.
Toma virtuaimente la zona de turbulencia.
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0.25
f= 2

o 1, 57
3.7(D/e) N,

Dentro de las ecuaciones que se pueden emplear en todo el rango entero de nimero de Reynolds
y rugosidades relativas de tuberias se encuentran la ecuacién de Colebrook-White:

___4 k/D | 12613 (2.33)
3.7065 ReJ_

(2.32)

donde k es la rugosidad absoluta de la tuberia, D es el digmetro interno.

La ecuacién desarrollada por Chen (1979), no es una ecuacién compleja ni dificil de usar:

1 k/D 5.0452
—=—4log| ——— - log A
f 437065 Re ] (2.34)
donde :
(k1 D)™ (?_149]““‘ (2.35)
= +
Y 28257 Re

Para un estudio mas a detalle fe las ecuaciones desarrolladas para el calculo del factor de friccion
se recomienda consultar la siguiente bibliografia: Gregory G. A. Y Fogarasi M. Alternate to
standard freition equation. Oil and Gas Journal, April 1, 1985, p.p. 120.

2.4 Sistemas de Tuberias.

Los sistemas de tuberias en Plantas de Proceso son arreglos que consisten de tubos, bridas,
empaques, valvulas, accesorios y otros componentes de la tuberia. [Tomado de la tesis “Criterios
de Seleccion de Cédigos y Normas Aplicables a Sistemas de Tuberias en Plantas de la Industria
Petrolera”. De Fernando Hernandez Guzman (2000). FES Zaragoza-UNAM.]



Capitulo 2 Generalidades 28

Los sistemas de tuberia de las plantas se clasifican en:

v Tuberia de Proceso.

v Tuberia de desfogue.

v Tuberia de servicios auxiliares.
v Tuberia de instrumentos.

Las tuberias de Proceso son aquellas que: interconectan equipos de proceso, tuberia de
alimentacién de materia prima las cuales llegan a limite de planta y la tuberia de productos que
lleva el producto a las zonas de almacenamiento.

Las tuberias de desfogue son: Tuberias individuales o cabezales de alivio, tuberias de purga y
colectoras de drenaje automatico, que descargan a tanques separadores y quemadores.

Las tuberias de servicios auxiliares son aquellas tuberias que distribuyen los servicios de vapor,
agua de enfriamiento, condensado, aire de instrumentos, y combustible a todos los equipos de la
planta.

Las tuberias de instrumentos son tuberias que transmiten sefiales para indicacién, neumaticas o
eléctricas para registro y control.

2.4.1 Consideraciones para el trazado de tuberias.
Las consideraciones que se deben tomar en cuenta en el trazo de las tuberias dentro de la planta
de proceso, las clasifico Howard F. Rase en el libro “Ingenieria de Proyectos”, en el siguiente
orden, donde se toman las siguientes razones:
v Necesidades del proceso.
Transmisién de esfuerzos y vibraciones.
Accesibilidad.
Mantenimiento y reposicion.
Economia.

b T T T D

Esfuerzos en tuberias.
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Las necesidades del proceso nos indican las necesidades de cambio de direccién, la altura vertical
de las tuberias del nivel de piso y mantenimiento. Esto con ayuda de criterios de trazado,
distancias minimas entre equipo, el plano de localizacién general, isométricos y planos de tuberias.

La transmision de esfuerzos y vibraciones, se refiere, a la transmisién de fuerzas de la tuberia a
los equipos, provocada por tuberias conectadas a maquinas en movimiento.

La accesibilidad se refiere a espacio libre alrededor de los equipos, vélvulas y accesorios para una
mejor inspeccién y mantenimiento.

El mantenimiento y reposicion se refiere, a que se debe realizar un anélisis para localizar la
tuberia, equipo, valvula y accesorio, expuesta a condiciones extremas, que permitan remplazarlo
para su mantenimiento y reposicién de un modo facil.

La economia se refiere al costo monetario, pero este se encuentra en funcién de las necesidades
del proceso. Debido a que no existen reglas generales y precisas para el trazado de tuberias. Lo
inico recomendable seria evitar el uso indebido de accesorios y soportes.

2.4.2 Diseno de sistemas de tuberias.

El disefio de sistemas de tuberias, se realiza considerando la Norma PEMEX, para el disefio del
“Sistema de tuberias de transporte de petréleo” e Internacionales como la Norma ANSI (American
National Standars Institute), ASME (American Society Mechanical Engineering) y ASTM (American
Society for Testing And Materials).

La Norma PEMEX considerara los siguientes aspectos para el disefio de tuberias, como son: las
presiones, temperaturas y diferentes fuerzas aplicables en el disefio. También toma en cuenta las
consideraciones que se daran al ambiente y a las influencias mecanicas y a las diferentes cargas.

Con lo que respecta a la Presion, se establecen tipos: /a presién de disenio interna y la presion de
diserio externa. La presion de disefio interna en cualquier punto de la tuberia debe ser menor a la
presién de operacion maxima y la presion de disefio externa, se refiere a que el componente de la
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tuberia debe estar disefiada para soportar la diferencia méxima posible entre las presiones
externas e internas a las cuales se vea expuesto.

La Temperatura de diseno es la temperatura del metal que se espera en operacion normal. Se
advierte al ingeniero preste mucha atencién sobre las propiedades a bajas o altas temperaturas de
los materiales empleados para los sistemas de tuberias.

Las Influencias ambientales que pueden provocar cargas de expansién y contraccién del fluido
provocadas por cambios bruscos de temperatura.

Los efectos dindmicos implican disefar la tuberia para que soporte impactos, viento, terremotos,
vibraciones, asentamientos.

Los efectos del peso combinados con cargas y fuerzas provenientes de otras causas, deben
tomarse en consideracion en el disefio de tuberia expuesta, suspendida y con soportes
discontinuos. Estas pueden ser cargas vivas, muertas y de prueba. Las cargas vivas incluyen el
peso del liquido transportado y cualquier otro material. Las cargas muertas incluyen el peso del
tubo, componentes, recubrimientos, rellenos y uniones no soportadas.

Ahora bien, la aplicacién de las Normas Internacionales en el disefio de sistemas de tuberias
asignan al propietario o Ingeniero la clasificacién de los servicios de los fluidos. Por ejemplo, el
servicio de fluido de categoria D, definido como “un servicio que se aplica a las siguientes
condiciones: 1) el fluido a manejar no es inflamable ni toxico; 2) la presién manométrica de disefio
no es mayor de 1 Mpa (150 psi); 3) la temperatura de diseno se encuentra entre —29 °Cy 182 °C".
El siguiente paso es la consulta de los requisitos de disefio y fabricacién en las Normas. Cabe
mencionar que esto Ultimo se encuentra fuera del alcance del trabajo.

2.4.3 Accesorios de Tuberias.
Los accesorios son dispositivos que permiten realizar una determinada funcién como: cambio de
direccién en tuberias, realizar cambio de didmetro, crear un ramal, unir y bloquear una linea.
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Este tipo de accesorios produce pérdidas por friccién, que deben agregarse a la ecuacion de
energia. Este se calcula a través del término & es el coeficiente de resistencia. Se puede encontrar
tabulado 6 correlaciones, como en el libro de Flujo de Fluidos a Través de Vélvulas, Accesorios y
Tuberias por Crane Engineering Division Paper 410.

En la actualidad, hay un sin nimero de fabricantes que se dedican a producir este tipo de
accesorios en los materiales y disefios mas variados.

Viélvulas.
Una vélvula es un elemento de control de flujo, temperatura, presién y nivel en el proceso. Se
ubican dentro de los sistemas de tuberias donde tiene las siguientes funciones:

v Cierre o apertura del sistema, para lo cual se puede emplear vélvulas de
compuerta, macho o bola.

v Control de presién de operacién, para lo cual se puede emplear las vélvulas
reguladoras de presién, las vélvulas de pistén y las valvulas de seguridad.

v Control de flujo, para lo cual se emplean las valvulas de globo, pellizco,
diafragma, angulo, aguja y mariposa.

v Para prevenir retrocesos, se usa la valvula de retencién.

v Las valvulas de control, entre las que se encuentran las valvulas de selenoide,

reguladora de temperatura y reguladora de flujo.

Las pérdidas de energia por fricciones son directamente proporcionales a la velocidad de fluido. Lo
anterior se expresa matematicamente como:

h = K[ﬂ% g] (2.36)

donde el término k es le coeficiente de resistencia. Se puede encontrar tabulado 6 correlaciones,
en el libro Design of Fluids Thermal System de Jana W. Ed. Intemational Thompson Publishing,
1993.
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Identificacion de Lineas Criticas en él
Proceso de Destilacion.

En el Capitulo 2 se revisaron conceptos bdsicos y ciertas propiedades que estan estrechamente
relacionadas con el comportamiento de los fluidos. Asi como también, las ecuaciones que gobiernan
el flujo de fluidos en tuberias, con los cuales, el disefiador debe estar familiarizado.

En el presente Capitulo, se presenta la importancia del disefio del sistema de tuberias de la
destilacién, ya que un correcto disefio de los internos de la columna no es suficiente para garantizar
la operacion libre de problemas. El calculo de las velocidades de flujo, caidas de presién, asi como la
fiabilidad de ia operacién, capital y los costos de operacién y mantenimiento dependen de la
configuracién y componentes de la tuberia. Pero antes revisaremos el concepto de destilacién

3.0 Destilacion.

El proceso de separacion denominado destilacion alcanza sus objetivo de separar una mezcla,
mediante la creacion de dos o mas zonas que coexisten y que tienen diferencias de temperatura,
presién, composicion y fase. Cada especie de la mezcla que se vaya a separar reaccionara de modo
unico ante los diversos ambientes presentes en esas zonas. En consecuencia, conforme el sistema
se desplaza hacia el equilibrio, cada especie establecera una concentracién diferente en cada zona y
esto da como resultado una separacién entre las especies.

La destilacion utiliza las fases de vapor y liquido, esencialmente a la misma temperatura y presion,
para las zonas coexistentes. Se utilizan varios tipos de dispositivos, como, por ejemplo, los empaques
vaciados u ordenados y las bandejas o platos, para que las dos fases entren en contacto intimo. La
destilacion utiliza las fases de vapor y liquido, esencialmente a la misma temperatura y presién, para
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las zonas coexistentes. Se utilizan varios tipos de dispositivos, como, por ejemplo, los empaques
vaciados u ordenados y las bandejas o platos, para que las dos fases entren en contacto intimo.
Los platos se colocan uno sobre otro y se encierran con una cubierta cilindrica para formar una
columna.

El material de alimentacion que se debe separar se introduce en uno o mas puntos a lo largo de la
coraza de la columna. Debido a la diferencia de gravedad entre la fase de vapor y liquido, e}
liquido corre hacia la parte baja de la columna, cayendo en cascada de plato a plato, mientras que
el vapor asciende por la columna, para entrar en contacto con el liquido en cada uno de los platos.

El liquido que llega al fondo de la columna se vaporiza parcialmente en un rehervidor calentado
para proporcionar un vapor que asciende por la columna. El resto del liquido se retira como
producto del fondo. El vapor que llega a la parte superior de la columna se enfria y condensa como
liquido en el condensador superior. Parte de este liquido regresa a la columna como reflujo, para
proporcionar un derrame liquido. El resto de la corriente superior se retira como producto destilado

0 superior.

Los componentes mas ligeros (de punto de ebullicion mas bajo) tienden a concentrarse en la fase
vapor, mientras que los mas pesados (de punto de ebullicién méas alto) tienden a la fase liquida. El
resultado es una fase vapor que se hace mas rica en componentes ligeros al ir ascendiendo por la
columna, y una fase liquida que se va haciendo cada vez mas rica en los componentes pesados
conforme descienden en cascada. La separacion general que se logra entre el producto superior y
el fondo depende primordialmente de las volatilidades relativas de los componentes, el niimero de
platos de contacto y de la relacion de reflujo de la fase liquida a la de vapor.

3.0.1 Identificacién de Lineas Criticas.
Una linea critica se pueden definir como aquella cuyo disefio requiere un estricto apego a criterios:
hidraulicos, termo-hidraulicos, de ubicacion, de localizacion; por mencionar algunos, para asegurar

su estricto apego a las consideraciones de proceso y de célculo.



Capitulo 3

Una posible clasificacion de las lineas criticas presentes en la destilacion, se presenta en la Fig.
3.0.1, la cual se realiza tomando en cuenta el nimero de fases presentes fluyendo a través de la
linea. La principal razén de esta clasificacion radica en el hecho de que se debe comprender lo
que ocurre en el flujo a dos fases, ya que es esencial en el disefio y operacion de Lineas Criticas
donde se presenta este tipo de flujo. Por lo que, los reactores, reboiler's, varios tipos de
intercambiadores de calor, entre otros; son ejemplos tipicos de equipos de donde ocurre el flujo a

dos fases.

Identificacién de Lineas Criticas ....

Fig. 3.0.1 Lineas Criticas Presentes en la Destilacién

1 Fase.

Lineas Criticas.

2 Fases.

,

Linea de Succién de
Bombas.

Linea de 2 Fases.

Linea de Rehervidor.

Linea de Domos y
Condensadores.

Linea de Transfer.
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3.1.0 Linea de Succién de Bombas Centrifugas.

Las tuberias de bombas, por conveniencia; se han clasificado en tres categorias: linea de succién,
descarga y auxiliares. Desde el punto de vista de importancia, la tuberia de succién merece mas
atencién, debido a que pueden presentarse dificultades mas serias derivadas de las lineas de
succién mal disefiadas, que las que pueden producir en la tuberia de descarga. Las tuberias
auxiliares se refieren a que algunas bombas requieren de algin tipo de servicio que’va desde
drenaje simple hasta aceite, agua o liquido de lubricacién y/o enfriamiento.

Por esta razén, se deben comprender las caracteristicas del fluido, los factores hidraulicos del
sistema, para que se pueda realizar un mejor disefio y/o disposicién de la tuberia. Cabe senalar,
que en presente trabajo es menester el disefio de la linea de succion y no la seleccién de la bomba
centrifuga.

3.1.1 Caracteristicas de los liquidos a ser manejados.

Las caracteristicas del liquido a ser manejado afecta algunos factores hidraulicos, tales comc: la
carga, el NPSH (que sera discutido mas adelante), por mencionar algunos. Ademas de afectar de
manera directa la capacidad, potencia y materiales de construccion de la bomba. En los problemas
de bombeo se pueden presentar 4 clases de liquidos: (1) Viscosos, (2) Volatiles y Saturados, (3)
Con gas disuelto o arrastrado y (4) Quimicos. De los cuales a continuacion se presenta una
descripcion de cada uno de las clases:

Viscosos

Esta es una propiedad que requiere consideracién cuando se tiene liquidos viscosos. Esto se
debe a que dos de las principales pérdidas: la friccion del liquido y las pérdidas de presion,
varfan segun la viscosidad del liquido, por lo cual tanto, la capacidad de carga como la salida
mecanica difieren de los valores que tienen cuando se maneja agua.

Volatiles y Saturados

Los liquidos volatiles son aquellos que vaporizan facilmente a temperaturas y presiones
atmosféricas normales. Sin embargo, cualquier liquido cerca de su temperatura de ebullicion
se encuentra en su estado saturado o volatil y puede considerarse como tal.



Capitulo 3 Identificacién de Lineas Criticas... 36

El problema principal que se encuentra para bombear liquidos volatiles es la vaporizacion del
liquido en el tubo de succién, provocando cavitacion. La vaporizacién del lado de la descarga
rara vez representa un problema porque la presion es generalmente lo bastante alta para

producir una temperatura de ebullicién mucho mas alta.

La cavitacion de la bomba presenta una 0 mas de las siguientes sefiales: ruido, vibracion,
caida en las curvas de capacidad de carga y eficiencia y, con el paso del tiempo, por los
darios en el impulsor por picadura o erosién. Cabe sefalar que todas estas sefhales son

inexactas.

Gas arrastrado o Disuelto

Si se deja que entre el aire o gas arrastrados en el liquido a la bomba centrifuga, éstos
perjudicaran el rendimiento de la misma. La forma mas frecuente en que el aire entre a la
succion de la bomba es por la formacién de vértices o remolinos en la superficie libre del
liquido. A veces, el aire se infiltra en la bomba por el prensaestopas’ sino esta bien sellado.

Muchos de los liquidos manejados contienen gases atrapados o disueltos. Por ejemplo, la
gasolina bajo condiciones atmosféricas puede contener hasta 20 % volumen de gas disueito.
Cuando la presion de entrada de una bomba es inferior a la atmosférica, el gas atrapado se
expande, ocupando parte del volumen de desplazamiento de la bomba y reduciendo su
capacidad.

Productos Quimicos

Muchos de los liquidos &cidos y béasicos que deben manejarse en los sistemas de bombeo.
Comparados con el agua, frecuentemente son mas dificiles de manejar debido a que corroen
y reducen la vida Util de la tuberia y equipos. E! disefio de este tipo de liquidos exige que se
tomen todas las precauciones especiales.

' El prensaestopas tiene por objeto evitar la entrada del aire en la carcasa cuando la presion dentro de ella se encuentra
bajo la atmosférica y limita el escape de la carcasa a un minimo cuando es superior a la atmosférica.
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3.1.2 Factores Hidraulicos

En el disefio de la linea de succion hay muchos elementos que deben considerarse, sin importar
que tipo de bomba finalmente se escoja. Estos elementos incluyen la carga, la naturaleza de los
liquidos, la disposicion de la tuberia. Asi que, se presentan los factores hidraulicos que afectan
desde un punto practico, considerando como afecta la disposicion de la tuberia.

Columna de Liquido

Una columna de agua fria de 2.31 f de altura producira una presién de 1 psi en su base. Por
lo que, el agua a temperatura ambiente, cualquier presién calculada en Ib, /in® se puede
convertir a una carga equivalente en pies de agua al multiplicarla por 2.31. Para liquidos que
no sean agua fria, la columna de liquido equivalente a una presién de 1 psi se puede calcular
al dividir 2.31 entre la densidad del liquido. El efecto de la densidad relativa en la altura de

una columna de diversos liquidos a presiones iguales se ilustra en la Fig. 3.1.1.

Gasolina
(Densidad relativa =0.75)

- —

Agua Fria
(Densidad relativa =1.0)

| | (938.7m)
2310 ft . ;
' (704m) 1000 psi 1000 psi
S I R W : LA _ @
| 72N . | ‘//:\\
.\':_.'/L — ____}_l - _\\:_‘/j s - J

Fig. 3.1.1 Influencia de la Columna en la Carga Estatica.

Carga del Sistema

Una bomba centrifuga transforma la energia mecanica de un impulsor rotatorio en la energia
cinética y potencial requeridas. La cantidad de energia que se aplica por libra de liquido es
independiente de la densidad del liquido. La carga o energia de la bomba en iby ft /ib se debe

expresar en /i de liquido.
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En términos estrictos, para que una bomba pueda funcionar dentro de un sistema, debe
aplicar una energia integrada por los siguientes componentes: Carga estatica, Carga de
friccién y Pérdidas en la entrada y la salida. Los cuales a continuacién se describen.

Carga Estatica.

La carga estatica significa una diferencia en elevacién. Por lo que, la carga estatica total de
un sistema es la diferencia en elevacion entre los niveles del liquido en los puntos de
descarga y de succién de la bomba (ver Fig. 3.1.2 y 3.1.3). Si la carga estatica de succion
tiene valor negativo es porque el nivel del liquido para succidn se encuentra debajo de la
linea de centros de la bomba, a esta se le suele llamar “altura estatica de aspiracién”. Si el
nivel de liquido de succién o descarga esta sometido a una presion que no sea la
atmosférica, ésta se debe considerar como parte de la carga estatica o como una adicién por
separado a la carga estatica.

Presfon
Atmosférica

IR

T
l

Agua a 80 °F Agua a 80 °F
Pv = 0.5 psia Pv =0.5 psia
| )
‘ / B - __—; ___
= S — —
~ Altura Estética P
de Aspiracién . Presion
| | Atmosférica
Wi

Fig. 3.1.2 Nivel de succién debajo de la linea de centros de la bomba.
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Carga de Friccion.

La carga de friccién es la necesaria para contrarrestar las pérdidas por friccion ocasionadas
por el flujo del liquido en la tuberia, valvulas, accesorios y otros componentes. Estas pérdidas
varian mas o menos proporcionalmente al cuadrado del flujo en el sistema. También varian
de acuerdo con el tamano, tipo, condiciones de las superficies de tubos, accesorios y las
caracteristicas del liquido bombeado.

Pérdidas en la Entrada y en la Salida.

Si la toma de la bomba esta en un depdsito, tanque o camara de entrada, las
pérdidas ocurren en el punto de conexién de la tuberia de succion con el suministro.
La magnitud de las pérdidas depende del disefio de la entrada del tubo. Asi mismo,
en el lado de descarga del sistema cuando el tubo de descarga termina en algin
cuerpo de liquido, se pierde por completo la carga de velocidad del liquido y se
debe considerar como parte de las pérdidas totales por friccion en el sistema.

P Descarga

P Succién Carga Estatica H
Total |

\ | Carga Estatica
de Descarga

_

Carga Estatica
de Succién

\\\—" 'f— =———m _/J )
A

Fig. 3.1.3 Niveles de succion y descarga bajo presion.
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Carga de Succion.

La carga de succién (k,), es la carga estatica en el tubo de succién de la bomba por encima
de la linea de centros de la misma, menos todas las pérdidas por carga de friccién para la
capacidad que se estudia, mas cualquier presiéon (un vacio es una presidn negativa) que
haya en el suministro de succion.

En vez de expresar la carga de succién como valor negativo, se utiliza el término “altura de
aspiracion” cuando la bomba tiene succion en un tanque abierto a la presion atmosférica, la
altura total de aspiracién es la suma de la altura estatica de aspiracion medida hasta la linea
de centros de la bomba y las pérdidas por carga de friccién antes definidas.

En las Figuras 3.1.4, 3.1.5 y 3.1.6 se ilustran las tres condiciones mas comunes de suministro
de succién.

En el caso I incluye un suministro de succion a una presién diferente a la atmosférica y que
esta arriba de la linea de centros de la bomba. Incluye todas las componentes de la carga de
succion h,, y si esta se puede expresar como lectura del manémetro y P, es un vacio parcial,
el vacio expresado en pies de liquido seria una carga de presién negativa y llevaria el signo
negativo. Si la presién P se expresa en valores de presion absoluta, A, también estard en
€50S mismos valores.

El caso 11 incluye un suministro de succion a presién atmosférica y colocado arriba de la linea
de centros de la bomba. Dado que la carga de succién (expresada como valor manométrico)
tiene un valor de P de cero, entonces el valor de Ps se elimina de la férmula.

El caso 11l incluye un suministro de succion a presion atmosférica colocado debajo de la linea
de centros de la bomba. Es opcional que la carga de succidon se exprese como carga
negativa de succion o con valor positivo como altura de aspiracion. Debido a que la fuente de
suministro esta debajo de la linea de centros de la bomba, Z es un valor negativo. La formula
para la altura de aspiracion es la misma que para la carga de succion excepto que ambos
lados se han multiplicado por (-1). Un vacuémetro conectado en la brida de succion de ia
bomba y corregido para la linea de centros, registrara vacio parcial o sea presion negativa.
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Carga Neta Positiva de Succion (NPSH).

El empleo de los términos “altura de aspiracion” o “carga de succion”, tiene serios
inconvenientes. Sé6lo se pueden aplicar para agua, porque indican la energia de la presion
barométrica expresada en f de agua. Los cambios en la presién barométrica, sean por la
diferencia en aititud o por el clima, modifican ios valores de estos términos. Los cambios en la
temperatura de bombeo también influyen porque alteran la presion de vapor del liquido.

La carga neta positiva de succién disponible, NPSH,, es la energia potencial de una
instalacién, expresada en pies de carga del liquido y se calcula con

(NPSHY(p)/144 =P (3.1)

en donde p es la densidad del liquido a la temperatura de bombeo, I/ y P = presién
superior a la del vapor en el centro de la brida de succion, en psi.

Si se supone que p = S, pw, en donde p,, es la densidad del agua a 60 °F y S, es la densidad

relativa del liquido a la temperatura de bombeo, la ecuacién se convierte en

(NPSH ,)=231P/S, (3.2)

A la ecuacién 3.2, se le resta el efecto de la presién de vapor del liquido, para obtener la
presion disponible. Ademas, se debe sumar la carga estatica Z (), por la diferencia en
elevacion entre el nivel del liquido y al linea de centros de la bomba, menos la carga por
fricciones, A (f), resultando en la ecuacion 3.2A (Para unidades Britanicas). Para cambiar el
Sistema de unidades a Sl, debera sustituir el equivalente de presion y carga de 2.31 f#/PSI a
10.2 m/bar del sistema Sl

2.31(? —P,)+Z_h/s

g

(NPSH ,)=" (3-2A)
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Significado de Carga Neta Positiva de Succion.

Para tener funcionamiento confiable de la bomba, la (NPSH), debe ser igual o mayor que la
(NPSH)r. Por lo tanto hay, que elevar el equipo de proceso, cuando menos, a una altura igual
a la suma de la (NPSH)z de la bomba mas las perdidas por friccion en el tubo de succién
cuando se bombean liquidos saturados.

Es necesario distinguir entre la carga neta positiva de succion disponible NPSH, y la
requerida NPSH;. La primera, es una caracteristica del sistema en que se emplea la bomba
centrifuga, representa la diferencia entre la carga absoluta de succién existente y la presién
de vapor a la temperatura prevaleciente. La NPSH;, es funcién del disefio de la bomba,
representa el margen minimo requerido entre la carga de succion y la presion de vapor.

Tanto la NPSH, como la NPSHg varian segun la capacidad. Con una presién estatica o
diferencia en elevacion dadas con el lado de succién de una bomba centrifuga, la NPSH, se
reduce cuando hay caudales grandes, debido a las pérdidas de friccion en el tubo de
succion. Por otra parte, ya que la NPSH; es funcion de las velocidades en los conductos de
succién de la bomba y en la entrada al impulsor, aumenta en razén directa con el cuadrado
de su capacidad.

Segun las normas del Hydraulic Institute. Los requisitos de NPSH de las bombas centrifugas
se suelen determinar para manejo de agua. Se reconoce que al bombear hidrocarburos, la
NPSH para obtener funcionamiento satisfactorio se puede reducir en ciertas condiciones.
Pero utilice los datos del fabricante para la NPSH; minima cuando se manejan hidrocarburos
de densidad menor que 1.

En las Fig. 3.1.4, 3.1.5 y 3.1.6 se presenta, como debe ser estimado el NPSH, para los tres

tipos de succion mas comunes.
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hr =3 ft
S B O -_’ﬁ\J
15 ft Pr’esiér}
Atmosfterica

— = T Agua a 80 °F
Pv = 0.5 psia

Fig. 3.1.4  Altura de Aspiracién

Calculo de la NPSH,

231(P, - P,
(NPSH), =+”)+Z+h,

4

A nivel del mar:

_231(14.7-0.5)

(NPSH), = ~15-3=148 ft

A 5 000 ft sobre el nivel del mar;

(NPSH), =%§)ﬁ_15_3=9,0.ﬁ
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Ps=5
psig

Presion de aire

ALy
st

Agua a 80 °F
i Pv = 0.5 psia 104
Pérdidas de |
friccion | |
hf=4ft

Fig. 3.1.5 Succién en un tanque a presion

Calculo de la NPSH,
231(P, - P,
(NPSH), =——-(-SS V)+Z+hf

£

Sustituyendo Valores:
2.31(14.7+5-0.5
(vpsH) , = 23104.7+520.9)

-10-4=50.3-
1.0 i
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Ps=375

Presion del

n-butano a 100 °F
Pv = 0.5 psia
Densidad Relativa = 0.56

Pérdidas por
Friccién
k=21t

Fig. 3.1.6  Succién con liquido a su punto de ebullicion.

Calculo de la NPSH,

231(P; P,
wpsy, = 215 =R L Yy zeh,

Sustituyendo Valores:

. . 7-52.
(NPSH)A=231(375;;4617 52.2)

+10-2=8.0- ft
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Alturas de Aspiracion en Bombas Centrifugas.
Con una instalaciéon como la presentada en la Fig. 3.1.7, encontrara que la bomba no puede

manejar liquidos saturados. Si se hacen los calculos necesarios encontrara que hay una
presion negativa de succién y una NPSH, de cero.

El agua a temperatura ambiente y presién atmosférica se puede elevar alrededor de 15 a 22
ft. En la Fig. 3.1.7, H = 15 a 22, segin sean el tipo de bomba y el volumen del flujo. Cuando
aumenta la temperatura, también sube la presién absoluta de vapor del liquido, con lo que se
reduciran la NPSH, y la dimensién H.

Presion encima del Liquido M

Presién dé‘ Vapor a la
Temperatura de Bombeo
¥

Pérdidas por Friccion

en Succién
Carga de
Velocidad |
(No incluida en el
célculo cte NPSH)
= %_ lr =
|
' |
y Presikn en
NPS}.{ Succién
Disponible de la Bomba

o ﬁtﬁ:[@:

A

Pérdida de Presién Disponlble por la ‘

Posicién de la Bomba H

g v 1 |

Presiénencimadel ~ -~ Y. | j"‘}—L
Liquido | |
Inmersién Requerida —— T —>] __A‘ ! 1
£h
i S L_.ﬁ'\ Valvula de Pie

Fig. 3.1.7  Altura de Aspiracién (Requiere Cebar la Bomba).
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Cuando se requiere altura de aspiracién, suele haber una vélvula de pie o un filtro en el
extremo del tubo de succién para evitar que el liquido se salga de la bomba y del tubo
cuando esta parada la bomba. De igual manera, hay que proveer algin método de cebado,
porque los cuerpos extrafios o el desgaste pueden impedir el cierre hermético de la valvula
de pie. En la Fig. 3.1.8 se ilustran cuatro métodos de cebado; los cuales son:

1.

2.
3.
4

Tanque de succion.

Derivacién desde el tubo de descarga al de succion.

Un tubo llenador separado desde otra fuente de liquido.

Un expulsor o eyector para hacer entrar liquido a la bomba, en instalaciones
grandes se puede utilizar una bomba de vacio en lugar del expulsor.

Respiradero

SR T

Respiradero

a. Tanque de Succién b. Derivacion

Expulsor
Respiradero JE—

|
! *I j—:i

c. Tubo Llenador Separado » d. Expulsor Eyector

Fig. 3.1.8 Sistemas de Cebado.
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Rompedor de Vortices.

Un vértice es un remolino que se forman en la boquilla de succién de un recipiente como
efecto de la Carga Minima de Succion, se puede producir un voértice cuando el nivei del
liquido esta muy bajo, porque la bomba no tiene tubo de succién o este es muy corto y
sencillo. Este vortice cual succiona aire o vapores, los cuales al mezclarse con el liquido que
abandona el recipiente, incrementando la caida de presidn, flujo a dos fases que provoca
vibraciones y perdidas de vapor o gas; por lo que es importante evitar su formacion. Para lo
cual se debe instalar, un aparato llamado rompedor de vértices elimina la posibilidad de
entrada de aire o vapores a la bomba.. En la Fig. 3.1.9 se ilustran los rompedores de vortices

y sus aplicaciones en diferentes equipos de succiéon.
—

| | \

| A

pe—dd — |
|| ar2 '
e 1‘:r_ f},"l;dl/Z
1 ‘ e S| R ¥
vl =y - __/
-aae
Y f— }— _ ]
, ‘/;Id/Z "
_‘\ ~ d

Fig. 3.1.9 Rompedores de vortice en diversos equipos de succion.
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3.2.0 Linea con Flujo a Dos Fases (Gas - Liquido).

Cuando dos fases se mueven de manera simuitanea en la misma direccion a través de una linea.
La presencia de la segunda fase incrementa la caida de presion, que la que podria presentarse si
solo fluyera una fase, con la misma masa velocidad.

Numeroso investigadores, que han estudiado este problema han establecido correlaciones
empiricas y modelos matematicos para predecir el patréon de flujo y caida de presion. Estos
modelos y correlaciones asumieron en un principio que el flujo a dos fases es isotérmico, para asi
de esta manera, establecer que la masa velocidad del liquido o gas es constante. En otras
palabras, no se presenta vaporizacion del liquido o condensacién de gas.

Debido a que no todas las mezclas dos fases analizadas bajo el flujo isotérmico se comportan de
la misma manera. Se establecieron dos casos, en el primero se dice que una de las fases, por lo
regular la mas densa se mueve mas lentamente y tarda mas tiempo en recorrer la misma
distancia, y la segunda, contempla el flujo a dos fases como homogéneo, estableciendo que la

fase gaseosa y liquida se mueven a la misma velocidad.

El flujo a dos fases, a través de lineas o equipos, es susceptible a fluctuaciones de presion y
temperatura, debido a las condiciones de operacion. Esto debate la asuncién del fiujo a dos féses
isotérmico, ya que se presenta condensacion del gas o vaporizacion del liquido, provocando que la
fraccion del liquido sea diferente a la entrada y a la salida de la linea. Este fendmeno no puede ser
ignorado.

El estudio del flujo a dos fases tuvo sus comienzos en la industria del petréleo en los afios de
1950, desde entonces ha sufrido grandes avances, los cuales sucedieron en los afios de 1980. El
desarrollo de la tecnologia en flujo a dos fases se divide en varios periodos. Como lo es

1. Periodo de las Empirico (Correlaciones).

2. Periodo de los Modelos.

Periodo Empirico.
Este periodo se caracteriza por el empleo de datos como la fraccion de flujo volumétrico de
gas y del liquido, propiedades fisicas de cada fase, diametro de la tuberia, angulo de
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inclinacion, presién a la entrada y de salida de la linea, datos obtenidos en laboratorio y
campo. El fiujo a dos fases es tratado como una mezcla homogénea, si las fases viajan a
diferentes velocidades, el efectos del deslizamiento, es medido a través de correlaciones del
holdup-liquido empiricas. Los mapas de patrones de flujo se encuentran basados en grupos
adimensionales. Los gradientes de presién fueron desarrolladas al estado estable sobre los
principios de conservacién de masa, momentum, y energia. Las perdidas por fricciéon se
apoyaron en la ecuacion para una sola fase, resultando en la extensién del nimero de
Reynolds de ia mezcla. Algunos otros investigadores emplearon un factor de correccién para
representar el efecto de la segunda fase.

Se puede establecer tres parametros, que caracterizan el flujo a dos fases en tuberias, estos
son; el patrén de flujo desarrollado, el Holdup (fraccion de liquido) y la caida de presion. A
continuacion se presentan algunas correlaciones. Las cuales estan agrupadas de acuerdo a
la orientacion de la linea.

3.2.1 Correlaciones Desarrolladas.

3.21.41 Lineas Horizontales.
Patrones de Flujo en Lineas Horizontales
Existen basicamente siete tipos de patrones de flujo en ias tuberias horizontales (Ver Fig.
3.2.1). Estos son los siguientes:

Flujo burbuja.

Este flujo se caracteriza por burbujas de gas dispersas en el liquido y que se mueven en la
parte superior de la tuberia aproximadamente a la misma velocidad que el liquido. Si las
burbujas se dispersan a través de todo el tubo se le conoce como flujo espuma.

Flujo Tapén.
Como la velocidad del gas se incrementa, las burbujas de gas tienden a formar tapones o
pistones alternados de liquido y gas. El gas se mueve en la parte superior de la tuberia.

También se suele llamar flujo de burbuja alargada o flujo piston.
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Flujo Estratificado.

En este caso el liquido fluye en la parte inferior-de la tuberia y el gas en la parte superior,
produciéndose una interface gas-liquido, y la fraccién ocupada por cada fase permanece
constante.

Patrones de Flujo Vertical Ascendeste

9.9 0 b Limide —~ “#leF  Liguido
< .
)

Gas

Flyjo Flyjo Bala
Butyga (shg) Espuma

Pairones de Flujo Horizontal

SR S S =

Fhyjo Fhyjo Plug Flujo
Burbgja Pulsarte Estratificado

M ;}i/n“'\”

Fhyjo Fhyjo Bala Flujo
Ondulado Amlay

)|
i

Fig. 3.2.1 Esquemas de Patrones de Flujo a Dos Fases
Flujo Horizontal y Vertical
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Flujo en Ondas.

Es similar al flujo estratificado, solo que en este caso hay ondas u olas viajando en la
direccién del flujo. También se le suele llamar estratificado ondulado.

Flujo Anular.

El liquido fluye formando una pelicula alrededor del tubo, con el gas en el centro. Una parte
del liquido es arrastrada como una lluvia en el centro gaseoso.

Flujo disperso.

En este tipo de flujo practicamente todo el liquido es arrastrado en forma de gotitas en el
gas. También suele llamarse flujo niebla o spray.

Determinacién Patrén de Flujo Horizontal.
Dentro de la literatura existe una amplia variedad de mapas de patrones de flujo horizontal.
Donde la seleccion de las coordenadas en las cuales fue presentado se clasifica en dos tipos:
1. Un grupo presenta coordenadas dimensionales Vs, y Vs Dentro de los cuales podemos
enunciar:
Bergelin y Gazley (1949) introducen el primer mapa de patrones de flujo para flujo
horizontal, Johnson y Abou-Sabe (1952) presentaron un mapa similar.

En 1954 Alves desarrollo un mapa de patrones de flujo simple. Su mapa se presenta en
la Fig. 3.2.2.



Capitulo 3 Identificacion de Lineas Criticas ... 53

10 ¢
L
®
2 10
2 a
d -
= C
%‘ |
Q
;, L
5 L
w
=
d2 01
2 -
'E [ e— Govier & Omer (1962)
m%" [ s i Bergelin & Gazley (1949) .
oo oo s Alver (1954)
s AM
w
0.0l N A2 oaaad N A i & 2 - A & a i i N
0.1 10 10 100 500

Superficial Air Velocity, Vg, ft/sec

Fig. 3.2.2 Comparacion de los Diversos Patrones de Fiujo.

Govier y Omer (1962) desarrollaron un mapa con lineas de transicién son presentadas
en la Fig. 3.2.2.

Hoogendoorn (1959) y Hoogendoorn y Buitelaar (1961) usaron las coordenadas
propuestas por Kosterin (1949) para describir las regiones de flujo en diferentes sistemas
de fluidos y encontraron la influencia del didmetro y de las propiedades del Liquido y el

gas.

La Fig. 3.2.3 reproduce el mapa de Hoogendoorn.
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Fig. 3.2.3 Mapa de patrones de Flujo de Hoogendormn.

Dentro de los mapas que presentan con mayor precision las fronteras de los diferentes
regimenes de flujo. Se encuentra el de Govier.

La Fig. 3.2.4 resume los resultados de los patrones observados visual y fotograficamente

por Govier y Omer (1962) en un sistema de aire-agua.
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Fig. 3.2.4 Patrones de flujo Observados por Govier y Omer (1962).

2. Un segundo grupo represento las coordenadas a través de coordenadas adimensionales.
El cual se auxilia de las dimensiones de las lineas y de propiedades de las fases.
Baker (1954) propone un mapa basado en dos coordenadas de G/Ay LyA/G los cuales
son proporcionales, a la velocidad masica del gas y la razén de velocidad masica del

liquido a la del gas. Los valores de A y y son definidos como:

A=[(p,10.075p,/62.3)]"* (3.3)

1/3
_3 U#L[@f‘.]ﬂ (3.4)
o\ P,

Scott (1963) modifico las correlaciones de Baker (Fig. 3.2.5) al presentar regiones de
transicién o de incertidumbre, empleando datos de Hoogendorn (1959), de Govier y

Omer (1962).
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Fig. 3.2.5 Mapa de Baker modificado por Scott.
Baker (1958) presenta un nuevo mapa (ver Fig. 3.2.6) para flujo horizontal. Donde
emplea dos parametros que son Bx, By y la frontera que separa las regiones son en
realidad zonas de transicion. Los Parametros Bx, By estan dados por las siguientes
ecuaciones:
o e \/3
Sistema Britanico Bx=(53 1{& ]( VP Z_(I;D_GJ[/‘;] (3.5)
N P o,
Sistema Britanico By=2.1 6[— _’/_VQ . (3.6)
A'-_IpL Py

De donde p;, ps es la densidad de liquido y gas; u;, u; es la viscosidad de liquido y gas;
o, es la tensidn superficial del liquido; W,, W, son los flujos masicos del liquido y el gas;

y por Ultimo 4 es el area de la seccion transversal de la tuberia.
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Las fronteras del mapa Baker se aproximan mediante ecuaciones; las que se emplean
como base para determinar la regién prevaleciente

Determinacion de la Caida de Presion.
El célculo mas simple esté basado en los trabajos de Lockhart y Martinelli. Ellos encontraron
que la ecuacién general para el calculo de las pérdidas de presién estaba dada por:

AP, = AP, @ 3.7)

En donde 4Py es la caida de presion en flujo a dos fases; 4P, es la caida de presion en la

fase vapor; ¢ es funcién que depende del modulo de Martinelli X, si X=(4P/4P,)"".

La idea basica de esta correlacion es que la caida de presion en fiujo a dos fases, se puede
calcular empleando las ecuaciones y graficas que cominmente se utilizan en una sola fase,
una vez que se conocen las velocidades cada fase. En base en la suposicién de gue las dos
fases estén fluyendo por la linea totalmente separadas, es posible definir sus respectivas
velocidades en términos de un didmetro hidraulico y de un factor de forma.

El método de Martinelli solo da soluciones aproximadas de las caidas de presion, la mas
satisfactoria disponible, a partir del cual se han desarrollado numerosos trabajos y
correlaciones.

Correlaciones de Baker.

Siguiendo los pasos de Martinelli, Baker elaboré una serie de ecuaciones (para cada patrén
de flujo), cada una de las cuales, relaciona de manera diferente al parametro X con el
parametro ¢, de tal modo que su aplicacion constituye un método mas exacto que el de
Martinelli para el calculo de la caida de presion. La caida de presién en la fase liquiday en la
fase gaseosa se calculan a partir de las ecuaciones de Darcy. En donde; fp es el factor de
friccién de Darcy para el liquido el cual es funcién de la rugosidad y del nimero de Reynolds
y que puede obtenerse a partir del grafico de Moody o mediante las ecuaciones propuestas
por Chen.
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1/./fD = -21o0g{l(e/ D) /(3.7065)]- (5.0452/ Re) log A} (3.8)

A=|e/ D)1 |/2.8257 +(5.8506) / Re ™ (3.9)

Dependiendo del patron de flujo, el liquido contenido en el flujo se puede acelerar hasta
alcanzar las velocidades de la fase gaseosa. En ciertos casos, estas velocidades son
mayores de las deseables en las tuberias de proceso. Las velocidades altas producen un
fenémeno conocido como de erosién, corrosion en donde la velocidad de corrosién se
acelera por la fuerza erosiva de las altas velocidades de los liquidos,

Un indice basado en las cargas o cabezas de velocidades es el que indica si la erosion-
corrosion puede ser importante en una velocidad particular y se utiliza para determinar el
rango de densidad y velocidad de mezcla por debajo de las cuales no produce la erosién-

corrosion este indice es:

PV <15000 (3.10)

En donde la densidad de la mezcla es:

_ (6+1)
”“”{L G} @.11)
P Py
Y la velocidad de la mezcla esta dada por:
Vi =V +Vs (3.12)

Para el caso general, la velocidad de la mezcla debe ser menor a 15 m/s, la experiencia ha

demostrado que la erosion se presenta cuando se excede este valor.

Ademas de mantener el producto de la velocidad y la densidad dentro de los rangos
aceptables, se debe mantener también el régimen apropiado en las lineas. Sobre todo se

debe evitar el flujo ariete, porque causa problemas mecanicos serios.
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3.2.1.2 Lineas Verticales con Flujo Ascendente.
Patrones de Flujo en Tuberias Verticales Ascendente.

Para el flujo vertical ascendente a dos fases, Nicklin y Davidson han clasificado visuaimente
los patrones de flujo en cinco categorias. De los cuales se presenta una breve descripcion:

Flujo Burbuja.

El fluido que se mueve hacia arriba forma una fase en la que se arrastra el gas disperso
como burbujas que aumentan en tamario y velocidad y nimero al aumentar el gasto del gas.
Este flujo se presenta en didmetros pequefios de tuberia. La fase vapor esta constituida de
burbujas individuales que se distribuyen en una fase liquida continua. También se presenta
la unién entre las burbujas con la formacién ocasional de pequefias masas de vapor (en
comparacién con el ancho de la tuberia).

Flujo Bala o slug.
Al aumentar el gasto, se forman tapones alternos de gas y liquido. Se caracteriza por la
presencia de grandes masas de vapor cuyo ancho es comparable al de la tuberia y cuya
longitud varia, aunque siempre es mayor que el ancho del canal. Aparecen con frecuencia y
fluyen alternadamente con masas de liquido que contienen a su vez masas pequefas de
vapor (burbujas).

Flujo Espuma o froth.
Al incrementarse el flujo de gas, la pelicula de liquido desaparece y las burbujas se mezclan
con el liquido en una forma turbulenta y desordenada.

Flujo anular.

Con mayor gasto de gas, el liquido viaja a menor velocidad que el gas y se adhiere a las
paredes del tubo, mientras que el gas viaja por el centro. Parte del liquido es arrastrado por
el gas. Al aumentar el gasto del gas el arrastre de liquido aumenta.

Flujo Niebla.
Como la velocidad del gas continua incrementandose, todo el liquido se pega en la pared y

es arrastrado por el gas como gotitas.
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Mapas para Predecir el Patrén de Flujo Vertical Ascendente.

Debido a la amplia variedad de mapas de patrones para flujo vertical ascendente en la

literatura se retoma y se aplica la clasificacién para flujo horizontal, la cual esta basada en

las coordenadas de los mapas:

1.

2.

Coordenadas dimensionales como las velocidades superficiales Vs, y Vsg 0 del flux de
movimiento superficial pGU_ZSG y plPsr.

Dentro de los mapas basados en velocidad superficial se encuentra el de Sterling (1965)
y Wallis (1969). Ahora bien dentro del mapa que se basa en el flux de movimiento se
encuentra el de Hewitt y Roberts (1969).

Coordenadas adimensionales.

Govier (1957) distingue seis patrones de flujo diferentes los cuales son: burbuja, slug,
espuma, semi-anular, anular y niebla. El cual se muestra en la Fig. 3.2.7.

Griffith y Wallis (1961), presentan un mapa en la Fig. 3.2.8. El cual se compone de tres
regiones, |, Il y Il corresponden al flujo burbuja, slug y espuma (o semi-anular), y la
region anutar-niebla: el patrén de flujo espuma, puede presentarse como la transicién de
la region ly Ii.

Duns y Ros (1963), presentan un diagrama (ver Fig. 3.2.9). El cual presenta tres
regiones. En la region | se encuentra el flujo slug y burbuja. En la regién se distingue una
transicion de flujo espuma (froth) y en la tercera se presenta el fiujo anular o niebla.
Ademas, distingue una zona de transicién.

Un mapa de patrones de flujo basado en los datos de Govier (1957), y generalmente
compatible con los mapas de Duns y Ros (1963), y Griffith y Wallis (1961) es presentado
en la Fig. 3.2.10.
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Holdup
Las correlaciones empiricas para el célculo del Holdup han relacionado las cantidades de la

fraccion de volumen de la fase gas y la velocidad deslizamiento (slip), de igual manera un
gran nimero de investigadores desarroliaron correlaciones. Galegar (1954) presento una de
las primeras, aunque con restricciones. Pero en esta seccion sélo se menciona la correlacién
de Hughmark y Pressburg (1961) debido a que aplica a todo el rango de patrones de flujo,

propiedades fisicas y didmetros.
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Correlaciones para Caida de Presién
Un gran ndmero de correlaciones se ha desarrollado para predecir la caida de presion. Estas

pueden dividirse en dos grupos dependiendo si la correlacion se baso en un balance de
energia omitiendo los efectos de la energia cinética

Correlaciones que involucran la energia mecanica.

Las correlaciones de este tipo incluyen los trabajos pioneros de Poettman y Carpenter
(1952); las modificaciones y ampliaciones de Baxendeli y Thomas (1961) al trabajo Poettman
y Carpenter; Fancher y Brown (1963), y Hagendorn y Brown (1964); los trabajos de Govier
de (1957), Govier y Short (1958), y Brown (1960); la correlacién de Hughmark y Pressburg
(1961), la correlacién de Tek (1961). Dentro de las méas importantes se encuentran:
Poettman y Carpenter (1952); las modificaciones y ampliaciones de Baxendell y Thomas
(1961) al trabajo Poettman y Carpenter, Govier de (1957), la correlacién de Hughmark y
Pressburg (1961)

Correlaciones que involucran la energia mecanica.

El trabajo pionero es de Ros (1961); el cual fue ampliado por Duns y Ros (1963). Otra
correlacion bien conocida basada en este acercamiento es la de Hagendom y Brown (1965).
Donde la ecuacién de Ros (1961) y Duns y Ros (1963) es la mejor correlacion empirica.

Correlacion de Orkyszewsky.

La correlacion de Orkyszewsky (1967) predice la caida de presion para el flujo de mezclas
gas-liquido con una precision del 10 % de error para un amplio rango de condiciones de
operacion. Este autor, encontr6 que la caida de presion esta fuertemente influenciada por la
diferencia de velocidades de los fluidos y por los patrones de flujo. Los patrones de flujo
considerados son: Flujo Niebla, Flujo bala, Flujo de transicién y Flujo anular y niebla.

3.21.3 Lineas Inclinadas.

Muchos trabajos se han publicado sobre el efecto de la inclinacién en el flujo a dos fases en las
tuberias. Pero la caida de presién causada por el cambio de elevacion solo puede ser calculada si
se puede determinar el Holdup liquido, Dentro de los primeros trabajos, realizados se caracterizan

por emplear las correlaciones verticales como es el caso de Hagendorn y Brown o de Orkiszewski.
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Pero solo aplican, cuando se encuentra ligeramente inclinado. También puede ser calculada
usando las correlaciones para flujo horizontal como la de Duckler.

Beggs y Brill (1973) presentan la primera correlacién que predice el Holdup tiquido y caida de
presién que ocurre durante el flujo a dos fases en lineas a todos los angulos. Ademas desarrolla
una correlacion para las perdidas por friccion en flujo a dos fases. Al ser este el mejor y mas
completo de los estudios, en esta seccién se presentan las correlaciones desarroliadas para él
célculo de Holdup, factor de friccién y caida de presion.

Patron de Flujo.
El mapa de patron de fiujo, retoma la division realizada por Duckler en tres regiones que son
flujo segregado, flujo intermitente y flujo distributivo. En el cual se correlaciona el ndmero de

Froude contra dos correlaciones que involucran el contenido de liquido en la entrada (&).

Holdup.

Beggs v Bill (1973) establecen que el 4ngulo de inclinacion de la tuberia que transporta flujo
a dos fases definitivamente afecta el Holdup. Este fenémeno lo explican considerando el
efecto de la gravedad y la viscosidad de la fase liquida. Como si se incrementara el dngulo
de la tuberia horizontal en flujo ascendente (se fuera incrementando}, la fuerza de gravedad
actian en el liquido causando un decremento en la velocidad, esto incrementa el
deslizamiento entre fases (slippage) y el Holdup liquido. En corriente descendente, en el cual
siempre se presenta el flujo segregado, un incremento negativo del angulo, resulta en un
incremento en la velocidad del liquido y un decremento del Holdup. Si se sigue incrementado
el angulo negativo, se presenta el patrén de fiujo semianular y finalmente el anular.

El célculo del Holdup a cualquier angulo lo realiza a través del Holdup horizontal al cual
aplica un factor de correccién por inclinacién (). Para él calculo de Holdup horizontal Beggs

y Brill desarrollaron unas correlaciones las cuales estan en funcién del patrén de flujo.

Factor de friccion.
Beggs y Brill desarroliaron una correlaciéon para calcular el factor de friccién a dos fases
dividido entre el factor de friccidn sin deslizamiento (slip), el factor de friccion sin
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deslizamiento se obtiene del diagrama de Moody o de una correlacién para tuberia lisa. La
cual aplica si el flujo fluye a la misma velocidad. -

Caida de Presion.

El desarrollo de la ecuacion para caida de presion se basa en un balance de energia para un
fluido entre dos puntos. Asumiendo que el fluido no realiza trabajo externo o en el fluido, y
realizando un balance de energia mecanica. Se obtiene una ecuacién que expresa la caida
de presion en una tuberia, la forma simplificada es:

CARCIRCIR i

Basados en la ecuacion 3.13, Beggs y Brill desarrollaron una ecuacién para caida de presién
cuando gas o liquido, o ambos, fluyen en una tuberia es

G
8 sinblp,H, + p, (1-H, )} T2
_ & 2g.d

dZ ]_lpLHL+pg(l_HL)]vmv:g
g.p

(3.14)

La ecuacién 3.14 se reduce para fase liguida o gas si H; tiende a 1 o si tiende a 0,
respectivamente. También si el angulo de la tuberia @ llega a 0, +90, o —90, la ecuacion

aplica para flujo horizontal o vertical.

3.2.2 Periodo de los Modelos.

Las correlaciones anteriores para la caida de presién junto con la introduccion de la PC mejoraron
draméticamente las herramientas del ingeniero. Nuevas Técnicas de integracién numérica mejora
€l célculo de la caida de presién. Ademads, permitié a la mayoria de las compafiias el desarrollo de
su propio programa para calda de presion o fraccién del flujo tanto en pozos como en tuberias.
Desgraciadamente se empezaron a reconocer algunos problemas como: los patrones empiricos
eran inadecuados y el modelo de mezcla homogéneo fue sobre simplificado. Los investigadores
reconocieron que el entendimiento del flujo a dos fases requiere de una aproximacién combinada,
de la parte experimental y tedrica. El uso de nuevos instrumentos de medicién y la adquisicién de
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una base de datos de alta calidad permiti® mejorar el entendimiento en flujo a dos fases, la
aplicacién de modelos involucra escribir por separado ecuaciones que describen la conservacion
de la masa, momentum y energia para cada fase. El resultado son seis ecuaciones que deben
resolverse que deben resolverse con técnicas de simulacién numérica. Por lo que resultaron
convenientes la aplicacién de simplificaciones, tal como el empleo de una sola ecuaciéon de

energia, el empleo de correlaciones empiricas, fueron transformando en modelos mecanistico.

El modelo mecanistico fue introducido recientemente para aproximaciones donde el modelado es
suficientemente simple y puede resolverse sin un gran esfuerzo numérico. Debido a que muchos
procesos que implican flujo a dos fases son muy complejos, es necesario simplificar tomando en
cuenta los efectos mas importantes y despreciando los menos importantes. E! modelo mecanistico
esta basado en numerosas simplificaciones que se verifican experimentalmente. Pero a diferencia
de las correlaciones que se encuentran limitadas a un rango de aplicacion, los resultados de
modelos mecanisticos pueden extrapolarse con razonable aproximacion a regiones mas alla de los
datos experimentales.

Donde la aplicacién de modelos mecanisticos resulta en la prediccion de patrones de flujo para
todos los anguios de inclinacion.

Patrén de Flujo.

Los modelos desarrollados para la prediccion del patron de flujo se enfocan en la transicién
de estos. Los mecanismos para la transicion basan en conceptos fisicos y son
completamente predictivos.

Dentro de ios mapas de patrones de flujo basado en modelos mecanisticos se encuentra el
presentado por Taitel y Duckler (1976) para flujo horizontal y ligeramente inclinado. Este
modelo tedrico es desarrollado relacionando las siguientes variables como son: los flujos
masicos del liquido y el gas, las propiedades del fluido, el diametro de la tuberia y el dngulo
de inclinacién de la tuberia. Este modelo considera cinco patrones de flujo que son:
Estratificado liso, estratificado ondulado, intermitente (slug y plug), anular con liquido
disperso, y burbuja disperso. En este modelo no hace distincién entre el flujo slug y plug.
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El proceso de andlisis del patrén de flujo establece la existencia del flujo estratificado como
punto de partida, y asi establecer la transicion a otros patrones de flujo.
La carta generalizada para flujo horizontal es presentada en la Fig. 3.2.11.
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Fig. 3.2.11  Carta Generalizada para flujo horizontal.[Alche Journal Vol. 22, No.1}]

En donde:
Curva A&B C D
Coordenada Fvs.V Kvs. X Tvs. X
- S
o | laprax); vt p:\Fff’o Ye
(dP/ax); (o= ps) D g-cosa
) %
(p. - ps)g -cosa (p.—pc) g v, -cosax

El efecto de la inclinacion aparece en la transicion aparece en las Fig. 3.2.12 y 3.2.13. Donde
una ligera inclinacion hacia abajo causa que et liquido se mueva mas rapido. Ahora bien, una
ligera inclinaciéon hacia arriba provoca que el flujo estratificado cambie a flujo intermitente.
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Taitel, Barnea y Duckler (1980) presentan un modelo para tuberias verticales con flujo
ascendente. El modelo desarroliado reconoce cuatro patrones de flujo que son: burbuja,

slug, churn y anular. La Fig. 3.2.13 muestra la prediccién de transicién que toma lugar en
tuberias de 1y 2in.
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Fig. 3.2.12

Efecto de la Inclinacién en flujo Fig. 3.2.13  Efecto de la Inclinacién en flujo
descendente en las fronteras de transicion. (Aiche ascendente en las fronteras de transicion. (Aiche

Journal Vol. 22, No 1) Journal Vol. 22, No 1)

Barnea, Shoham y Taitel (1981) presentan un modelo para flujo vertical descendente. En

este modelo reconocen tres patrones de flujo que son: anular, slug y burbuja. El mapa del
modelo se presenta en la Fig. 3.2.14.

Barnea (1987) presenta un modelo unificado el cual predice la transiciéon de los diversos
patrones de flujo; incorporando el efecto de las velocidades de los flujos, las propiedades de
los fluidos, el tamafio del tubo y el angulo de inclinacién de tuberia, lo cual lo hace valido

para determinar varios patrones de flujo y todo dngulo de inclinacién de tuberias. La Fig.
3.2.15 presenta el mapa generalizado y las ecuaciones.
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En donde:
Curva A C
Coordenada F vs. hy/D Kvs. h/D
F= |_Ps ._(_]GS _ K= PsUss Us
VPL—',DG \D-g-cosf (pL‘pc)'g'VL'cosﬂ
Curva M L
Coordenada W vs. hy/D Zvs. h/D
= UU Z = M
\Jg-D P, g-cosf

Modelos para él Calculo de Caida de Presion.

El problema de flujo a dos fases se complica por la presencia de un fenémeno llamado slip o
deslizamiento entre fases. Es evidente que el Holdup liquido no se puede determinar a partir
de los gastos de entrada, por lo que para determinacién se utilizan correlaciones especiales
que son el resultado de las mediciones experimentales.

Modelo Homogéneo.
Es también posible considerar el fendmeno mediante el concepto de flujo homogéneo, que
supone que el gas y el liquido se pueden considerar como un material homogéneo, y que no

existe una diferencia entre las velocidades de una fase y otra.

En el modelo homogéneo, se parte del postulado esencial de que la velocidad de la fase
liquida es continuamente igual a la velocidad promedio de la fase gaseosa.

El modelo homogéneo tuvo aportaciones de diversos investigadores como Dukler, quien
propuso una ecuacion para calcular la densidad promedio py, también define una viscosidad
media de la mezcla

Para el estudio de la caida de presion Dukler obtiene cuatro casos, siendo dos los mas
empleados:
Caso | {no-slip). No hay deslizamiento relativo entre las fases y se considera al flujo como

homogéneo.
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Y la caida de presion debida a la friccidn es:

— 2fNSGM2 3.15

g (gcpNSD)

Caso Il. En este caso hay deslizamiento constante, pero la razén de la velocidad de las fases
a la velocidad promedio es constante a través de la seccion. Dukler, a través de
experimentos, encontré una relacién entre el factor de friccion supuesto f, y el obtenido f3;

los cuales estan relacionados mediante la siguiente ecuacion:

Jor=Jo F(Y)) (3.16)

De aqui, se puede calcular la caida de presion debida a la friccién en el flujo a dos fases:

AP, _ 26y foF()L (3.17)
chpNS

El problema principal con la correlacién de Dukler es el calculo de Holdup.

Ademas de la caida de presion por friccion, es importante considerar las pérdidas por

aceleracion debidas a la expansion de la fase gaseosa de la mezcla, conforme esta avanza

por la tuberia horizontal:

En este caso a partir de la ecuacion de Bernoulli, para una tuberia horizontal, los efectos del

cambio de velocidad sobre la presion serian:

AVE_ap (3.18)
28, p
Por lo que:
Ap_ AP (3.19)

2g.
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Si se despeja AP y se desarrolla la ecuacién, poniendo la velocidad en términos del gasto de
la mezcla (Wy) y aplicando el termino de densidad promedio y combinandola se obtiene la
ecuacion:

ac

_ LW, W, {I_L (3.20)
ﬂzch4 pgl pg2

Finalmente si la ecuacién 3.20 se divide por la pérdida total de presién a dos fases (AP); y si
se usa la ley de los gases ideales se obtiene la ecuacion dada por Dukler:

AP“—MW“WS[ P } (3.21)

APZ/ 71'2ch4 APp,,

en donde P,, Y p., Son los promedio aritméticos de la presién y la densidad del gas.

Si encontramos que la caida total de presién es igual a la suma de los efectos de friccién y
aceleracion tendremos que:

AP, =g, Wl - (3.22)

”zgcpMD f’lP2pav

2wW,L 16W,W, | P

ﬁzgc D4 2f
a partir de lo cual, es posible, deducir una ecuacion de caida total que incluya ambos
efectos, el resultado final es:

[A_P] =;[£]
AL ), I_GMGng AL), (3.23)
g8.hFp,

En problemas del orden préctico, el término de la aceleracién suele tener poca importancia.
Sin embargo, cuando se manejan flujos a presiones bajas o gastos de consideracion, la
caida de presién por aceleracién tendra un efecto sustancial sobre la caida de presion total.

La correlacion de Dukler ha sido mejorada con las aportaciones de Hughmark utilizadas para

calcular del holdup.
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3.3.0 Lineas Asociadas a Rehervidores

De las operaciones de vaporizacién dentro de la industria de procesos, una de las mas comunes,
es la que provee el vapor de reflujo a una columna de destilacién. Este vapor es proveido por un
rehervidor el cual vaporiza el liquido que llega al fondo de la columna, de una manera total o
parcial. Donde, el medio de calentamiento puede ser vapor o un fluido caliente proveniente del
proceso.

3.3.1 Tipos de Rehervidores

Los tipos de rehervidores mas comunes estan basados en intercambiadores de tubos y coraza. E!
rehervidor ofrece la posibilidad de que él fluido a ser vaporizado, pueda hacerlo dentro o fuera de
los tubos, y que pueda ser separado en una corriente liquida y vapor, ya sea en el mismo
rehervidor o en la columna de destilacién. Los tipos de rehervidores cominmente empleados son:

1. Rehervidor tipo Kettle.

El fluido de proceso es vaporizado en lado de la coraza del intercambiador, donde se lieva a
cabo la separacion del vapor y el liquido. Por lo que se hace necesaria una coraza mucho
mas grande. Que ademas proporcione el espacio para la retirada de las gotas del liquido
lanzadas hacia arriba por efecto de la ebullicion. Cominmente, el banco de tubos ocupa
solamente la mitad inferior de la seccion transversal de la coraza.

Los rehervidores del tipo Kettle son una buena opcién en refineria e industrias quimicas por
su fiabilidad y flexibilidad de funcionamiento. Los rehervidores Kettle mas empleados de
acuerdo a la Norma TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association) son: Tipo AKT
empleados donde existe un alto nivel de ensuciamiento del medio de calor como aceite
pesado o mezcla de corrientes de proceso. Los construidos con cabeza flotante dan facil
acceso para la limpieza de los tubos. El Tipo BKU se adopta cuando se usa el vapor como el
medio de calor para equipo de bajo costo y salida minima de vapor. El disefio de cambiador
de tubos Fijos, como el tipo BKM o NKN son seleccionado para el servicio limpio de

vaporizacién en el lado de la coraza. Ver Fig. 3.3.1.
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Fig. 3.3.1  Rehervidor Kettle.

2. Rehervidor tipo Termosifon

El Rehervidor tipo termosifén, es un equipo que aprovecha la presién diferencial basada en
la cabeza de entrada y salida de la columna para hacer que circule e! fluido a través del
Rehervidor. Existen dos tipos de rehervidores Termosifén que son:

Rehervidor Tipo Termosifon Horizontal.

En el rehervidor tipo termosifon horizontal, el fluido de proceso vaporiza en el lado de la
coraza. Sin embargo, el rehervidor regresa una mezcla de liquido y vapor al interior de
la columna donde se separa.

Las corazas TEMA tipo “J," "G" o "H" son comunes para rehervidores tipo termosifon
horizontal. Cuando el servicio tiene un rango vaporizacion grande o el
precalentamiento del liquido excede 20% del total, se selecciona la coraza tipo "J". La
coraza tipo "G" 0 "H" no se emplean para los rangos de ebullicién por encima de 40 °F.
La disefio de la coraza tipo "J" requiere una mayor caida de presién de 1-2 psi, que las

corazas "G" y "H", que sdlo requieren de 0.5-1 psi. Para caidas de presién sumamente
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bajas y rangos de ebullicién pequefios, a veces se emplea la coraza "X". Cuando la
cabeza liquida es demasiado grande debido a la diferencia de elevacién entre la torre y
el rehervidor horizontal, una restriccién de flujo (valvula del control u orificio de la
restriccion) se instalara en la linea liquida para reducir la cabeza. Ver Fig. 3.3.2.

Fluido de
Calentamiento
" " Vapor y | Liquido + Vapor
| N S——— ¢
. -+
Columna Liquido x” | ‘
de | ‘ | |
Destilacion |_ vy | i ’
[ ‘ ]
= —— :l
[ I;_ —_— ]
Liquido de = =)
Fondos [ - ]
| e = il - L
Vo ]
™ Baffle Horizontal |
o
I E— e — ¢
v
Producto e — W—/
de Fondos Rehervidor Termosifon Horizontal

Fig. 3.3.2 Rehervidor Termosifén Horizontal.

Rehervidor Tipo Termosifén Vertical

En este equipo, el fluido de proceso es vaporizado en el lado de los tubos del
rehervidor y el tiempo de residencia es muy corto. Esto hace que este tipo de
rehervidor sea particularmente conveniente para liquidos sucios y para calor sensible.
La desventaja es la dificultad para disehario y problemas estabilizacién. Otra
desventaja es que la columna de destilacién tiene que ser levantada para acomodar el
rehervidor en la base; sin embargo, comparado con el horizontal requiere un area de
instalacién menor. Ver Fig. 3.3.3.

La transferencia de calor en este tipo de rehervidor consiste de dos zonas: la zona de

transferencia de calor sensible seguida por la ebullicién nucleada con conveccion. La
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zona de flujo a dos fases con ebullicién nucleada desarrolla el patron de flujo slug-
anular. El porciento de vaporizacion en este tipo de rehervidor es del 5% al 25%.

~ vapor ;\_ Liquido + Vapor
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Liquido de
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— ——>
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Rehervidor Termosifén Vertical

Fig. 3.3.3 Rehervidor Termosifén Vertical.

3.3.2 Parametros hidraulicos de las lineas asociadas a rehervidores.

Ahora que estamos familiarizados con los tipos de rehervidores empleados en la destilaciéon. Se
procede a presentar ciertas caracteristicas de las lineas asociadas a los rehervidores. El tipo de
rehervidor, el tamarfio, los detalles y el arreglo de las bogquillas, la direcciéon de flujo a través de la
coraza y los tubos, generalmente se realiza sin considerar la hidraulica del sistema.

Hidraulica del Sistema
El disefio hidraulico depende del estado del fluido en las lineas y del arreglo fisico de la
instalacién. Los parametros hidraulicos caracteristicos son los siguientes:

1. Lineas que componen el circuito del rehervidor son:
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» Linea descendente o de alimentacion al rehervidor. Es la finea que conecta Ié
columna con el rehervidor. Esta linea presenta dos posibles arreglos en sus
bogquillas: el primero de ellos la localiza en uno de los platos, en la coraza de la
columna. El otro posible arreglo localiza esta boquilla en el fondo de la columna.
Tal y como se muestra en la Fig. 3.3.4 A/B.

» Linea ascendente o de salida del rehervidor. Es la linea que alimenta la mezcla
de reflujo del rehervidor a la columna, su boquilla de alimentacién se encuentra
localizada en ia coraza entre en el primer plato y el fondo de la columna.

l
L i
L ——— | L I
| ] |
| - | o
| | : | i
‘L || | |
k- €§§ < | —— €é§
| f [ | L
2 I [ - |
A. Entrada pdf Coraza B. Entrada por Fondo
Fig. 3.3.4 A/B Arreglo de las Boquillas en el circuito de rehervidor.
2. Tipo de circulacion.

Los rehervidores pueden operar en arreglo en circulacién natural o forzada, en la

linea descendente; independientemente de tipo de rehervidor empleado. (ver

Fig.3.3.5y 3.3.6)

» En Circulacion natural, el flujo que desciende de la columna al rehervidor a
través de la linea descendente, por la diferencia de presion diferencial basada

en la cabeza de salida de la columna y entrada del rehervidor.
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> En Circulaciéon Forzada, el flujo que desciende de la columna a través de la linea
descendente, se bombea al rehervidor. Cabe mencionar que este arreglo,
requiere de equipo adicional, y no es un arreglo comun en rehervidores.

3. Patrén de flujo.

El patron de flujo presentado depende de la linea y de los requerimientos de

proceso, por lo que:

» La linea descendente, no presenta gran dificultad, debido a que circula a través
de ella una mezcla saturada de liquidos pesados, producto de la destilacién.
Donde su circulacién es natural o forzada.

> La Linea ascendente, no presenta dificultad cuando se tiene un rehervidor tipo
Kettle, debido a que alimenta una mezcla vapor a la columna. La dificultad se
presenta cuando por requerimientos de proceso se instala un rehervidor
termosifén vertical u horizontal. El empleo de este tipo de rehervidor presenta en
la linea ascendente flujo a dos fases.

AT AT

S p—_— =

| Producto de Producto de

Fondos Fondos
T —_ - . o : :

A. Circulacion Natural B. Circulacion Forzada

i
!

Fig. 3.3.5A/B Arreglo de acuerdo al tipo de recirculacion en el
Rehervidor Kettle.
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Fig. 3.3.6 Elevacion de un Rehervidor Kettle.
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3.4.0 Lineas de Domos y Condensadores.
Dentro de los equipos de transferencia de calor empleados en la destilacién. Los intercambiadores
del tipo tubos y coraza son los mas empleados, para realizar la condensacién total o parcial de los
vapores provenientes de domos de la columna. Enviandolos a! tanque acumulador, donde los
incondensables se pondran a disposicién y una fraccion del liquido se utilizarda como reflujo a la
torre y el resto sera enviado a almacenamiento.

La tuberia conectada a intercambiadores del tipo tubos y coraza es generalmente sencilla, cuando
se realiza una condensacion total del producto de domos. Pero esta afirmacion pierde validez,
cuando por requerimientos de proceso y/o efecto de una condensacién parcial se presenta en la
tuberia flujo a dos fases. '

La variedad de intercambiadores en tipo, capacidad y la aplicaciéon es muy grande; por lo que
nuestro andlisis se limitara a los cambiadores del tipo tubos y coraza. Para realizar los posibles
arreglos alternos de tuberias en cambiadores, se debe estar familiarizado con su construccién, el
tipo, las funciones y capacidades. Para lograr el arreglo de tuberias mas econémico sin descuidar
requisitos de operacién, mantenimiento y seguridad de la planta.

Por lo que se hace necesario repasar los principios de disefio y construccion de los cambiadores
de calor. Para conocer, como éstos afectan el disefo de tuberias.

3.4.1 Cambiadores de Tubo y Coraza.

Los intercambiadores de tubos y coraza, por su gran versatilidad, han ocupado siempre un lugar
preponderante dentro de la industria. La posibilidad de disponer de un amplio rango de formas y
tamanos de sus partes que lo integran, como son: Longitud de los tubos, didmetros y cabezales,
entre otros, hacen posible el manejo adecuado de casi cualquier tipo de fluido, gastos, carga

térmica y caida de presién que requiera el proceso.

Cadigos de fabricacion.
El disefio y fabricacion de los cambiadores de calor del tipo tubos y coraza se rige por
cédigos y estandares internacionales. Cabe mencionar que el cliente puede fijar sus propias
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especificaciones y estipularla en el contrato de compra-venta. Dentro de los codigos
internacionales con mayor aceptacioén se encuentran:

1. Cdédigo ASME (American Society of Mechanical Engineer’s).
Es aceptado por las industrias de refinacion y petroquimicas. En su seccién ||
establece la seleccion de Materiales; en la seccién V establece las pruebas de
fabricacion; y la seccion VI establece las reglas de Construccién de Recipientes a
Presién.

2. Estandares de TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association).
Estos estandares son aceptados internacionalmente y puede encontrar todo lo
referente a nomenclaturas, tipos de disefio, tolerancias de fabricacién,
procedimientos de prueba, instalacién, operaciéon y mantenimiento, asi como el
procedimiento para el disefito mecanico.

Servicio de los cambiadores de tubos y coraza en la destilacion.
De entre los intercambiadores de tubos y coraza, empleados dentro de la destilacién estos se
les puede clasificar por el tipo o por su funcién como se muestra en la tabla 3.4.1:

Tabla 3.4.1 Funcién de los intercambiadores empleados en la destilacion.

Equipo Funcién:

Condensador Condensa un vapor o una mezcla de vapores, ya sea s0los o
en presencia de un gas no condensable

. Condensa vapores a una temperatura suficiente para
Condensador Parcial precalentar una corriente fria de fiuido de proceso. Esto ahorra
calor y elimina la necesidad de un calentador por separado.
Condensa los vapores a una temperatura final de
Condensador Final almacenamiento de, aproximadamente, 37.8°C (100°F). Utiliza
agua de enfriamiento, lo que quiere decir que el calor
transferido se pierde.

Tipos de intercambiadores basicos.

Debido a que pueden realizarse muchas combinaciones de coraza, bafles, etc., posibles para
los intercambiadores de calor. Solo se presentan las tres configuraciones mas empleadas en
cambiadores para la condensacién, entre los que se encuentran:
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Banco de tubos fijo. Los tubos se encuentran fijos, encerrados totalmente y se
emplean solamente en servicios limpios. Ademas, no se hace ninguna disposicion
para la expansion térmica del tubo, se construyen estos cambiadores para el
servicio a baja temperatura. Cuando existe una expansion térmica entre los tubos y
la coraza, una junta de dilatacion se construye en la coraza.

Tubos en forma de "U". En este tipo de intercambiador, el paquete de tubos puede
expandirse libremente. El banco de tubos es desmontable de la coraza. El
mantenimiento del cambiador se lleva acabo en el sitio, por lo que se debe
proporcionar el espacio suficiente tanto en la parte delantera y trasera. De manera
que permita el retirc de los tubos y todas sus partes moviles. Ver Fig. 3.4.1.
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Fig. 3.4.1 Intecambiador de tubos en U.

Cabeza Flotante. Este cambiador es el mas usado en las plantas quimicas, y es
mas caro que el de tubos fijos o intercambiadores de tubo “U”. En este cambiador, el
banco de tubos puede moverse facilmente del equipo, haciendo accesibles los
tubos, cabezales, etc., que facilita la inspeccién, mantenimiento y reemplazo cuando
sea necesario. Debido a que la limpieza de los tubos es sencilla, este tipo de
cambiador puede emplearse para servicios sucios o incrustrantes. Ver Fig. 4.4.2.
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Fig. 3.4.2 Intercambiador de tubos en U.

3.4.2 Parametros Hidraulicos de la Linea de Domos y Condensadores.

Los intercambiadores antes mencionados demuestran que se deben vigilar ciertos detalles al

disefar la tuberia, como: E! tipo del intercambiador, el tamano, los detalles de la construccion, el

arreglo de las boquillas, la direccién del fiujo a través de la coraza y los tubos. Donde a menudo, el

ingeniero de sistemas no influye, sino que se limita a solicitar los fiujos y los arreglos alternos de

las boquillas, para realizar el disefio de la tuberia.

A continuacién se enumeran algunas caracteristicas de las lineas asociadas a condensadores:

1.

Las lineas que componen el sistema de condensacién dentro de la destilacién son:
la linea de domos y la linea de condensadores. La primera conecta la columna de
destilacion con el condensador y la segunda conecta el condensador con el tanque
de reflujo o bien alimenta el reflujo a la columna.

Patrén de flujo. El patrén de flujo presentado depende de los requerimientos de
proceso. Por lo que, la linea de domos puede transportar vapor sobrecalentado o
saturado. Este fluido es enfriado en el intercambiador, donde una condensacion total
o parcial toma lugar. Haciendo que la linea del condensador se pueda presentar
liquido saturado, liquido subenfriado o flujo a dos fases.

Arreglo de la linea de domos y condensadores. La localizacion de los internos de la
columna, limita la localizacién fisica de: boquillas, instrumentos, tuberias y
estructuras (escaleras y plataformas). Para el disefio de la linea, se debe prestar
atencion a estos detalles de la torre:
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Tipo arreglo para la linea de domos.

La boquilta de vapor en domos, puede ser localizada en la cima (Fig. 3.4.3a), o
bien localizarse en el lado de la coraza( Fig. 3.4.3b), con un tubo doblado hacia
el centro del domo (Cabeza). El disefiador de tuberias debe permitir mayor
flexibilidad en localizar la linea de domos, y arreglar las conexiones de
instrumentos y venteo, asi como boquilla de inspeccién en domos.

Venteo

Venteo
/gM
Linea de Linea de ;;'
Reflujo Reflujo L
M Linea {} Linea
de I de
[ ‘ l Domos ‘ Domos
[ | |
| | | | | |
|| - il
| —
a. Salida de la Linea de Domos en la b. Salida de la Linea de Domos
parte Superior de la Coraza dentro de la Coraza

Fig. 3.4.3 Conexiones Tipicas de la linea de Domos y Condensadores.

Tomado de Chemical Engineering Agosto 15, 1977,

El disefio de la Fig. 3.4.3a presenta una conexién simple de la salida de vapor
de domos, ademas provee el mejor acceso a través de la boquilla de inspeccién.
El disefio de la Fig. 3.4.3b presenta una conexion interna de tuberia que hace
accesible la boquilla de salida de vapor y las conexiones del conducto de
tuberias de venteo desde la plataforma de servicio. Este arreglo elimina la

necesidad de una pequena plataforma arriba de domos de la columna para su
acceso.
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v Tipos de arreglo de lineas de condensadores.

E! tipo de arreglo en lineas de condensadores empleados dentro de la
destilacién se clasifica de acuerdo al tipo de reflujo a emplearse en: gravedad y
bombeo. El condensador con reflujo a gravedad se encuentra localizado por
encima de la columna, permite el uso de condensadores horizontales y
verticales. El arreglo para condensadores horizontales y verticales con reflujo a
gravedad, depende de donde se lleve a cabo la condensacién en el cambiador
(tubos o coraza) y el tipo de producto de la condensacion, el cual puede ser
liquido saturado o liquido subenfriado.

El arreglo con reflujo a bombeo es uno de los mas empleados dentro de la
destilacion, en este arreglo el fluido circula dentro de la tuberia como resultado
del efecto termosifén en la condensacion del reflujo a gravedad. Este arreglo,
con reflujo a bombeo presenta dos tipicos, que se caracterizan por la
localizacién adjunta o remota de del condensador y el tanque de reflujo (ver Fig.
3.444a,byc).
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) Condensador | %I’anque\.._
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a. Localizacion Adjunta del Condensador

y el Tanque de Reflujo.
Fig.3.44AyB

b. Liquido Subenfriado con Salida de
Fiujo a Gravedad.

Arregio con Reflujo a Bombeo.
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Linea de Domos

k W

! O a0 aa 00000 Tanque de
‘ } Reflujo
[ Qo Q0 ooa 000

| Rack [

: de \ ‘
? ’J_‘ Tuberias Condensador

E= [ ] 1]

¢. Localizacién Remota del Condensador
y el Tanque de Reflujo.

Fig. 3.4.4 C Arreglo con Reflujo a Bombeo.
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3.5.0 Linea de Transferencia.

Dentro de la destilacién, es necesario lievar a cabo como primer paso, un precalentamiento de la
mezcla, este es llevado acabo en un homo a fuego directo, antes de alimentar la columna. La linea
que conecta el equipo de calentamiento con la columna normalmente se conoce como linea de
transferencia o linea de transfer (ver figura 3.5.2). El disefio de esta linea, aparte de sujetarse a los
criterios clasicos de flujo de fluidos, requiere de criterios especiales de disefio para asegurar un
adecuado funcionamiento. Cabe enfatizar, que en el concepto de linea de transfer esta relacionado
con destilacién a vacio, en donde, cumple con la definicion de linea critica. Para destilacién
atmosférica, la aplicacion de los criterios al disefio de esta linea encuentra una mayor flexibilidad.

Antes de enunciar las caracteristicas de la linea de transfer, resulta conveniente realizar una

descripcion de los equipos de combustién o calentamiento directos.

3.5.1 Equipos de Combustién o Calentamiento a Fuego Directo.

Las industrias que utilizan energia intensamente dependen de equipo de calentamiznto y/o
combustién directo o indirecto para secar, calentar, calcinar, fundir y para procesos quimicos en
general.

Los equipos de combustion de fuego directo son aquellos en que la llama y/o los productos de
combustién se utilizan para obtener un resultado deseado por contacto directo con otro material.
Los ejemplos comunes de este tipo son los homos giratorios, los hornos de hogar abierto y los
evaporadores de combustion sumergida.

Servicio de los Hornos dentro de la Planta
Los servicios de los homos dentro de la industria de procesos se puede dividir en 6
categorias que se describen en la tabla 3.5.1.

Clasificacion de los calentadores de combustién.'
La principal clasificacién de calentadores por combustion se relaciona con la orientacién det

serpentin de calentamiento en la seccion radiante, es decir, que tenga tubos horizontales y

! Para mayor informacién consultar revista [Chem. Eng., 100-101 (Jun. 19, 1978)]
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verticales. En la tabla 3.5.2 se muestra los diferentes tipos de calentadores de acuerdo a la

orientacién de sus tubos. La configuracién de los hornos se muestra en las Fig. 3.5.1ayb.

Tabla 3.5.1 Servicio de los Hornos en Planta.

Servicio

Funcién

Recalentadores de
Columna

La carga tomada de una columna de destilacién es un liquido recirculante que
es vaporizado parcialmente en el recalentador. La corriente de liquido y
vapores mezclados, vueiven a la columna donde el vapor condensa y libera
su calor de vaporizacién.

Precalentadores de
alimentacién para
columnas fraccionadoras

La carga (liquido) se envia al calentador por combustién, seguido de un
precalentamiento en el equipo que no se somete a calentamiento por
combustién. Lugar donde realiza una especifica vaporizacion.

Precalentadores de
alimentacién al reactor

En esta aplicacion, los calentadores elevan la temperatura de la carga al nivel
necesario para controlar una reaccién quimica que tiene lugar en el reactor la
naturaleza de la carga y la presion y temperatura de operacion del calentador
pueden variar considerablemente conforme al proceso.

Calor suministrado al medio
de transferencia de calor

En muchas de las plantas el valor de suministra a los usuarios individuales a
través de un medio de transferencia intermedio. Un calentador por
combustion se emplea por lo general para elevar la temperatura del medio de
recirculacion, que suele ser aceite térmico. Los fluidos que pasan por el
calentador en estos sistemas permanecen casi siempre en fase liquida a lo
largo de todo el recorrido.

Calor suministrado a flujos
VisSCos0s

En este tipo de calentador se busca elevar la temperatura con la finalidad de
disminuir la viscosidad de un fiuido.

Reactores por combustion

En esta categoria se encuentran los calentadores en que ocurre una reaccion
quimica dentro de los serpentines. Este tipo de unidades con las tecnologias
mas complejas que hay calentadores de combustién directa.
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Tabla 3.5.2 Clasificacion de los Hornos de acuerdo a la orientacién de los tubos.

Tipo de Tubos. Tipo de Calentador.
1. Vertical-cilindrica; toda radiante.
. 2. Vertical-cilindrica; serpentin helicoidal.
Verticales 3. Vertical-cilindrica, con seccién de conveccién de flujo cruzado.
4. Vertical-cilindrica, con seccion de conveccién integral.
5. Tubo vertical, hilera sencilla, combustién doble.
1. Cabina.
2. Caja de dos celdas.
. 3. Cabina con puente de division.
Horizontales 4. Caja de combustién extrema.
5. Caja de combustién extrema, con acoplamiento lateral de la seccién de
conveccion.
6. Tubo-horizontal hilera simple, combustion doble.
1
} \ ‘ Secci6n de
< Conveccion
) Seccidén de
Radiacion 8{8 o
‘ Seccion de o000
N | N T~

Quemador

Radiacién L ‘ )

L
p ] ]
L  Quemador Quemadores

a) Tipo Cilindrico

L

Fig.3.5.1a Configuracién de los hornos tipos cilindrico.
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Fig.3.5.1b Configuracion de los hornos tipos cilindrico.

3.5.2 Factores Hidraulicos de la linea.

La linea de transfer se define como una tuberia vertical y horizontal, que consta de secciones de
didmetro variante para acomodar los cambios de fase, resultado de pérdidas de presion en el
sistema. La anterior definicién nos proporciona algunas de las caracteristicas méas relevantes de la
linea transfer. Entre otras caracteristicas podemos enunciar:

1. Dimensiones de tuberia.

Cuando el sistema debe operar a presiones subatmosféricas, el volumen especifico
de los vapores presentes en la linea crece considerablemente y con ello los
didmetros requeridos de la tuberia, puesto que la caida de presion se encuentra en
el orden de mm de Hg, diametros de 36 a 84 in, antes de entrar a la columna.

Lo anterior implica el empleo de soportes especial para dicha linea. Ademas del
efecto del peso de la linea en el arranque de la planta, debido a que se encontrara
llena de la mezcla.



Capitulo 3

Identificacién de Lineas Criticas ... 93

Altas velocidades.

En consecuencia de la operacién al vacio y el aumento del volumen especifico del
gas, las velocidades que se presentan en estas lineas esta muy cercana a la del
sonido en la mezcla y usualmente deben corresponder a un 90 % de dicho valor.
Las velocidades en la tuberia se encontraran en el orden de 441 fi/seg (134.2 m/seg)
y temperaturas de 275 a 750 °F ( 135 a 398.89 °C), implicando un disefio estricto en
materia de analisis de esfuerzos.

Materiales especiales.

Independientemente del tipo de destilacién, con el objetivo de lograr la vaporizacién
requerida de los productos que la integran, a temperaturas que no sobrepasen cierto
limite arriba del cual se presente descomposicion térmica (coquizacién) de los
fluidos. Debido al emplec de temperaturas, se requiere del empleo de materiales
especiales, como acero al cromo (Ni-Cr), lo que incrementa notablemente su costo.

El costo de la linea transfer llega a representar el 30 % del costo del horno de
calentamiento, y un 23 % de la columna de destilacién.

Trayectoria de la linea.

Debido a que la caida de presion permisible en sistemas a vacio es del orden de
mm de Hg. Es necesaria que la trayectoria de esta linea, sea lo mas directa posible;
sin embargo debido a las temperaturas elevadas y a los grandes didmetros
empleados, ia trayectoria que sigue dicha linea es muy irregular para absorber los
esfuerzos de tipo mecanico que se presenten. Ver Fig. 3.5.2.
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Columna de Destilacién

Fig. 3.5.2 Trayectoria tipica de la linea de transfer. (No escala).

Peso irregular de la Tuberia.

El calentador a fuego directo suministra a la mezcla la cantidad de calor necesaria
para lograr la separacién de los productos. Dentro de la linea de transfer, la
vaporizacién se va incrementando conforme la mezcla se va acercando a la torre de
destilacion. Por ejemplo en un sistema a vacio, la salida dei horno puede tener las
siguientes condiciones tipicas:

Condicién

Presion: 186 mm de Hg.
Temperatura: 756 °F.
Vaporizacion: 20 % peso.

Y al final de la linea de transfer (boquilla de la columna):
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Condicion
Presién; 33 mm de Hg.
Temperatura: 725 °F.
Vaporizacion: 46 % peso.

Basandose en los datos antes mencionados, se deduce que el peso de la tuberia,

‘en operacion, sera irregular y debera tomarse en cuenta para el disefio de los

soportes. Ademas de prever la operacién de arranque de la planta, situacién en la
cual la tuberia se encontrara totaimente llena de liquido.

Flujo a 2 fases.

Dado que va a presentar una vaporizacién variable en la linea de transfer, se
presentara un flujo a 2 fases. Donde deben vigilarse los patrones de flujo presentes,
ya que velocidades bajas presentan el flujo slug o plug que ocasionan problemas de
vibracion y fatiga mecanica. Por el contrario velocidades elevadas a la salida de la
linea ocasionan flujos del tipo disperso o niebla, que presenta problemas de arrastre
en la columna.

Tiempo de Residencia.

Se denomina asi, al tiempo que transcurre entre la entrada y la salida de una
corriente, este debe ser suficiente para evitar la descomposicion de la mezcla o la
formacioén de incrustaciones debido a la operacién a altas temperaturas. El tiempo
de residencia es igual a la longitud de la linea entre la velocidad promedio
desarrollada por la mezcla.

Flujo Critico.

Dentro de un sistema a vacio se debe verificar que no exceda el flujo critico
correspondiente.

Cuando en una seccién de tuberia, las condiciones son tales que el incremento en
el volumen especifico que se tendria para un pequefio decremento en la presion es

tan grande, que la presion y la entalpia no pueden disminuir mas.
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El flujo critico es analogo al flujo sénico presente en flujo de gases. En otras
palabras, el flujo critico ocurre en un punto del sistema en donde la energia
disponible para mover el fluido a lo largo de la tuberia es consumida totalmente para
la aceleracion del fluido y en consecuencia no existe energia disponible para su
disipacion en forma de friccion. Se requiere méas energia para realizar la expansién
el gas, que la que se produce por disminucién de presién de este. Al llegar al flujo
critico, es virtualmente imposible aumentar el flujo y lo anterior constituye una

barrera o limite fisico que es necesario vigilar.

E! flujo critico puede presentarse a la salida de la linea de transfer, en donde la
presién es minima, pero puede inclusive ocurrir en los cambios de direcciéon de la
linea de transfer y en los tubos de descarga del calentador.

Como puede apreciarse, tomando en cuenta los aspectos antes presentados, es necesario vigilar y

tomar en cuenta para el adecuado disefio de la linea de_ transferencia, criterios adecuados que

permitan anticiparse a los problemas.

Si la linea de transfer se disefia con diametros insuficientes, la contrapresién a la salida del horno

se elevara en consecuencia, lo que originara “cracking” de las fracciones pesadas al requerir una

mayor temperatura para su vaporizacién. Por lo que la eficiencia y la caida de presién del horno se

ven en consecuencia afectados. Por el otro iado, la contrapresién a la salida del homo sé

disminuird apreciablemente, con el peligro de lograr “flujo critico en dicho punto. Una vez

alcanzada, es practicamente imposible aumentar la capacidad del horno, de la torre y en

consecuencia de la planta.
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Establecimiento de los Factores
de Diseno.

En el capitulo 2 se presentaron las caracteristicas de las cinco lineas, consideradas como criticas
dentro de la destilacion. Ademas, se realizo la definid la linea critica como Una lineas criticas se
pueden definir como aquella cuyo disefio requiere un estricto apego a criterios: hidraulicos, termo-
hidraulicos, de ubicacion, de localizacion; por mencionar algunos, para asegurar su estricto apego
a las consideraciones de proceso y de caiculo.

En este capitulo, se presenta de una manera mas amplia y detallada los factores y criterios de
disefio, los cuales no pueden ser ignorados en el disefio de estas lineas criticas.

4.1.0 Factores de Diseio y Criterios de Disefio.
Debe entenderse como Factor de Disefio, como un parametro o variable susceptible a medicién.
De los cuales podemos mencionar la caida de presién y la velocidad del fluido.

Los criterios de disefio son valores a los cuales los factores de disefio deberan ajustarse. Para
realizar un disefio econémicamente aceptable, de operacion segura y libre de problemas. Cabe
mencionar que la aplicacién de estos criterios no es garantia que se obtenga el disefio 6ptimo. La
aplicacion de los criterios que a continuacion se presentan tienen por objetivo ayudar en la toma de
decisiones y como punto de partida en el disefio (calculos).
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4.1.0 Linea de Succién de Bombas Centrifugas.

Como se estableci6 en la seccién 3.1.1, las lineas de succién de bombas trabajan con carga (+) y (-).
Cabe senalar que, las lineas de succién con carga positiva son las mas comunes. Las lineas de
succion con carga (-) son las menos empleadas dentro de la destilacién, por que no permiten el
manejo de liquidos volatiles y saturados, debido a que provoca problemas de cavitacién, ya que la
presion en cualquier punto de la linea se encontraria por debajo de la presién de vapor, por lo que se
encuentra limitada a liquidos subenfriados. Por lo que, esta seccién se limita al estudio de lineas de
succion con carga (+), de la cual se presentan los parametros y criterios para su adecuado disefio.

4.2.1 Factores de Disefio.
Dentro de los factores hidraulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado disefio de la linea
de succion de bombas, se encuentra fundamentalmente el NPSH,, factor que limita el disefio, el cual
depende de:
1.  Tipo de liquido manejado.
'_a elevacion de equipo, bomba y tuberia.
Las trayectorias o arreglo de la linea de succién.
El espaciamiento entre equipos.
Accesorios permitidos.
Configuracion de la linea de succion.

La cantidad de gases disueitos presente.

® N Qs ® P

Caida de presion.

Tipo de liquido manejado en la linea.

El tipo manejado repercute en el diametro de la linea y la caida de presién.. Dentro de la
destilacion, solo se presentan 3 de los 4 mencionados en la seccién 3.1.3, los cuales son.
Viscoso, Saturados y volatiles, con gas disuelto. A los cuales se debe anexar el liquido
subenfriado.

Conocer que tipo de liquido es manejado sirve como punto de partida en la seleccién del criterio
de dimensionamiento para determinar el diametro de la linea. El dimensionamiento se realiza

mediante dos criterios que son la velocidad del liquido {f#/seg o bien, m/seg) y la caida de presién
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en 100 metros o pies de tuberia. En la tabla 4.1.1 se presentan los criterios para tres de los
liquidos antes mencionados [Ludwing, Emest E (1984). Design For Chemical And
Petrochemical Piants, Volumen I.(2da ed). U.S:A: Guif Publishing C.CJ. El dimensionamiento dé
para liquidos con gases disueltos se presenta mas adelante.

Tabla 4.1.1 Criterios de Velocidad y AP,4 Recomendadas.
Tipo de liquido Velocidad recomendada AP100 Recomendada
Liquido Saturado 0.5-3 fi/seg 0.3 PSI
Liquido Subenfriado 1-5 fi/seg 1 PSI
Liquido Viscoso (>10 cp) 2 fi/seg

Elevacion de equipo, bomba y tuberia.

a)

Elevacién del equipo.

Las lineas de succién de bombas dentro de la destilacion se encuentran asociadas a

equipos como columnas, tanques e intercambiadores. Donde es evidente la carga (+). La
elevacion de los equipos antes descritos esta limitada por el NPSH;.

Las elevaciones tipicas de los equipos antes mencionados, respecto al nivel de piso se
muestran en la tabla 4.1.2. [ F. Rase. H. Piping Design for Process Plants, Ed. John Wiley

and Son, 1963, U.S.A]

Tabla4.1.2 Elevacién de Equipos de Succién y Bombas (#).

Equipo Elevacién
Columnas 3 -5 ft del faldén
Tanques 3 -5 t del faldén

Tanques de Almacenamiento

Al nivel de piso

Intercambiadores

25-4f
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b)  Elevacion de la bomba.
El criterio para la elevacion de la bomba del nivel de piso a la linea de centros de la
bomba es de 12 in (= 30 cm). Esta elevacién esta sujeta a los requerimientos de NPSH,.
[Tomado de Rase, F. H. Piping Design for Process Plants, Ed. John Wiley and Son, 1963,
US.A]

c) Elevacién Minima para la Tuberia.

La elevacién de la tuberia se refiere a la distancia vertical entre el nivel de piso y el fondo
de la tuberia. El criterio de disefio para la elevacién de tuberia es de 6 pulgadas minimo,
ver Fig. 4.1.1. [Tomado de Rase. F. H. Piping Design for Process Plants, Ed. John Wiley
and Son, 1963, U.S.A]

Espaciamiento entre equipos.

El espaciamiento de equipos industriales es un requisito para prevenir, controlar o minimizar las
perdidas por accidentes. Actualmente no existe norma nacional o internacional especifica para
la determinacion del espaciamiento, la muyoria de los criterios corresponde a recomendaciones
emitidas por companias aseguradoras internacionales y por algunas firmas internacionales
relacionadas con el disefio.

6" de Elevacion

minima

Fig. 4.1.1 Elevacién Minima de la Tuberia.

Un criterio de espaciamiento entre el equipo de succion y la bomba que toma en cuenta el

mantenimiento y la operacion, indica que se debe colocar lo mas cerca posible. Pero se
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encuentra satisfactoria una distancia de 3 ft (91.44 c¢m). Sin embargo esta recomendacion no
obedece factores del cardcter preventivo que favorezcan la seguridad de las instalaciones.
[Tomado.- F. Rase. H. Piping Design for Process Plants, Ed. John Wiley and Son, 1963, U.S.A]

Dentro de las Normas que establecen la separacién de equipos de proceso en México, se
encuentra la Norma de Referencia de Petréleos Mexicanos NRF-010-PEMEX-2001. La cual
establece el espaciamiento entre las bombas y los equipo a los que se encuentra relacionado.
Basandose en el riesgo de fuga o explosién, la cual clasifica en tres categorias que son:
Moderado, Intermedio y Alto. En la tabia 4.1.3 establece el espaciamiento para el riesgo
intermedio y alto:

Tabla 4.1.3 Espaciamiento entre los Equipos de Succién y Bombas (m).

Torres y Acumuladores Cambiadores
Bombas de Producto de Riesgo Intermedio 3m 3m
Bombas de Producto de Riesgo Alto 5m 15m

La distancia entre bombas independiente del riesgo es de 1.5 m.

Trayectoria de la linea de Succién.

Para establecer la trayectoria de la linea de succién se recurre a las trayectorias tipicas, que

muestran la disposicion o trazo de la linea de succién de acuerdo a los requerimientos del

proceso y a la ubicacién, orientacion de la boquilla de succion.

a) Requerimientos del proceso.
Muchos procesos operan de manera continua los 365 dias al afo, por lo que, no puede
realizar un paro por mantenimiento en una bomba, Para evitar lo anterior, se instala una
bomba de relevo, haciendo que la linea de succion deba sujetarse a la simetria en su
trazo, para que de esta manera tengan el mismo comportamiento hidréulico en: caida de
presion, diametro, perdidas por friccién, etc.

b)  Ubicacién y orientacion de las boguillas. (Fig. 4.2 2). [Weaver, Rip (1975). Process Piping
Design, (Volumen 1-2), USA: Gulf Publishing Company.] '
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Fig. 4.1.2 Trayectorias Tipicas para Boquillas Ubicadas en la Coraza.

Accesorios permitidos.

Los accesorios permitidos dentro de la linea de succién de bombas son:

a) Boquillas y [as entradas de succién.
La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectarlo con las lineas de
proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones de
tuberia que puede ser: Roscada (si el diametro es menor de 2 pulgadas) y Bridada (si el

didmetro es mayor de 2 pulgadas).
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Las boquillas que se instalan en un recipiente, se deben someter a un analisis de
esfuerzos, para evitar el debilitamiento por el corte realizado. Para evitar este problema se

coloca un anillo de refuerzo, que sera unida con soldadura. Como se muestra en la Fig.
4.1.3.

Las boquillas se deben combinar con una de los 4 tipos de entrada, las cuales son: la
entrada bien redondeada, entrada ligeramente redondeada, entrada de borde afitado y
entrada de tubo proyectado hacia adentro (ver figura 4.2.4). El criterio de disefio
recomienda que “se emplee una entrada bien redondeada, debido a que es la que
produce las menores pérdidas por friccion”, pero cabe mencionar que este criterio es
ignorado en ocasiones. Ya que en su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.
En disefios especiales llega a emplearse la entrada de bordes afilados o bien, la entrada
de tubo proyectado.

Refuerzo en
Bogquillas
Fig. 4.1.3 Refuerzo Tipico en Boquillas.
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Fig. 414 Tipos de entradas de Boquillas.

b)  Reducciones

104

El criterio de disefio para el tamanio de la linea de succién dice “el tamafio de la linea de

succion nunca deberd ser mas pequeno que la boquilla de succion de la bomba [Tomado

de L. Mott, Robert; Mecénica de Fluidos. México: Editorial Prentice-Hall.], por lo que el

diametro de la linea debera ser 2 tamarfios mas grandes que la boquilla de succién de la

bomba, o bien, 1 tamafio mas grande para reducir la las pérdidas por friccién™. El anterior

criterio establece que se debe realizar un cambio de diametro, el cual se realiza a través

de una reduccion, la finalidad de este cambio de didmetro es evitar la formacion de bolsas

de aire. La reduccion que se recomienda es la del tipo excéntrica, ya que la reduccion

concéntrica es propensa a formar bolsas de aire. La reduccién excéntrica se debe colocar

con el lado plano en la parte superior, tal y como se muestra en la Fig. 4.1.7.
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c) Valvulas.
La linea de succién debe permanecer abierta bajo condiciones de operacién normal, y
cerrada cuando se realicen labores de mantenimiento. Dentro de las valvulas que pueden
emplearse se encuentran: la de bola, de mariposa y de compuerta. En la tabla 4.1.4 se
muestran las caracteristicas de las valvulas antes mencionadas [Tomado del Janna W. S,
Design of Fluid Thermal System, Ed. International Thompson Publishing.]. Donde la
valvula de mariposa se recomienda porque presenta las menores perdidas por friccién y
no tiene bolsas de aire en su cuerpo. Pero se encuentra limitada a lineas de succién de 6
in y superiores, por lo que para tamafos inferiores se recomienda la valvula de
compuerta.
La ubicacién de la valvula de corte debe ser una seccién de tuberia horizontal, para evitar
el efecto de carga sobre el empaque de la valvula. Se permite ubicar la valvula en una
seccion vertical solo si el tamafo es inferior a 1 in.
Tabla 4.1.4 Tipo de Vélvulas Empleadas.
Tipo de Descripcion Aplicaciones Ventajas Desventajas
Valvula
Bola Porta una esfera Controla Flujo, Presenta bajas caidas | Atrapa fluido en la
dentro de alojamiento, | Presion, de presion. esfera cuando se
la cual tiene una Corte de una corriente. | Abertura rapida. cierra.
rotacion de 90°. Puede ser usada a Insensible a la Al abrir violentamente
Cambia de totalmente |altas temperaturas y contaminacion. causa un oleaje
a totalmente cerrada. | presiones. Presenta bajos rangos | violento.
Maneja fluidos de fuga.
comunes, corrosivos, | Regula flujos de vapor
criogénicos, viscosos.. | o liquidos.
Mariposa | Disco de Alojamiento. | Sistemas de baja Bajas caidas de Limitadas a sistemas
Disco rota cerca de un | presién. presion. de baja presioén.
eje. Fluidos comunes Peso ligero El sello se dafia
Cerrado de discos Lineas de gran Sus tamarfios van de 6” | frecuentemente por las
contra los anillos didmetro y mas grandes. altas velocidades.
sellados. Sujeta a vibracion.
Compuerta | Altas presiones y Insensible a la Bajas caidas de Propensa a
temperaturas. contaminacioén. presién cuando esta vibraciones.

Mueve fluidos
perpendiculares

Fluidos comunes.

totalmente abierta.

No apta para vapores.
No puede emplearse
como valvula
reguladora.
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Codos

Los codos son accesorios que sirven para cambiar la direccion de una linea, de acuerdo a
su longitud se clasifican en radio largo y corto; dependiendo de la longitud seran las
perdidas por friccién, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caida de presion en
los accesorios de radio corto, que en los de radio largo; repercutiendo en el disefio de la
bomba. Por lo que, se recomienda el empleo de accesorios de radio largo.

Bridas

Las bridas son accesorios que permiten unir secciones de lineas del mismo diametro,
ademas, hace posible el reemplazo, por motivos de mantenimiento, de secciones de
tuberia y de equipos fijos.

Tee’s
Las tee’s son accesorios que permiten realizar la bifurcacion de una linea. Existen dos
tipos, los cuales pueden ser con roscados o con bridas.

Coladera o filtro.

Este accesorio se instala para eliminar materia extrafia de diferentes tamanos de la linea
de succidn, que puede llegar a atascar la bomba y reducir su capacidad de bombeo. Este
tipo de accesorio es de uso temporal, debido a que se emplea al arranque de la planta,
para eliminar mugre, gotas de soldadura, oxido y cualquier material extrafno.

Tipos de coladera

Existen dos tipos de coladeras, que son las convencionales y las sofisticadas. El primer
tipo de coladeras se coloca entre dos bridas para retener la materia exiraia y son
relativamente baratos, aunque no realmente. El sacar este tipo de coladeras para
limpiarlas y luego volver a colocarlas constituye un gasto, debido a que se debe de contar
con una cuadrilla de trabajadores de guardia para realizar dicho trabajo. Existen 4 tipos de
coladeras convencionales, las cuales son: el de cesta perforada, el conico perforado, el
plano perforado y la plana con malla. La seleccién adecuada del tamario de las aberturas
es dificil de hacer. La seleccién del tamafio debe realizarse tomando en cuenta los

espacios libres de la bomba, para evitar que las particulas causen dafio. Ademads, debe
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tener en cuenta que la seleccion de un tamafio muy pequefio causaria que la coladera se
tape instantdneamente. (Ver Fig. 4.1.5)

El otro tipo de coladera y mas satisfactorio es el que se muestra en la Fig. 4.1.5, este tipo
de coladera provoca menor caida de presion, por lo tanto el periodo de limpieza es mas
largo. Ademas permite limpiar la coladera en un tiempo relativamente mas corto,
comparado con las coladeras convencionales. [Tomado del Karassik, Igor J. Y Carter,
Roy. Bombas Centrifugas Seleccién, Operacion Y Mantenimiento, Ed MacGraw-Hill, Afo
1974]. El criterio para la localizacién de la coladera enuncia “las coladeras temporales de
tamafio adecuado deben colocarse lo mas cerca que sea posible de la bomba”.

La seleccion del tipo de filtro se realiza a través de sus condiciones de temperatura y
operacion. Para lo cual se requiere consultar los catalogos de fabricantes par obtener la
informacién técnica, dentro de la que podemos requerir es la relacionada con la
determinacién de la longitud equivalente o bien la caida de presion, que presentara el
equipo al circular a través del equipo.

Juntas de expansién

Las juntas de expansion se usan algunas veces en las lineas de succién y descarga, para
evitar que se transmita cualquier clase de esfuerzos de la tuberfa a la bomba, ya sean por
expansién térmica por manejar liquidos calientes, deslizamiento de la tuberia o cualquier
otra causa. Este accesorio elimina los esfuerzos de las tuberias, pero causa un nuevo
problema enteramente diferente, o sea, una reaccién y un torque en la bomba y en su
cimentacion. Por lo que las juntas de expansion pueden causar mayores problemas de los
que puede remediar, razon por la cual se encuentra en desuso y se recomienda no

emplear.
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Tipo “T"
Disponible en 2 in y mas pequefios. Disponible en 2 1/2 in y superiores.
Tipo “Canasta”
Disponible en 1 in y hasta 84",
Fig.4.1.5 Tipos de Fiitros Temporales y Sofisticados.

Bolsas de gas en el tubo de succién.
Las causa tipicas de las bolsas de gas en el tubo de succién (ver Fig. 4.1.6) son: Puntos altos
-en la tuberia, Reductores concéntricos que llegan a la boguilla de la bomba y Juntas mas

pequenas que el tubo o colocadas excéntricas.
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Bolsa de Gas

a) Puntos altos en la tuberia.

Junta
(descentrada)

S,

Bolsa de Gas

€z

b) Juntas mas Pequeiias o Mal Colocadas.

Fig. 4.1.6 Causas de las Bolsas de Gas en los Tubos de Succién.
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Ha habido muchos casos en que las bombas han funcionado en forma correcta con bolsas de

gas estacionarias que se sabe estan en la tuberia de succion. Esto ha engafado a muchos

usuarios y los ha hecho creer que las bolsas de gas son inofensivas.

Los problemas empiezan cuando la bolsa de gas se mueve y entra a la bomba. El impulsor

lanza el liquido que es mas pesado hacia fuera y retiene el gas dentro del cjo del impulsor. A

veces, esto cortara por completo el paso del liquido por la bomba y la dafard en forma

irreparable. Otras veces, seguira la circulacién en menor volumen.
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Esta circulacién reducida puede producir uno de dos resultados. Primero, segin sean las
velocidades mas altas en las zonas parcialmente obstruidas y las pérdidas de presion en la
succién, la presion absoluta del liquido que pasa por la bolsa de gas puede ser menor que en la
succién y hacer que se desprenda mas gas del liquido. Segundo, debido a la velocidad mas aita
del liquido al pasar por la bolsa de gas, la bolsa crecera o desaparecera.

Dado que es muy dificil o casi imposible predecir el efecto de las bolsas de gas, es preferible no

arriesgarse y eliminar su formacién en el tubo de succion.

Esto se puede evitar mediante una pendiente gradual de los tubos, con reductores excéntricos y
juntas con diametro interior mayor que el tubo.

Cuando la distribucién fisica de la planta impide instalar tubos de succién con pendiente graduai
desde el tanque hasta la bomba y hay puntos altos, hay que darles respiracién a la atmésfera o
al espacio para vapores en el tanque. Cuando los puntos altos sin respiradero no ocasionan
problemas es que la velocidad del liquido es tan baja que no arrastra al gas del tubo de succién
hacia la bomba.

Configuracion de la Linea de succion.

Los criterios de diseno para la configuracién de la linea de succién indican que:

1. La linea de succién debera ser tan corta y tan directa como sea posibie. Si se requiere una
linea de succi6n larga, el tamario de la tuberia deberé aumentarse para reducir fas pérdidas
por friccion.

Debera evitar la formacién de bolsas de aire.

3. Su didmetro debera ser 2 tamafios mas grandes que la boquilla de succién de la bomba.
Por lo que, solo deberan instalarse reductores excéntricos con el lado recto hacia arriba
entre la tuberia y la boquilla de succién de la bomba.

4. Los codos y otros accesorios inmediatos a la succién deberan seleccionarse y arreglarse

cuidadosamente”.
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Basados en los criterios anteriores presentamos el siguiente tipico de instalacion, que cumple
con elios puntualmente y corresponde a un tanque con boquiifa de succion lateral como muestra

la figura 4.1.7.

Rompedor de Pared del

Vélvula

i de Reductor
IR I Mariposa Excéntrico
______ ¢ Descarga
___________ —)
___________ V]

______ Coples
T T T T Dresser ]

————— Boquilla de Extraccién !

Fig. 4.1.7 Linea de Succién Apegada a Criterios.

Este tipo arreglo es el ideal en lineas de succidn, pero no es comun dentro de la destilacién el
diseno de una linea horizontal de succién, debido a la ubicacién de boquillas, elevacion,
espaciamiento entre equipos v las trayectorias tipicas, obliga al disefiador realizar el disefio de
la linea de succién con una combinacién de tramos horizontales y verticales.

A continuacién se muestran los arreglos tipicos de la linea de succion, ademas de enunciar las
ventajas y desventajas de cada arreglo.



Capitulo 4 Factores de disefio en Lineas Criticas... 112

Reductor Excéntrico

_ Bogquilla de succién E]

de la Bomba

[_ Base de Concreto 1

Figura 4.1.7.A  Tipo de Arreglo ideal. [Tomado de Weaver, Rip (1975).
Process Piping Design,(Volumen 1-2), USA: Guif Publishing Company.]

Figura 4.1.8 Tipos de Arreglo.[Tomado de Ludwing, Ernest E (1984). Design For
Chemical And Petrochemical Plants, Volumen 1.(2da ed). U.S:A: Gulf Publishing C.C].
Correcto Incorrecto

A. Ninguna interferencia de la tuberia de arriba 1.- La tuberia no debe correr directamente sobre el
equipo. Dificulta la reparacién y el mantenimiento
B. Soporta de mejor manera los esfuerzos en tuberias  2.- El soporte es malo ya que dificulta retirar el equipo .

C. La valvula se opera de mejor manera en esta 3.- Se congestiona la parte delantera del equipo..
posicion, ademas de facilitar el mantenimiento
D. Reduce los esfuerzos en el equipo. 4.- La valvula debe estar proyecta hacia el corredor o

el camino excepto si gira hacia el equipo.
5.- El trazo hara que se presenten esfuerzos en el
equipo
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Diseiio de bombas con gases disueitos.

El liquido comienza a vaporizar cuando la presién en el ojo de la bomba iguala la presion de
vapor def liquido. En la operacion real, una bomba puede tolerar una cantidad minima de
vaporizacién sin efecto nocivo significativo, de modo que (NPSH) ,=(NPSH)x.

Para evitar la vaporizacién en el ojo del impulsor de la bomba, él (NPSH), debe ser mayor que
(NPSH) para que la bomba funcione con seguridad. El criterio de disefio del Instituto Mexicano
del Petréleo enuncia que “(NPSH), = (NPSH)z+ 2 ft, que permite una operacién libre de
vaporizacién, una diferencia mayor solo debe aplicarse a peticion del cliente”, tal es el caso de
Petréleos Mexicanos, el cual exige se apliquen 3 # en lugar de 2 1.

Efecto del gas disuelto.

Como se menciono anteriormente, el gas disuelto comenzara a abandonar el liquido si la
presion en el ojo del impulsor es menor a la presién del liquido en el recipiente. Por lo tanto,
para prevenir dafios en la bomba, es requerido que la presion en cl ojo del impulsor sea mayor
a la presion del liquido en el recipiente

Para lo cual se requiere de aplicar un procedimiento mas riguroso, el cual establece que: se
debe calcular la cantidad de gas disuelto a la temperatura y presion de la succién de! ojo del
impulsor y ser expresada como fraccion en peso, el Wy, o el porcentaje (por el volumen) del gas
(GVP) en las mezclas gas - liquido hipotética. El volumen especifico de esta mezcla es la suma
de volumen especifico liquido, de v,, y del volumen asociado del gas, el vs, que se calcula para
el gas disuelto en ese volumen especifico de liquido en la gota de presién dada y en la misma
temperatura que el liquido.

La cantidad de gases disueltos se puede representar como:

GVP =vg [(v, +v5)x100% 4.1)
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ve =(Wo/MW)(ZRT, | P) (4.2)

El volumen asociado del gas, v, Se basa en un peso de unidad del liquido en el cual se
disuelve, y sera referido como el volumen especifico del gas disuelto.

Generalmente, una bomba puede tolerar una vaporizacion de gas de 2 - 3% en el ojo de la
bomba sin encontrar problemas como cavitacién y/o colapso de burbujas del vapor, por lo
tanto, se acepta un punto medio de 2.5% como una cantidad segura y tolerable. Podemos
utilizar 2 % para ser mas conservadores. Esto nos permite establecer un "nivel significativo”,
debajo del cual los gases disueltos pueden ser ignorados.

Mientras que se reduce la presion, el volumen del gas aumenta. Sin embargo, la presién nunca
debe ir debajo de la presion de vapor del liquido en cualquier uso de la bomba. Por lo tanto, el
volumen méximo del gas disuelto que debe ser P = P, en la ecuacién 3.30. Los
correspondientes por ciento del volumen calculado de la ecuacion 3.29, seran denotados como
GVPy.

Disefio con niveles de gas significativos

Si, por otra parte, GVP,, es mayor de 2.5 %, debemos establecer si el gas se comportamiento
como inerte o no. Para asi seguir el siguiente procedimiento puede usarse para estimar presién
de vapor del liquido a la cual la cantidad de gases disueltos sea del 2.5 %. Este procedimiento
establece que debemos asumir si el gas inerte obedece la Ley de Dalton, y la Ley de Henry, y
gue la Ley Raoult (aplica para todos los componentes en el liquido excepto el gas inerte). La
fraccion del volumen del gas vaporizado, a, en la mezcla gas - liquido, como la presién en la

fuente de la succion, Py, se reduce a P, se obtiene por:

o= f |Mo ol ]+1 4.3)
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Por definicién.
d, =1, (4.4)

Desde vg,, volumen especifico dei gas en las condiciones de succién de la bomba, segun lo
definido por la ecuacién 4.3, y W, ambos son basado en un peso de unidad de liquido:

dso =W5/Va, (4.5)

Sustituyendo las ecuaciones 4.4 y 4.5, |la ecuacion 4.3 se convierte en:

2
2)[-2)
o o o +1 (46)

K Voo [ P P
[TIE]“‘E)

Debe ser observado que el vg, estd basado en un peso de unidad del liquido en el cual se
disuelve el gas, y no es el volumen especifico usado generalmente a otra parte.

La ecuacion 4.6 es implicita en la presién P, asi que es necesario utilizar método ensayo - error
para determinar la presidon liquida que corresponde a una fraccion del volumen de gas
vaporizado. Se recomienda la elaboracion de un diagrama de a contra P.

Condiciones inadecuadas en la succion.

Cuando en un sistema tiene insuficiente NPSH, para una seleccion optima de la bomba, hay
varias formas de enfrentarse a este problema. Se pueden encontrar medios para aumentar la
NPSH,.

Para aumentar la NPSH, se puede:
1. Subir el nivel del liquido.
2. Bajar la bomba.
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3. Reducir las pérdidas por friccién en los tubos de la succion.
4. Utilizar una bomba reforzadora.
5. Enfriar el liquido.

Cada uno de estos métodos tiene ventajas y desventajas. Se hard un examen y evaluacion

individuales de cada método.

1. Subir el nivel del liquido. A primera vista, parece la solucion mas sencilla, salvo que
no resulte practica porque: la cantidad que haya que subir sea totalmente
impractica, o el costo de subir el tanque de succién sea excesivo. A menudo
encontrara que unos pies mas arriba le permitiran una seleccién mas adecuada de
la bomba.

2. Bajar la bomba. Igual que en el caso de subir el nivel del liquido, el costo de poner la
bomba mas abajo permitiria seleccionar una bomba de velocidad mas alta, menos
costosa y mas eficiente

3. Reducir ias perdidas de friccion en los tubos de la succion. Esto se recomienda en
todos los casos y su costo se recuperara por las mejoradas condiciones en la
succion.

4, Enfriar el liquido. Este método incrementa la NPSH, porque reduce la presiéon de
vapor del liquido que se bombea.

5. Emplear varias bombas mas pequenas en paralelo.

4.2.2 Procedimiento de disefio de la linea de succién.
Para Ingenieria Basica.
El adecuado disefio de la linea de succion de bombas, para ingenieria basica, en su primera
fase, busca un predimensionamiento para obtener un didmetro preliminar sin tomar en cuenta
perdidas por accesorios. Este se realiza a través de dos criterios que son: la Velocidad y la
AP0 (caida de presion en 100 m o ft de tuberia) recomendadas.
1. Dimensionamiento con velocidad recomendada.

Cuando se emplea el criterio de velocidad, se calcula el diametro con la ecuacion 4.7:
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0.5
de 2[9:0509-@] @.7)
pv

El diametro calculado se redondea al didmetro interno comercial més proximo, superior o
inferior, dependiendo de la cercania de estos con los criterios de velocidad y de AP

2. Dimensionamiento con APy recomendada.
Cuando se emplea el criterio de AP, se calcula el diametro con una de las ecuaciones de
la tabla 4.1.5.

Tabla 4.1.5 Ecuaciones a emplear con AP,y recomendada.

Tipo de Ecuacion Comentarios
Flujo

. e No requiere iteraciones
Laminar | AP, =0.000336 i;-s AN CE:)
P

(4.9 que uno de sus variables, el factor

de friccion esta en funcién del
diametro. Para reducir iteraciones
se recomienda el empleo de la
siguiente ec:

4 _(3.36><10“‘-f.w_2
‘ p'APwo

JM Requiere célculo iterativo, debido a

Turbulento

Unidades Sistema britanico:
AP, g0= psil100ft, f= adim,, W = 4 ( wie _#o.z
c =

Ib/seg , p = Ib/fi3, 0 = cp, 20000 pF] -0.2083 (4.10)
100

El procedimiento iterativo para él calculo del diametro, para flujo turbulento es:
> Suponga un didmetro o bien, use la ecuacion 4.10 para estimar un didmetro.
> Realice él calcuio del factor de friccion (se recomienda la ecuacion de Colebrook).
»  Calcule el diametro con usando la ecuacion 4.9.
>  Si el diametro calculado es igual al supuesto, termine iteracion. Si el diametro es
diferente, vuelva a calcular suponiendo otro diametro.
3. Calculo de AP0
Cuando desee calcular la APy, dadas las condiciones de flujo y el diametro del tubo, el
procedimiento de calculo ser4 el siguiente:

> Determine la velocidad del fluido.
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Calcule el numero de Reynolds
Calcule factor de friccion.

Realice €l célculo de la caida de presion, despejando de la ecuacién 4.8 6 4.9.

Calculo del NPSH

Una vez obtenido el diametro y la caida de presién cada 100 f de linea, se procede a realizar el

trazado del isométrico de la linea de succidn, tomando en consideracion los factores que fueron

mencionados anteriormente. Este isométrico tiene caracter de preliminar debido a que la altura

del equipo se desconoce. Para determinarla aplique el siguiente procedimiento:

>

Suponer un NPSH,. Para evitar esta suposicion, se utilizara la grafica A-5 del
apéndice, para lo cual requiere de flujo volumétrico en galones por minuto (gpm),
seleccionando una de las dos curvas que corresponden a 1750 y 3550 RPM.
Tomando en consideracién que los valores mas bajos de NPSH; incrementan el
costo de las bombas.

Estime el NPSH, a partir de NPSH; aplicando el criterio seleccionado. Aplicando la
ecuacién 3.2A para NPSH,. En procedimientos de disefo, en los cuales la altura del
equipo no se ha establecido y debe estimarse, se recomienda aplicar la siguiente
regla de dedo, para él célculo del NPSH,, esta regla recomienda reducir la carga
estatica de succion del sistema, al ignorar el efecto de la carga estética del nivel de
liquido en el equipo de succién, esto a través de cambiar la altura vertical de Z, que
es del nivel del liquido del equipo de succién, por la linea tangencial del mismo a la
linea centros de la bomba. Con la finalidad de garantizar un adecuado diseno, ya
que la carga estatica ejercida por el nivel de liquido, servira como carga de
seguridad. (Ver Fig. 4.1.9)

: -P u®-L
NPSHA=—231(1§ V)+Z—f7”g'DT— 3.2A
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NMin
Ls
i y £ Linea Tangencial
< i
3 —
! | z
T | |
Lineade Centros ¢ !
de la Bomba i

Figura 4.2.9 Paréametros de la Linea de Succidn.

Nomenclatura:
Nmin Es el nivel minimo del liquido en el recipiente de succién.
Ty Es la longitud de tuberia vertical (desconocida).
Tru Es la longitud de tuberia horizontal.
L Es la longitud vertical del nivel minimo del liquido a la boquilla de
recipiente
V4 Es la longitud vertical de la linea tangencial del equipos de succién a la
linea de centros de la bomba.
Rp Es la distancia vertical de la tapa del tanque de succién.
Ly Es la longitud total.
Lz Es la longitud de tramo recto.
Lacc Es la longitud en tramo recto de los accesorios.
Donde:

Ly =Ly +L (4.11)
Loy =Ly +1Lp, (4.12)
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Z=L,+L, (4.13)
L, =Z-R, (4.14)
LB=NMin+RB (415)

donde Rz es = 0, si la tapa es plana

Sustituyendo las ecuaciones 4.11, 4.12, 4.13 en 3.2, despejando Z y rearreglando
la ecuacién resultante es:

2.31(P, - P, u®
A—%-F;ﬁ(LTH*-LACC_RB)
Fe A . (4.16)

La ecuacién 4.16 sirve para estimar Z, y a partir de este valor estimar la longitud de
tuberia vertical.
Ahora estime el tramo de tuberia vertical aplicando la ecuacion 4.14.

»  Aplicando la ecuacion 2.36, realice un balance para conocer la presién det liquido en
el ojo del impulsor.

>  Determinar la cantidad de gas disuelto en el liquido a las condiciones de
temperatura y presion en el ojo del impulsor. Aplicando la Ley de Dalton, la Ley de
Henry, y 1a Ley Raouit. Si el por ciento de gas disuelto es inferior al 2.5 %, finaliza él
calculo. Si por el contrario él por ciento es superior, determine la presién a la cual él
por ciento de gas disuelto sea del 2.5 %.

El procedimiento anterior solo aplica cuando estamos proponiendo el isométrico de la linea de
succion. Pero en ocasiones este se nos proporciona. Limitando el trabajo a una verificacion del
comportamiento hidraulico, una vez definida la trayectoria de la linea se procede a verificar su
hidraulica, en caida de presiéon y NPSH,.
Para lo cual debe seguir el siguiente procedimiento de calculo:
> Retomar la velocidad del liquido (previo contraste con el criterio de velocidad) y el
numero de Reynolds.
»  Calcular el factor de friccién.
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Se calcula el Hg

Realice un balance aplicando la ecuacion de Bernoulli del nivel del liquido a la linea
de centros de la bomba, para determinar la presién en la succion de la bomba.
Realice el calculo de Ia caida de presion y contraste con la recomendada.

Caélculo de la NPSH,.

Para realizar él calculo del NPSH,. Depende del liquido a ser manejado:

Para liquido saturado y subenfriado emplee la ecuacion

NPSH , = 23 l(li;iy) +Z—Hfs (3.2)

Donde NPSH, es la cabeza neta positiva de succién, f#; Ps es la presién sobre la
superficie del liquido, Psia; P, es la presién de vapor del liquido manejado, Psia; Z
es la carga estatica, f; Hfs son las pérdidas por friccion, fi.
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4.2.0 Lineas con Flujo a Dos Fases.

En la seccién 3.2.0, se hizo una resefia cronolégica scbre la tecnologia en flujo a dos fases
(liquido—gas). En el cual se establecen 2 periodos; empirico y modelado. Donde se busca una
solucién exacta y rigurosa al flujo a dos fases, pero al no existir, estos se han aproximado a través
de Ia suposicion del flujo a dos fases isotérmico (estable) de una forma numérica o analitica.

El periodo empirico se caracteriza por el uso de datos experimentales y de la correlacion de
propiedades, pero su aplicacion se limita al conocimiento de estas propiedades y al ndmero
limitado de parametros, por ejemplo, para calcular la caida de presién para flujo a dos fases en
una linea, se establece que depende de:

dapP
E=f(VSG7VLS’D’pmuum’Hyf,----)

Ahora bien, los modelos son un método mas efectivo de solucion, en general, pero usualmente son
los mas dificiles de aplicar por su gran cantidad de propiedades y parametros que involucran, por
ejemplo:

dP
E:f(VSG’VLS’D’pl_’ponuL’ﬂG’G,g,Haf,e’NFrv")

Debido a que algunos procesos con flujo a dos fases son muy complejos, es necesario simplificar,
tomando en cuenta los efectos mas importantes y despreciar los menos importantes. Por lo que a
este tipo de modelos se le conoce como mecanisticos, este tipo de modelos proporcionan mejores
resultados que las correlaciones, reducen los esfuerzos numéricos de solucion y permite extrapolar
resultados mas alla del rango de los datos experimentales.

4.3.1 Factores de diseio.

Los parametros de disefio en |ineas con flujo a dos fases de interés para la industria del petréleo
son: el patron de flujo, la caida de presién y holdup. Los factores de interés, cabe mencionar que
se encuentran relacionados a través de otros parametros y propiedades, los cuales deben

comprenderse para el adecuado disefio de una linea a dos fases, entre los cuales se encuentran:
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Fraccién de vacio. Es la relacién de areas ocupada por la fase gaseosa con
respecto al area total del sistema.

Fraccién de volumen del liquido (holdup). Es la relacion de areas ocupada por la
fase liquida con respecto al area total del sistema.

Fraccién de liquido a la entrada (input holdup). Se define como la relacion entre el
area ocupada por la fase liquida y el area total, en la alimentacién de una linea.
Velocidad superficial. Es la velocidad que tendria la fase si fluyera sola en la
tuberia.

Relacion de velocidades. Es la relacion entre las velocidades de cada fase,
también se conoce como relacién de resbalamiento o relacién de colgamiento.
Velocidad relativa. Es la diferencia de velocidades entre las fases. También se
conoce como velocidad de resbalamiento.

Velocidad de deriva. Es la diferencia de velocidades de la fase liquida o gaseosa
con respecto a la velocidad homogénea de la mezcla.

Velocidad homogénea. Es la velocidad que se tiene cuando la relacién de
velocidades es igual a la unidad, donde la velocidad superficial del gas es igual a
la del liquido.

Velocidad real del liquido. Es la velocidad real de la fase liquida, la cual considera
los efectos de deslizamiento entre las fases.

Velocidad real del gas. Es la velocidad real de la fase gaseosa, la cual considera
los efectos de deslizamiento entre las fases.

Velocidad de deslizamiento. Es la diferencia de la velocidad real del gas menos la
velocidad real del liquido.

Slip (deslizamiento). Fenémeno que se presenta cuando dos fases de diferente
densidad y/o viscosidad, uno de ellos, usualmente la de menor densidad tiende a
fluir a una mayor velocidad promedio que la otra. Este es una importante
caracteristica del fiujo a dos fases, la existencia de deslizamiento de una fase

anterior a la otra
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La informacién disponible

La finalidad de la seccion 3.2, es |la de mostrar las dos formas de resolver el flujo a dos fases.
Donde las correlaciones son metodos cortos y efectivos. Donde, se presentaron algunos
metodos desarrollados de acuerdo a la orientacion de la linea. Lamentablemente cada
investigador desarrollo un método o hizo replica a algun otro trabajo o complemento uno
existente, razén por lo cual, solo se hace mencion de algunos. Su aplicacién se encuentra
limitada al conocimiento de ciertos parametros y propiedades.

Ahora bien, los modelos proporcionan soluciones mas efectivas que las correlaciones, pero
su aplicacién esta limitada por la gran cantidad de propiedades y parametros que invoiucran.
Por o que, si dispone de un simulador comercial, se reduciran los esfuerzos numéricos. De
no ser asi, el uso de un modelo es totalmente impractico, ya que no dispondra del tiempo
suficiente, para realizar los calculos a mano.

Lo anterior, convierte a la informacion disponible para el disefio de lineas a dos fases, un
factor limitante, que debe ser tomado en cuenta y analizado en la fase de disefio.

Establecer el Tipo de Flujo a Dos Fases

Antes de proceder con los factores de disefio de la linea, se debe realizar un andlisis del
comportamiento del holdup. Con el fin de lograr una simpilificacién del problema, al suponer
un comportamiento de flujo estable (isotérmico). Esto a través de verificar si se presentan
fluctuaciones de temperatura y presion en la linea. Si las fluctuaciones son pequefas, esto
indicara que existe variacién en el holdup entre la entrada y salida, pero si son muy pequenas
que se pueden considerar como despreciables, y resolverse el problema, asumiendo el fiujo
estable (isotérmico). Pero si la variacion del holdup no puede ser ignorada se recomienda el
empieo de un simulador comercial que tenga contemplada una rutina para él célculo para
lineas con vaporacion progresiva. Ya que al fluctuar la temperatura, las propiedades de

viscosidad, densidad y tension superficial cambian.
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Presion.

Si la presién dentro de Ja linea aumenta, en el caso de la fase gas del flujo tendera a
comprimirse. Ahora bien, si la presién disminuye, en este caso la fase liquida comenzara a
vaporizar (flasheo), cambiando asf la fraccion de vacio y esto a su vez el patr6n de flujo.

Temperatura.

Al disminuir 0 aumentar la temperatura, provoca la transferencia de calor sistema -
alrededores. En el caso de aumentar la temperatura en el sistema, se induce la formacion de
otra fase, cuando se tiene la presencia de solo una fase.

El gasto volumétrico.
El gasto volumétrico en una linea a dos fases tiende a cambiar constantemente durante la
operacion, entre la entrada a la linea y la salida.

Diametro y longitud de la tuberia.

El diametro de la tuberia debe seleccionarse para favorecer ciertos patrones de flyjo. Esto
también puede realizarse mediante el ajuste o cambios de diametro. Ya que este modifica el
area disponible, modificando parametros como el holdup, las velocidades superficiales de las

fases.

El criterio de disefio enuncia: “el didmetro de la linea debe ser lo mas pequefio posible para
que la velocidad de las fases sea lo mas grande posible y el largo de la linea debe ajustarse
a la caida de presién permitida”.

Direccién del flujo.
La direccion del flujo es determinante en la formacién del patron de flujo, debido a que los

patrones de flujo son diferentes para flujos ascendentes que para descendentes.

Propiedades que afectan el disefo de lineas a dos fases.
La densidad y la viscosidad afectan directamente al gasto, siendo estos parametros
diferentes para cada tipo de fluido, y que a su vez resultan determinantes en la formacion de

un patron de flujo.
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La tension superficial es determinante para la formacioén y estabilidad de las dos fases
presentes en la linea, y asi de esta manera el flujo tendra una tendencia a formar cierto
patrén de flujo.

Angulo de inclinacion de la Linea.
El angulo de inclinacion de la tuberia induce al cambio del patrén de flujo, basicamente por el
cambio de direccién del flujo, debido a modifica el area disponible y la caida de presion.

E! efecto de la inclinacién se explica considerando los efectos de la gravedad y viscosidad en
la fase liquida. Al incrementarse el angulo (+) de una linea horizontal provoca que se
disminuya la velocidad del liquido, esto incrementa el deslizamiento de fases (slippage) y el
Holdup. Ahora bien, en una linea con inclinaciéon (-) provoca un incremento de la velocidad
del liquido y decrece el Holdup. [Tomado de Journal of Petroleum Technology, 610, Vol. 25,
No. 25, 1973]

Caida de presion permisible.

La caida de presion permisible es la diferencia de presion entre la entrada y la salida de una
linea. El criterio general enuncia que la caida de presién permisible no podra ser mayor al 10
% de la presién de entrada. Aunque la caida de presion permisible dependera de la
orientacion de la linea donde se presente flujo a dos fases. En la tabla 4.2.1 se establece el
comportamiento de la caida de presion de acuerdo a la orientacién de la linea.

La caida de presién en una linea puede ser ajustada:
v Cambiando el diametro de la linea.
v Disefiando la linea en secciones, en los cuales se incremente o disminuya el
diametro de la linea.
v Ajustando la elevacion del equipo de proceso (recipientes o tanques) para
modificar la cabeza estatica.
v Cambiando vélvulas y restricciones de orificio (placas de orificio) para aumentar o

disminuir la caida de presion.
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Tabla 4.2.1 Comportamiento de la AP de acuerdo a la orientacién de la linea.

AP Orientacién de la linea Observaciones

Menor Horizontal Se debe privilegiar en la fase de disefio.

Vertical descendente

Vertical ascendente

Inclinada descendente No se deberan incluir a menos que sea

absolutamente necesario

Mayor Inclinada ascendente

Patron de flujo apropiado.

Lo mas importante, en el disefio es evitar el flujo “slug” porque causa varios problemas
mecanicos y del proceso. Primero, el golpe de ariete puede ocurre los slug’s de liquido
chocan con en la tuberia y paredes de equipo siempre que hay un cambio de direccién del
flujo. Esto podria producir que el equipo se dafe debido a la corrosién-erosién. Segundo, si
el flujo slug entra en una columna de destilacion altera la composicion y densidad del gas y
los slug de liquido causa problemas de composicién y gradientes de presion a lo largo de la
longitud de la columna. Estos ciclos causan problemas con la calidad del producto y control
del proceso.

El flujo “slug” se puede crear de diferentes formas. Este puede ser creado como resultado de
la formacién de olas a la interface liquido-gas en un flujo estratificado. Cuando las olas
liquidas crecen bastante grandes pueden ocupar el diametro entero de la tuberia, por lo que
el-patrén de flujo de flujo estratificado comienza a transformarse en el flujo slug. El flujo slug
también puede formarse por las condiciones del proceso, como que parte del liquido se
colecte en alguna lugar de la linea o por el blogueo del flujo de gas. La presion del bloqueo
del gas incrementa las fuerzas del liquido acumulado en una linea descendente haciendo
que forme el flujo slug. Los cambios en la velocidad del flujo en la entrada en pozos pueden
causar flujo slug. Cuando la velocidad del flujo se incrementa, la cantidad de liquido en la
tuberia disminuye y provocando que se formen slug o una serie de slugs.
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El fiujo dispersado es una mezcla casi homogénea de una fase liquida en una fase de gas
que hace el fluido se comporte de manera similar a un fluido comprimible. Mientras dispersé
(niebla) el flujo es ideal en sistemas de tuberias, en los tanques flash y columnas de
destilacién, en el cual causa problemas de separacion de fases, por la continua entrada de
liquido como gotas finas en la fase de gas. Si la corriente llega a una torre del vacio como
flujo niebla, una pequefia o ninguna separacién podria lograrse. La separacion del liquido
que entra como gotas en el gas exigen de velocidades imposible de obtener para la mayoria
de los sistemas. Sin embargo, una vez el flujo niebla se logra, es imposible de devolver a otro
régimen de flujo [Tomado de Hydrocarbon Process, 105, October 1969].

El flujo slug puede ser evitado haciendo [Tomado de Hydrocarbon Process, 105, October

1969}

v Reducir el didmetro de la linea al minimo permitidos por la caida de presion
permitida.

v El disefio de lineas en paralelo para incrementar el flujo, sin aumentar las caidas
por friccién

v Emplear vélvulas auxiliares en la linea para regular las velocidades del fiujo.

v Usar un desagle en un punto bajo o una derivacion (by-pass).

v Arreglar la configuracién de la linea para evitar la formacion del flujo slug, por
ejemplo, evitar usar pequefas lineas verticales ascendentes, donde el liquido
pueda acumularse.

v Emplear flujo a gravedad donde el fiujo slug es imposible de formarse.

v Inyeccién de un gas, permite reducir el didmetro de la linea para alterar el patréon

de flujo de slug a burbuja o disperso, sin embargo, esto puede ser muy caro.

Erosién — Corrosion.

Dependiendo del régimen de flujo, él liquido puede ser acelerado a velocidades que se
aproximan o exceden la velocidad del vapor, esto puede ser indeseable para el disefio de la
linea, debido a que ocasiona un fendmeno conocido como erosidén — corrosién, “donde la
velocidad de corrosion del material es acelerada por el material erosivo o la fuerza ( en este
caso, la alta velocidad del fiuido).
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Un indice basado en la velocidad para indicar la erosién — corrosién que puede ser usado
esta basado en la densidad y la velocidad de la mezcla, para evitar que ocurra ia corrosion —
erosion [Tomado de Chemical Engineering Progress, 64, Vol. 86, No. 11]. Este indice es:

Py UL 10,000 (4.17)

Donde la velocidad y la densidad de la mezcla son:

WL+WG
p = (4.18)
Y WL/ p, +WLpg
U, =Ugs+U, (4.19)

Flujo Critico.

Flujo critico es la velocidad méximo del flujo que ocurre cuando un fluido de un punto de
mayor presion fluye por una tuberia a otro punto de menor presién. Normalmente, la
velocidad del flujo aumenta. Esta velocidad del flujo creciente no es realmente debido
diferencias de presion, aunque normalmente como se dan la causa del aumento en velocidad
del flujo diferencias de la presion. El aumento en la velocidad dei flujo es debido a diferencias
de la energia. Esta velocidad se incrementa hasta cierto punto y se mantiene aunque la
presién en el punto haya disminuido. A esto se le conoce como fluido critico y a esta
velocidad es conocido como critica [Tomado del Multiphase Flow in Pipes, 364, Vol. 36, No.
3].

El modelo homogéneo y modelos de flujo separado se han usado para describir el flujo critico

en mezclas a dos fases. Donde el modelo homogéneo realiza el célculo del flujo critico a

través de varias asunciones acerca de que le sucede al vapor en la mezcla como

expansiones o tendencia a enfriamiento. Las asunciones realizadas son las siguientes:

v La calidad no cambia durante el flujo. En otras palabras el liquido no vaporiza. Este es
conocido como flujo homogéneo congelado (frozen flow).

v La calidad cambia, parte del liquido vaporiza y el liquido y el vapor estan en equilibrio.

Este es el flujo homogéneo en equilibrio.
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Dentro de las ecuaciones empleadas para flujo congelado (frozen) mas empleadas se puede
citar la de Starkman (1964) y Henry y Fauske (1971).

Dentro del modelo fiujo homogéneo en equilibrio, destaca por realizar un balance de energia
donde aplica conceptos como: energia interna, entalpia y entropia. Cuyo procedimiento es
largo vy tedioso.

De los dos métodos, el mas rapido es el de flujo congelado (frozen). Ademas, ofrece la
ventaja de ser el que ofrece mejores predicciones para el célculo de la velocidad de flujo
critico.

Configuracién de la linea.

La configuracion de la linea debe dar flexibilidad en la distribucion de las perdidas por
presion, y las valvulas de control deben operar dentro de un amplio rango permitido de
diferenciales de presién. Para lo cual el disefiador pueda capitalizar todas las caracteristicas
antes mencionadas, para obtener el arreglo optimo en el trazo, accesorios y diametro
[Tomado de Chemical Engineering Progress, 64, Vol. 86, No. 11].

4.3.2 Disefio de la linea a dos fases.

En el disefio de una linea a dos fases, se requiere de un estudio meticuloso del sistema, debido a
que es de vital importancia, establecer todas las variables que describen el comportamiento del
flujo a dos fases. Para asi de esta manera, tomar en cuenta u omitir las variables involucradas en
el proceso, lo cual resulta ser una tarea muy dificil. Esto nos ayudara a definir que correlacion o
modelo mecanistico, mas adecuado para determinar: el patrén de flujo, Holdup y la caida de

presion.

Procedimiento de disefio.

El procedimiento de disefio dependera del modelo o correlacion elegida. Ya que este nos

indicara el orden en que se calculara: el patrén de flujo, Holdup y la caida de presion.

1. Determinar el comportamiento del Holdup a través de la linea. Para saber si se puede
resolver como flujo isotérmico.

2. Proponga un diametro.
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3. Mediante un procedimiento iterativo ajuste el didmetro, evitando patrones de flujo
indeseables a la entrada de Ia linea.
Estime el Holdup
Estime la caida de presidn total de la linea. Se sugiere realizar la division de la linea en
tramos de didmetro constante, ya que esto le permitird mejorar el calculo de la caida
presion. Si la AP es mayor al 10% de la presion inicial, se recomienda aumentar el
diametro de una de las secciones horizontales para disminuir 1a caida de presion.

6. Determine el patrén de flujo y el Holdup a la salida de la linea.

Software Aplicable.

El método de célculo, antes enunciado presenta gran dificultad, debido a que implica un gran
tiempo de calculo, de realizarse a mano. Este tiempo de céalculo se puede reducir
considerablemente con el empleo de software comercial especializado, de los cuales se
puede mencionar INPLANT version 3 de Simulation Science Inc (1994) y PIPEPHASE
version 8 de Simulation Science , Inc, “2002".

El simulador INPLANT es un software especializado en el disefio de lineas o tuberias en
plantas de proceso, permitiendo resolver problemas de flujos de fluidos, en el momento del
diseno de lineas nuevas, monitoreo de lineas existentes. Este simulador tiene incorporado el
disefio de lineas a dos fases. Permitiendo seleccionar una correlacion para toda la
simulacion y asi estimar el patrén de flujo, Holdup y la caida de presién. Las correlaciones
empleadas por INPLANT se muestran en la tabla 4.2.2.

El simulador PIPEPHASE de Simulation Science, al pertenecer a la misma compafia del
software INPLANT, retoma las correlaciones para flujo a dos fases e incorpora nuevas
correlaciones, ofreciendo la ventaja de elegir un método global de céiculo, o usar uno de los

diferentes métodos disponibles para cada uno de los tramos (cuando se realice).

Ambos simuladores presentan una rutina para el calculo de lineas con evaporacion

progresiva.
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Tabla 4.2.2 Correlaciones incluidas en el software INPLANT y PIPEPHASE.

Linea.
Método Horizontal e inclinadas < Inclinada Inclinada
10° Ascendente Descendente

Beggs & Brill v v v
Beggs & Brill - Moody' v v v
Beggs & Brill - No slip X X X
Beggs & Brill - Eaton® X X X
Beggs & Brill — Hagendom & Brown X X X
Murkherjee & Brill® v v v
Murkherjee & Brill - -Eaton ® v v
Ansari X v X
Orkiszewski X X X
Duns & Ros X X X
Hagendorn & Brown X X X
Hagendom & Brown — Beggs & Brill X X X
Aziz X X X
Gray X X X
Gray — Moody X X X
Angel — Welchon — Ros X X X
Eaton X X X
Eaton —Flannigan v v v
Dukler X X X
Dukler - Flannigan v v v
Lockhart & Matinelli X X X
Dukler — Eaton —Flannigan v v v
Olimens v v
Olga v

Tacite v

1. En general, este método es recomendado porque aplica en todo el rango de condiciones de flujo.
2. Este método es recomendado para con bajo Holdup liquido en terrenos inclinados.
3. Estos son modelos hibridos no-normales que se deben usar solo después de igualar a datos medidos.

Leyenda: v

Correlacion recomendada para la aplicacién.

X

Correlacién permitida pero no recomendada.

Tomado de PIPEPHASE 8 USER'S GUIDE, de Invensys Systems, impreso en USA, octubre del 2002.
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4.3.0 Lineas Asociadas a Rehervidores.

Como se establecié en la seccion 3.3, el circuito para rehervidores se encuentra conformado por dos
lineas (linea ascendente y descendente). Ademés, se enunciaron sus caracteristicas hidraulicas y se
reconocié que el circuito puede presentar arreglo en circulacion natural o forzada, donde esta ultima
es un arreglo poco frecuente, razén por lo cual no es tomada en cuenta en el desarrollo de este
trabajo. En esta seccion se presenta los factores basicos que permitiran realizar un adecuado disefio
de las lineas que conforman el circuito del rehervidor.

4.3.1 Factores Hidrdulicos de Disefio.

Dentro de los factores hidraulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado disefio de las
lineas asociadas a Rehervidores con circulacion natural se encuentran las cabezas estaticas. Las
cuales son determinadas entre la linea de centros del rehervidor y las boquillas de salida y retomo de
la torre. Ya que esta es la que permitira la circulacién del fluido en el circuito. Esta carga debera ser la
suficiente para que contrarreste las perdidas por friccion, la caida de presion en el rehervidor y la
linea que conforman el circuito. Permitiendo que la presién en la boquilla de retorno.sea mayor a la
presién de la columna, asegurando asi su adecuada operacion.

Como se puede advertir, la carga estatica en la linea de alimentacién al rehervidor limita el disefio,
este factor se encuentra en funcion de:
1.  Distancia Recomendada entre el Rehervidor y la Columna.
Arreglos del Rehervidor.
Configuracién de la linea del Rehervidor.
Patron de Flujo.

o k0D

Elevacién del Rehervidor.
Nivel de los Liquidos.
Caida de Presion.
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Distancia Recomendada (Rehervidor - Columna)

El criterio establece: “el rehervidor se debe colocar lo mas cercano a la columna de destilacion®,
pero se encontrard satisfactoria la distancia de 3 m (9.84 f1) recomendada por la Norma de
Referencia PEMEX NFR-010-PEMEX-2001(ver Fig. 4.3.1).

@ (I

"

|
‘ 3m (9.84 ft) 3m (9.84 ft)

Columna Columna

a. Rehervidor Vertical b. Rehervidor Horizontal

Figura 4.3.1 Distancia Minima de Separacién Rehervidor - Columna.

El arreglo de Rehervidor.

El arreglo tipico de las lineas asociadas a Rehervidores consta de 2 lineas. Una linea
descendente la cual conecta el fondo o la coraza de la columna con el Rehervidor. Aqui el fluido
es calentado para obtener un vapor o una mezcla vapor-liquido, que se retomna a la columna a
través de una linea de salida del rehervidor (linea ascendente). En la figura 4.3.2 se muestran
las trayectorias tipicas de las lineas ascendente y descendente, en rehervidores horizontal y
vertical.

En el Rehervidor termosifén vertical, el calentamiento ocurre normalmente en la coraza. En el
rehervidor termosifén horizontal, este ocurre en el lado de los tubos. Para una proporcién de
evaporacion mayor (por ejemplo, 90% de flujo total), se usa un rehervidor tipo Kettle, donde el

calentamiento ocurre en la coraza.
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Figura 4.3.2 Trayectorias Tipicas de las Lineas Asociadas a Rehervidor.

El disefio de la tuberia para rehervidores horizontales debe ser tan simple y directo como sea
posible dentro de las limitaciones de los esfuerzos por expansion térmica.

Los rehervidores tienen a menudo dos tomas de corriente y dos segmentos en paralelo de
tuberia. Cuando se trazan estas lineas a menudo se realizan en arreglo no simétrico,
provocando que una linea deba realizar un esfuerzo mayor para igualar la resistencia a traves
de ambas lineas. Mas resistencia en una de las tuberias produce un flujo mas pequeno que en
el otro. Por lo que, la distribucién de calor sera desigual, provocando que un segmento sea més
caliente que el otro. Por lo que, se debe realizar un arreglo simétrico en el trazo y las boquillas
de entrada, asi como en ia linea descendente y ascendente. Una configuracion de la tuberia no
simétrico, puede aceptarse para un disefio de tuberia méas barato o mas flexible.

Configuracion de las lineas asociadas a rehervidores.

La configuracién de las lineas asociadas se encuentra compuesta de tramos horizontales y
verticales (ver fig. 4.3.2). Donde, la linea ascendente se le debe prestar mayor atencion debido
a maneja flujo a dos fases, cuyo disefio se dificulta por el tramo vertical, el empleo de un tramo
inclinado adiciona una gran complejidad ai problema. El criterio de disefio para este caso indica,
que para flujo a dos fases, nunca emplee lineas inclinadas en lineas de proceso [Tomado de
Chemical Engineering Progress, 59, March 1997].
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Accesorios permitidos.

Los accesorios permitidos dentro de la linea de succién de bombas son:

a)

b)

c)

Las Entradas y Salidas de Equipos.

La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectarlo con las lineas de
proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones de
tuberia que puede ser: Roscada (si el diametro es menor de 2 pulgadas) y Bridada (si el
diametro es mayor de 2 pulgadas).

Las boquillas que se instalan en un recipiente, se deben someter a un analisis de
esfuerzos, para evitar el debilitamiento por el corte realizado. Para evitar este problema se
coloca un anillo de refuerzo, que sera unida con soldadura. Como se muestra en la Fig.
4.2.3.

Las boquillas se deben combinar con una de los 4 tipos de entrada, las cuales son: la
entrada bien redondeada, entrada ligeramente redondeada, entrada de borde afilado y
entrada de tubo proyectado hacia adentro (ver figura 4.2.4). El criterio de disefio
recomienda que “se emplee una entrada bien redondeada, debido a que es la que
produce las menores pérdidas por friccion”, pero cabe mencionar que este criterio es
ignorado en ocasiones. Ya que en su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.
En disefios especiales llega a emplearse la entrada de bordes afilados o bien, la entrada
de tubo proyectado.

Valvulas.

Las valvulas son raramente incluidas en las tuberias del rehervidor, excepto cuando un
rehervidor de reserva es requerido, o cuando se usan dos o tres rehervidores y operan en
un rango de capacidad de calor sumamente grande. Dentro de las valvulas que se
pueden emplear se recomienda la de compuerta (en la tabla 4.2.4 revise las
caracteristicas). Algunas compariias exigen linea de vacio fuera de las boquillas de la
torre durante el cierre, repunte y mantenimiento.

Codos
Los codos son accesorios que sirven para cambiar la direccion de una linea, se clasifican

de acuerdo a su longitud en radio largo y corto; dependiendo de la longitud seran las
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perdidas por friccién, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caida de presién en
los accesorios de radio corto, que en los de radio largo. Por lo que, se recomienda el
empleo de accesorios de radio largo.

d) Tee's

Las tee’s son accesorios que permiten realizar la bifurcacion de una linea

Las pérdidas de friccion en el rehervidor.

Las pérdidas de friccion totales en un sistema del rehervidor termal-circulante deben ser mas
pequefas que la carga disponible. La pérdida de presion causadas por friccién toma lugar en
dos lugares principalmente: En el propio rehervidor, 4p., y en la tuberia, 4p,. De donde:

Ap,+Ap, <AP (4.20)

Las pérdidas de friccion en el rehervidor, 4p,, generaimente son de 0.25 a 0.5 psi. (Una nota
debe indicar si las pérdidas de la salida y entrada fueron incluidas). Las pérdidas unitarias en
las lineas descendentes'y ascendentes son en fraccion de 1 psi/100 pies.

Patron de Flujo.
Como se menciono anteriormente, las lineas asociadas a rehervidores se encuentra compuesta

por dos lineas, una linea descendente y otra ascendente.

La linea descendente no presenta complicacién, debido a que maneja un liquido saturado, por
lo cual se sujeta al procedimiento de disefio de una linea a una sola fase.

La linea ascendente presenta flujo a dos fases, esta linea debe disefiarse para presentar flujo
burbuja, espuma, o flujo disperso. En casos extremos, puede tolerarse el flujo slug, ondulado y
estratificado.
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Diametro de las Lineas Asociadas.

>

>

Linea de alimentacién al Rehervidor.

El adecuado disefio de la linea de la linea de alimentacién del rehervidor, para ingenieria
béasica, en su primera fase, busca un predimensionamiento para obtener un didmetro
preliminar sin tomar en cuenta perdidas por accesorios. Este se realiza a través de la
Velocidad recomendada y la ecuacion 4.21. Cabe mencionar que la velocidad recomendada
la para esta linea es de 2 a 7 fi/seg.

0.5
a. ={0.0509-W] 4.21)
pV

El didmetro calculado se redondea al diametro interno comercial mas proximo, superior 0
inferior, dependiendo de la cercania de estos con los criterios de velocidad.

Para evitar célculos, se puede utilizar la Fig 4.3.3 [Tomado de Chemical Engineering, 111,
agosto 4, 1975]. Esta figura esta basada en la velocidad limite que puede desarrollar esta
linea que va de 2 a 7 fi/seg. Su uso solo requiere de conocer el flujo Q en gpm.

La linea de salida del rehervidor o retorno a la columna.

La linea de salida del rehervidor puede ser uno o dos tamarnos mas grande que la tuberia
descendente. El adecuado disefio de esta linea se realiza a través de la Velocidad y la
APy (caida de presién en 100 m. o ft. de tuberia) recomendadas. Cabe mencionar que la
velocidad recomendada la para esta linea es que sea menor de 70 ft/seg y AP 95 menor de
0.2 PSI.

En circuitos de rehervidores verticales, las pérdidas en el rehervidor son mayores, y las
pérdidas en la tuberia son mas pequefias, que en los circuitos horizontales. En este caso,
un factor de seguridad de 1.25 aplicado para manejar la fuerza que puede ser usada. En el
rehervidores tipo Kettle, una linea de retorno de didmetro mas grande normalmente debe

aplicarse.
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Figura 4.3.3 Nomograma para Establecer el Diametro de la Linea de Alimentacion.

Elevacion del Rehervidor.

La mayoria de los rehervidores esta al lado de la torre, con una elevacién de la linea de centros
de aproximadamente 3 a 5.5 f# sobre el nivel de piso, para rehervidores de 1 a 3 ft de diametro
aproximadamente. Cabe mencionar que la elevacién antes mencionada puede emplearse como

criterio para establecer una elevacién del rehervidor.

Los Rehervidores deben proveerse de un arreglo econémico - vélvulas e instrumentos

accesibles, un manejo del banco de tubos conveniente, y facilite el mantenimiento.
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4.3.2 Disefio de las lineas asociadas a rehervidores.

El arreglo tipico del rehervidor se muestra esquematicamente en Fig. 4.3.4. En todos los casos, la
presion del recipiente es la misma a la toma de corriente de la torre y boquillas del retorno. La
circulacion es forzada por la diferencia de la cabeza estatica entre la columna vapor-liquido en la
corriente de salida del rehervidor. Por conveniencia, las lineas de la referencia se escogen a la linea
de centros para rehervidores horizontales, y el fondo del haz de tubos para el rehervidores verticales.

Si P, es la presién del liquido en la corriente de alimentacion al rehervidor a la linea de referencia, y P,
es la contra presion de la columna vapor-liquido en la linea de salida del rehervidor, la diferencia de
(AP = P,-P,) debe superar al rehervidor y las pérdidas de friccién en tuberias. Por consiguiente, P,
debe ser mayor que P,. Si el p; es la densidad del liquido caliente en Iav corrienie de salida del
rehervidor, entonces el p;H,/144 = P,, PSI. La contra presion, P,, tiene dos expresiones alternativas:

1. - Para los intercambiadores horizontales (vea Fig. 4.3.4ay Fig. 4.3.4c):

P, = p,H, /144, psi (4.22)
donde:
PR A (!
? w, N W,  %lLiquido . %Vapor (4.23)
P Py P p.

2. - Para los intercambiadores verticales (vea Fig. 4.3.4b y Fig. 4.3.4d):

Pz’:(p2H2+p3H3)/144 (4.24)

donde el p; es de nuevo la densidad de la mezcla, como expresado en la ecuacién 4.23
para rehervidores horizontales, y el p; es la media densidad de liquido y mezcia de liquido -

vapor en el rehervidor:

Py =(p +p,)/2 (4.25)
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La ecuacién 4.25 proporciona estimacion conservadora del gradiente de densidad en el
rehervidores vertical. La densidad real estara menos de eso expresado por ecuacién 4.25.
En todas las ecuaciones, las unidades de p son /b/ff, y para H, fi. Nosotros también
notamos que los rehervidor verticales deben inundarse. La elevacion maxima del haz de
tubos no debe ser mas alta que el nivel liquido minimo en la torre.

Hidraulica en rehervidores horizontal.

Las condiciones hidraulicas se desarrollaran sélo en los intercambiadores horizontales. (la
derivacion es la misma para los intercambiadores verticales, sélo que P, sera reemplazada P,).
Para los intercambiadores horizontales.

B —-P,=AP=(1/144)p,H, - p,H,) (4.26)

Si un factor de seguridad de 2 se introduce, entonces la diferencia de presion disponible para
las pérdidas de friccion se divide en dos, y:

AP =(1/288)(p,H, - p, H,) (4.27)

La cantidad (H,-H,;) normalmente es 3 pies (vea Fig. 4.3.4a). Por consiguiente, un manejo
minimo la fuerza tendencia de AP,, = (3/288)p: = 0.01p, siempre estd disponible en los

intercambiadores horizontales.

El manejo de la fuerza méxima permisible depende de la diferencia de elevacién entre la
boquilla y la linea de centros del intercambiador (la dimensién H,) y en la evaporacién total que
tiene lugar en el rehervidor. Descuidando la contra presion del vapor en la columna en la linea
del retorno, la fuerza del impulso utilizable maxima es:

AP, =(H,/288)-p, (4.28)

En la mayoria de las aplicaciones, el manejo de la fuerza esta por debajo de este méximo. H,;
puede ir de 6 a 24 pies, mientras dependiendo del tamano del arreglo y en NPSH para una

succion de bomba al fondo de la torre. Para estos valores de H;:
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AP, =(6/288)-p, a  (24/288)-p, (4.29)
AP =0.02-p, a 0.08- p, (4.30)

Asi, la fuerza tendencia se reduce en funcién de la densidad liquida de la linea descendente a
la temperatura operacion. Por ejemplo, si la geometria de la tuberia produce 4, = 12 f#, y una
=50 Ib/fY’ para queroseno:

AP =(H,/288)-50~2.0 (4.31)

Estas simples relaciones son utiles cuando la proporcién de evaporaciéon no es conocida y los
tamanos de la linea tienen que ser estimados. La fuerza tendencia disponible estara cercana
pero menos de AP,

AP...., COMO aqui es evaluado, claro, un valor extremo tomado a la evaporacion total. En el
rehervidores, la evaporacion es parcial. En el rehervidor, la evaporaciéon parcial tiene lugar
normalmente. Sin embargo, aun cuando la fuerza tendencia estd supuesta al valor maximo,
cualquier inexactitud se compensa bien para por el factor de seguridad de 2, y por la necesidad
para usar tuberia de tamafios comercialmente disponibles que son normalmente mas grandes
que los didmetros de la tuberia calculados.

La elevacién de la boquilla del drawoff.

La minima elevacién, H,, entre la linea descendiente de la boquilla de la columna entre de la
linea de centros del rehervidor horizontal puede encontrarse a través de ecuacién 4.27, dénde
H>=H,;- 3, f

p, = 2888P =30, (4.32)
PP
. La boquilla de la linea descendente no puede ser mas bajo que H,. Ap reemplaza a AP en la
ecuacion 4.27, y es la suma de la linea descendente, la linea ascendente y pérdidas por friccién
del intercambiador:
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Ap=04p, +4p, +4p, 4.33
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Figura 4.3.4 Rehervidores con circulacién Natural.

El valor de H, se usa cuando se hacen los ajustes de elevacién a las alturas del recipiente
durante el disefio grafico de la tuberia, o cuando el recipiente puede localizarse a una elevacion
minima. El coeficiente para p, en ecuacion 4.32 es la diferencia de elevacion entre la linea
descendente y boquillas de la linea descendente. Si esto esta de otra manera que 3 £, la

correcta dimensién puede ser insertada.
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Procedimiento para establecer el isométrico.

1.
2.
3.

Investigue el tipo de rehervidor a ser empleado (Horizontal o vertical).
Establezca una distancia minima de separacion del rehervidor columna de 3 m (9.84 f1).
Establezca una trayectoria tipica de acuerdo a:

v La Localizacién de la boquilla de salida al rehervidor, que puede estar

ubicada en la coraza o bien, en el fondo de la columna de destilacion.

v El nimero de salidas y entradas del fluido de proceso en el rehervidor.
Aplique la elevacién sugerida para los equipos y boquillas de las lineas ascendente y
descendente de acuerdo a la Fig. 4.3.4a.

Determine el tramo recto de tuberfa.

Procedimiento para el cdlculo de las lineas que componen el circuito del

rehervidor:

El adecuado disefio de las lineas asociadas a rehervidores, para ingenieria basica, en su

primera fase, busca un predimensionamiento para obtencr un diametro preliminar sin tomar en

cuenta perdidas por accesorios.

Linea de alimentacién al rehervidor

Este se puede realizar a través de dos procedimientos. El primero de ellos emplea el criterio de

Velocidad recomendada y el segundo, es a través de un nomograma

1.

Dimensionamiento con velocidad recomendada.
Cuando se emplea el criterio de velocidad, se calcula el didmetro con la ecuacion 4.7,
donde la velocidad recomendada es de 2 a 7 ft/seg.

05
. :{9-_9@0_9-W] @)
pV

Donde W esta en Ib/seg, V en fi/seg, p en Ib/fi3 y d. en in. El didmetro calculado se
redondea al didmetro interno comercial mas proximo, superior o inferior, dependiendo de

la cercania de estos con la velocidad recomendada.
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2. Dimensionamiento aplicando el nomograma de la Fig. 4.3.3, para lo cual se requiere
realizar la conversién del flujo volumétrico de f#/hr a GPM (Galones por minuto). Este es

un procedimiento corto.

Una vez determinado el didmetro de la linea, se procede realizar el comportamiento hidraulico
del diametro superior e inferior al calculado por cualquiera de los dos métodos antes descritos.
Para lo cual se determinara la AP;gn. El procedimiento de célculo sera el siguiente:

1. Determine la velocidad del fiuido.

2. Calcule él numero de Reynolds

3. Calcule factor de friccion.

4. Realice él calculo de la caida de presién, despejando de la ecuacion 4.8 6 4.9.

La linea de salida del rehervidor o retorno a la columna.

Como ya se menciono anteriormente, la linea de salida del rehervidor presenta flujo a dos fases
(lig-vap). Este flujo se comporta de manera isotérmica; ya que, la vaporizacion presentada se
ruede considerar como despreciable. Para realizar el dimensionamiento de esta linea se aplica
un criterio, que dice que “la linea de salida del rehervidor debe ser uno o dos tamaros
nominales mas grande que la linea de alimentacién”. Este criterio servird de partida, para iniciar
los célculos del patrén de flujo y la APy (caida de presién en 100 m. o fi. de tuberia). El cual
podra realizarse aplicando una correlacién o un modelo, pero debido a que es un célculo de
ensayo y error se sugiere emplear un programa comercial, para lineas a dos fases (liquido-

vapor).

El diametro adecuado debe cumplir tres caracteristicas que son:

1. El patron de flujo a dos fases que debe presentarse es burbuja, espuma, o flujo
disperso. En casos extremos, puede tolerarse el flujo slug, ondulado y estratificado.
[Tomado de Chemical Engineering Progress, 69, March 1997].

2. La Velocidad de la mezcla debe ser menor de 70 fi/seg.[Tomado del Manual para el
Disefio Hidraulico de Recipientes Separadores a Dos Fases, Instituto Mexicano del

Petréleo]
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3. La APy (caida de presion f. de tuberia) debe ser menor de 0.2 PS/.[Tomado del Manual

para el Diserio Hidraulico de Tanques Separadores a Dos Fases, Instituto Mexicano del
Petréleo]

Procedimiento para el célculo de las lineas que componen el circuito del
rehervidor una vez proporcionado o establecido el isométrico:
Linea descendente
Determinar la caida de presion total.
1. Retomar los valores de Ng,, f.
2. Determine la longitud equivalente de tuberia y accesorios.

3. Estimar AP,y con la siguiente ecuacion:

AP=AP, Le,
=01 150 7 (4.34)

Donde APy es psi/100 fi, AP total en psi, Lg, es la longitud equivalente en f2.

Linea ascendente.
Determinar la caida de presion total.

1. En el predimensionamiento se hizo la suposicion de que se trataba de una linea
horizontal para determinar el didmetro. Ahora esta linea se le adiciona una complejidad
al adicionar un{os) tramo(s) verticales, con flujo ascendente. Los cuales elevaran la
caida de presién en la misma. Para realizar un mejor cdlculo, se recomienda dividir la
linea en dos tramos (vertical ascendente y horizontal). En los cuales debera estimar la
longitud equivalente presente

2. Una vez obtenidas las AP de cada tramo, se calcula la caida de presion total en la linea.
Como una sumatoria de cada tramo. Vigilando que no se presente patrén de fiujo
indeseables.
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Procedimiento para comprobar la hidraulica en el circuito del rehervidor;

1. Calculamos AP total en el circuito, la cual es obtenida como la adicion de las perdidas de
presién total de la linea de alimentacién al rehervidor, la de salida del rehervidor y del
propio rehervidor.

2. Calculamos la caida de presién permitida. Si la AP total calculada debe ser menor a AP
permitida, se acepta él calculo.

Tipo de rehervidor Ecuacién
Horizontal AP = (L (Pn H, -p, Hz) (4.24)
288
. 1
Vertical AP = [58—8](,011{1 - (szz + ,03H3 )) (4'24A)

3. Verificamos la elevacion minima de la boquilla de retorno del rehervidor a en la coraza
de acuerdo a la ecuacion 4.27 y 4.27A.
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4.4.0 Lineas Asociadas a Domos y Condensadores.
Las tuberias conectadas a condensadores son generalmente sencillas. El costo de la tuberia

depende del 6ptimo disefio del condensador. Por consiguiente, el trazo de la linea es influido por el
diserio mecanico del condensador.

Los detalles de interés al disefar la tuberia son: el tipo del intercambiador, el tamario, los detalles
de la construccion, el arreglo de las boquillas, el sentido de direccion de flujo a través de la coraza
y los tubos. Esto con la finalidad de que se pueda establecer los arreglos alternos de las lineas de
domos y condensadores.

4.4.1 Factores de Disefio.
Los Factores Hidraulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado diseiio de las

lineas de domos y condensadores dependen del estado del fluido en las lineas y del arreglo fisico
de las instalaciones.

Para realizar el arreglo fisico de las instalaciones, en el cual se ha definido el tipo de reflujo (a
gravedad o bombeo) y el tipo de Condensador (horizontal o Vertical) a emplearse, se deben
considerar los siguientes aspectos:

1.  Distancia Recomendada entre el condensador y la Columna.

2. Ladistribucion de los equipos dentro de la planta (Plano de Localizacién General)

Distancia Recomendada (Condensador - Columna)

El criterio establece: “el condensador se debe colocar lo mas cercano a la columna de
destilacion”, pero se encontrara satistactoria la distancia de 3 m (9.84 ff) recomendada por el
documento NFR-010-PEMEX-2001.

Distribucién de los equipos en planta (PLG)
La distribucién de equipos afecta el disefio de la tuberia. Para realizar la distribucion de los
equipos debera recopilar las hojas de datos de los equipos involucrados
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Los equipos de proceso en la mayoria de las plantas se arreglan en la secuencia del flujo de
proceso.

En la disposicién de la planta, la torre de fraccionamiento se debe arreglar primero, y el otro
equipo después de que se haya establecido la secuencia apropiada. La posicién de los
cambiadores en plantas quimicas y petroquimicas depende generalmente de la localizacion
de las columnas de la destilacién. La posicion del cambiador se realiza con la aplicacién de
los siguientes conceptos:

1. Los cambiadores deben estar adyacentes al otro equipo, por ejemplo, los condensadores
deben estar cercanos a sus tanques de reflujo, cerca de la torre.

2. Los cambiadores pueden estar cerca de otros equipos de proceso por ejemplo, en
algunos circuitos de reflujo, los cambiadores se colocan cerca de circuitos de bombas. En
el caso de requerirse, el cambiador puede estar cerca y/o debajo de la torre o del tanque
de reflujo, para tener que tener lineas de succién de bomba mas cortas.

3. Un cambiador entre dos equipos de proceso, se muestra en la Fig. 4.4.1a por ejemplo,
cambiadores conectados con lineas de proceso en el lado de la coraza y el en los tubos
deben ser situados donde las dos corrientes se junten con el rack de tuberias y ser
paralelos, y en este lado del rack, es en donde colocan a la mayoria de los equipos
relacionados.

4. Los cambiadores entre un equipo de proceso y el limite de la unidad, es presentado en ia
Fig. 4.4.1b - por ejemplo, producto det enfriamiento puede ser situados cerca del limite de
la unidad para reducir al minimo la longitud de la tuberia.

5. Apliqgue espacios claros y de funcionamiento enfrente, y alrededor de los cambiadores.
Estos espacios de funcionamiento se deben guardar de cualquier tuberia y accesorios.
Estos claros tienen la finalidad de permitir el retiro del banco de tubos, para
mantenimiento y limpieza.

6. La disposicién de espacio, en ocasiones obliga a que los cambiadores se apilen para
simplificar la tuberia y ahorrar el espacio disponible. La mayoria de las unidades del
mismo servicio son agrupados automaticamente. Dos cambiadores en servicio pueden
ser apilados. Se deben proporcionar los suficientes claros para la tuberia lateral y del
canal de la coraza entre los dos cambiadores. La altura maxima para que apilen
cambiadores es de 12t (3.65 m.), ya que una altura mayor puede ser inconveniente para
manejar el banco de tubos.
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Fig. 4.4.1 Localizacién de condensadores en planta.

Configuracion de la linea de domos y condensadores

La configuracién de las lineas de domos y condensadores se encuentra compuesta de
tramos horizontales y verticales (ver fig. 4.3.2). Donde, la linea de condensadores se le debe
prestar mayor atencién debido a maneja flujo a dos fases, cuyo disefio se dificulta por el
tramo vertical, con flujo descendente y ascendente. Se debe retomar, el criterio de disefio
para la configuracién de lineas con flujo a dos fases, que indica que “nunca emplee lineas
inclinadas en lineas de proceso, ya que su adicion eleva la complejidad al problema”.

Accesorios permitidos.

Los accesorios permitidos dentro de la linea de domos y condensadores son:

a) Las Entradas y Salidas de Equipos.
La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectario con las lineas
de proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones
de tuberia que puede ser: Roscada (si el didmetro es menor de 2 pulgadas) y Bridada
(si el diametro es mayor de 2 pulgadas).
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Las boquillas que se instalen, se deben someter a un anélisis de esfuerzos, para evitar
el debilitamiento por el corte realizado. Para evitar este problema se coloca un anillo de
refuerzo, que sera unida con soldadura. Como se muestra en ta Fig. 4.2.3.

Las boquillas se deben combinar con una de los 3 tipos de entrada, que aplican las
cuales son: la entrada bien redondeada, entrada ligeramente redondeada y entrada de
borde afilado. (Ver Fig. 4.2.4). El criterio de disefio recomienda que “se emplee una
entrada bien redondeada, debido a que es la que produce las menores pérdidas por
friccién”, pero cabe mencionar que este criterio es ignorado en ocasiones. Ya que en
su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.

Valvulas.

Las valvulas son raramente incluidas en la linea de domos, independientemente del
tipo del tipo de reflujo y condensador empleados.

En la linea de condensadores con reflujo a gravedad se emplea una valvula de control
de flujo, la cual debe ser localizada en un punto bajo de la linea y se le debe dar la
suficiente cabeza estatica a la entrada de la valvula para prevenir vaporizacién cuando

el flujo atraviese la valvula.

Codos

Los codos son accesorios que sirven para cambiar la direccién de una linea, se
clasifican de acuerdo a su longitud en radio largo y corto; dependiendo de la longitud
seran las perdidas por friccién, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caida de
presion en los accesorios de radio corto, que en los de radio largo. Por lo que, se
recomienda el empleo de accesorios de radio largo.

Tee's

Las tee’s son accesorios que permiten realizar la bifurcacién de una linea.

Espacio para mantenimiento.

El disefio de las tuberias puede ayudar en las operaciones de mantenimiento, para lo cual se

recomienda realizar las siguientes consideraciones:

1.

El proveer tramos rectos de tuberia y accesorios que se remuevan facilmente.
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2. Dejar el espacio y el acceso alrededor del cambiador: Para maniobras de mantenimiento,
se recomienda que sea de 18 in (45 cm aprox.). El espacio recomendado para remover
el banco de tubos recomienda que sea igual a la longitud de los tubos mas 18 in (45 cm
aprox.).

Para las operaciones de mantenimiento, la tuberia debe ser removida o desconectada para

retirar los cambiadores de su localizacién de requerirse.

El mantenimiento también puede consistir en cambiar las juntas, empaques, etc. Los bancos
de tubos se retiran 0 sacan de la coraza para la limpieza y reparacion; la coraza se puede o

no ser removida, ya que se puede limpia en su lugar:

Factores de Diseiio Hidraulico de las Lineas de domos y condensadores.

Dentro de los Factores Hidraulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado disefo
de las lineas asociadas a domos y condensadores con reflujo a gravedad o bombeo. Una
vez definido el trazo de la linea, se encuentra la diferencia de presion en la cabeza estatica
entre la linea vertical de domos y la linea de salida del condensador, en un condensador con
refiujo a gravedad. Para sistemas con reflujo a bombeo, el flujo circula en el condensador por
efecto de la diferencia en la cabeza estatica entre la parte superior o domo de la columna y

el tanque de reflujo.

Como se puede advertir, la carga estatica que limita el disefio hidraulico de las lineas
asociadas a rehervidores vuelve a limitar el disefio ahora, de las lineas de domos y
condensadores.

Por lo que se procede a presentar el diseno hidraulico para los siguientes condensadores:
1. Condensadores con reflujo a gravedad.

2. Condensadores con reflujo a bombeo.
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Condensadores con Reflujo a gravedad.

Condensadores horizontales.

Un condensador con reflujo a gravedad esta situado por encima del domo de la columna,
como es presentado en la Fig. 4.4.2 y |a Fig. 4.4.3. Para el condensador horizontal en la Fig.
4.4.2b, el vapor entra al cambiador por la parte superior, y liquido de enfriamiento por en el
fondo. La tuberia colocada en la entrada asegura un nivel liquido permanente y es
controlado a través de las lineas de reflujo y de almacén (a disposicion).

La diferencia de presion de la cabeza estatica, entre la linea vertical de domos y la linea de
la salida del condensador para el arreglo en la Fig. 4.4.2 se puede escribir como:

AP, =(H/144)p, - p,) (4.35)

AP, deben ser igual o mayor que la suma de: (1) la resistencia del sistema de tuberias, Ap,,
entre los puntos de referencia A y B, (2) caida de presion del cambiador, Ap,; y (3) diferencia

requerida de la presion a través de la valvula, Ap,,:

AP, 2 Ap, +Ap, +Ap,, (4.36)

La distancia requerida, #, entre la entrada de la columna y la linea central del condensador
se puede calcular de ecuacion 4.35 como

H =(144AP,) (p, - p,) (4.37)

Las columnas del vapor pueden ser eliminadas si se asume que p, = 0 en las ecuaciones

4.35y 4.37. Todas las presiones estan en la PSI; pen Ib/f'; y dimensiones, H, en el ft.

Como se demuestra en la ecuacién 4.37, una minima de diferencia de la elevacion entre la
parte superior de la columna y la linea centros del cambiador, la resistencia de la tuberia y

sus componentes pueden también ser minimos.

Generalmente, en sistema de condensacion, las pérdidas unitarias en la tuberia son bajas
alrededor de un décimo o un centésimo de 1 psi/100ft. Las resistencias a la entrada, y salida
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de equipos de proceso toman una porcion considerable de la resistencia de la tuberia y no
se debe ignorar en los calculos.

En condensadores horizontales, donde la condensacién ocurre en la coraza. Se obtienen
resistencias mas bajas que en el lado de los tubos. En condensadores, con dos boquillas de
entrada y de salida, permiten dividir el flujo total, esto ayuda a reducir la resistencia en las
entradas y la salidas considerablemente. En este caso, la tuberia de la entrada y de salida
debera ser simétrica.

El liquido subenfriado del arreglo Fig. 4.4.2b puede ser enviado o bombeado directamente al
almacén. La corriente de producto para Fig. 4.4.2a se dirige a almacén, con previo
enfriamiento.

Las vélvulas de control en estos sistemas se deben situar en el punto bajo de la de la linea
de retorno y de la corriente de producto. Suficiente cabeza estatica antes de la vaivula. Un
refrigerador del producto no debe recibir una mezcla liquida del vapor.

A Vapor ‘ Vapor R

| A
pz | p2 |
| |
H p.
| | 1|
| P | | |
\ — | — I = \‘\‘ = :
| —
Gl 2 r !4—{>]<]J
Hacia otro ! | Hacia
Cambiador | Almacen
, |
| 1
k- ____>_ R C D
a. Liquido Saturado b. Liquido Subenfriado
(Condensacién en la Coraza) (Condensacion en la Coraza)

Fig. 4.4.2 Condensador Horizontal con Reflujo a Gravedad.
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Condensadores Verticales:

El arreglo para estos condensadores con reflujo a gravedad se presenta en la Fig. 4.4.3. La
condensacion puede ocurrir en la coraza (Fig. 4.4.3a), o en los tubos (Fig. 4.4.3b). Un
condensador vertical de un solo paso es mas conveniente para los liquidos subenfriados que
uno horizontal. La altura puede ser ajustada dentro de un mayor rango que la presentada en
condensadores verticales. El nivel liquido requerido en la coraza del cambiador es

determinado por el disenador del cambiador.

El balance hidraulico para el arreglo es mostrado en las Figuras 4.4.3 es:

(1/144)(H, p, + H,p,) > (1/148)H , p, + AP (4.38)

Donde el AP es la suma de la resistencias de la tuberia, Ap,, del cambiador, Ap,, y de la

vélvula de control (si cualesquiera) Ap.,:

AP=Ap,+Ap, +4p,, (4.39)

La diferencia de elevacion, segun lo expresado de ecuacion 4.38, entre salida del
condensador y la boquilla de la entrada del reflujo sera:

Hl 2(1/,01)(1{3,03 _H2p2+]44AP) (4-39)

Donde p; es la densidad del condensado en la linea del refiujo, p; es la densidad del vapor

en la linea de domos, p; es la densidad promedio en el cambiador vertical:

P, =05-(p,+p,) (4.40)

Condensadores con reflujo con bombeo.

Tipicamente las lineas de domos para hidrocarburos en columnas de destilacién son
presentadas en la Fig. 3.4.2. La circulacion fluido en la tuberia es resultado del efecto del
termosifén en la condensacion del reflujo a gravedad. Para los sistemas mostrados en Fig.

3.4.2, hay (y la mayoria del tiempo debe ser) una diferencia de la presién entre el domo de la
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torre y el tanque del reflujo. El tanque de reflujo tiene una bomba, que retorna el liquido al
domo de la torre o lo envia al almacén.

En estos el arreglo (ademas la suma de las cabezas estaticas), diferencias reales de la

presién APp, también entra en los célculos:
AP,=P,-P, (4.41)
Para la cabeza estatica se obtienen en Fig. 4.4.4, la diferencia de la cabeza estéatica sera:
AP, =(1/144)(p,H, — p,H,) (4.42)

Donde p; es generalmente es la densidad del vapor, y p; es densidad de la mezcla liquido-

vapor (o liquido). EI AP disponible total es la suma de la ecuacién 4.41 y 4.42, o:
AP=AP, +AP, (4.43)

Si el lado derecho de ecuacién 4.42 se vuelve negativo, el condensador se debe colocar en
una elevacién mas cercano a, o arriba, del tanque de reflujo. Un valor negativo indica que la
cabeza estética (p.H>) en la ecuacién 4.42 es mayor gue la suma de la diferencia de la
presién (1) entre el domo de la torre y el tanque de reflujo més (2) la cabeza estatica del
vapor (p:H;) en la linea de domos. Cuanto mayor es la condensacion, mas pesada es las
mezclas llegan a la linea de salida del condensador, lo cual resulta en una mayor contra
presién. Por supuesto, p,H, llegan a ser positivo cuando la linea tiene un arreglo de los flujos
a gravedad entre la salida del condensador y la entrada del tanque de reflujo, segun lo
demostrado en Fig. 3.4.2a.

La Ecuacién 4.43 presenta la fuerza impulsora en el sistema de domos. Esto debe ser mayor
que las suma de pérdidas de la entrada y de la salida de la tuberia, AP, y la resistencia del

cambiador, AP,:

AP > App +Ap, (444)
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APp usualmente se encuentra entre 2 a 6 psi, y el rango del AP, del condensadoresde 5a 5
psi.

La localizacion posible maxima de la linea centros del condensador debajo del tambor del
reflujo (dimensién H, en Fig. 4.4.4) se puede calcular de la combinacién de Ecuacién 4.42,
Ecuacién 4.43 y Ecuacién 4.44, se obtiene:

(1/144)(p\H, = p,H, )+ AP, —(Ap, +Ap,) =0 (4.45)

Como un factor de seguridad, la presién de columna cabeza estatica positiva de la
linea de domos del vapor puede despreciada. Considerando:

(0iH1) =0

Expresando H, de la ecuacién 4.45 en ft, nosotros obtenemos:

H2=(144/p2)(APp_APp_APe) (4.46)

En el disefio de las elevaciones, generalmente el tanque de reflujo es elevado primero de
acuerdo con el NPSH requerido de la bomba de reflujo

Patron de fiujo.

El fiujo slug puede convertirse a la salida del condensador demostrado en F/5, dependiendo
de la proporcién del vapor - liquidas y la velocidad del fluido. Ei flujo slug debe ser evitado
porque puede utilizar oleadas de presion indeseables.

Una relacién empirica se puede utilizar para estimar la regién del flujo slug. Si la velocidad
(calculada con densidad bifasica) en la tuberia es mas pequefia que (5p/p,)"2, flujo slug es
posible.

El criterio general para seleccionar una linea conveniente tamaro es que el diametro de la
pipa debe ser suficientemente pequefo tener la velocidad mas alta, pero bastante grande
para permanecer dentro de diferencial de presién disponible. La posibilidad del flujo slug se
puede reducir al minimo mediante:
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(a) Aumentando la caida de presion en la linea en la boquilla del condensador y reduciendo
la resistencia del resto del sistema que condensacion.

(b) Abastecimiento de dos lineas paralelas entre el condensador y el tambor del reflujo.

(¢) El usar vélvulas alternativas de la tuberia para alterar la velocidad de los flujos.

(d) El cambiar al arreglo del flujo a gravedad.

Vapor
Y A N
P, H
y
A
Hy Py
Py H
-
-y y
&/

a. Liquido Saturado

(Condensacion en la Coraza)

Fig. 4.4.3a Condensador Verticales con Refiujo a Gravedad.
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(Condensacién en los Tubos) (Condensacién en la Coraza)

Fig.443byc Condensador Verticales con Reflujo a Gravedad.

—»
-
f P;\ a0 Vapor
[ P> P, (_ T
| Arreglo
| | Anternativo
| H | B |
e | e
H.
2 P, | .
3 l H;

Liquido+Vapor

| |
¥ {\ | Linea de Referencia ‘ |

Fig. 4.4.4 Condensador Horizontal con Reflujo a Bombeo.
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Diametro de la linea de domos y condensadores.

Linea de domos.

El diametro de la Linea de domos se determina basandose en la presiéon absoluta
presentada en el domo de la torre. El dimensionamiento de la linea se realiza mediante los
criterios de velocidad (fi/seg 0 bien, m/seg) y la caida de presién en 100 metros o pies de
tuberia de la tabla 4.4.1.

Tabla 4.4.1 Criterios Recomendados para lineas de domos.

Vapor de domos Velocidad gecomendada AP100 Recomendads
P < =10 psia 125-200 ft/'seg 0.05-0.1 Psi
P > 10 psia
P atm. 60-110 ft/seg 0.2-0.5 Psi
P > 50 Psia 40-50 ft/seg

Linea de condensadores.
El liquido producto, donde la condensacién parcial o total del vapor de domos, ha que la
linea de salida del condensador se pueda presentar una fase liquida; o bien, flujo a dos

fases.

Cabe recordar, que en arreglos con reflujo a gravedad, se encuentra restringido a
condensacion total del vapor de domos. Los criterios de dimensionamiento del didmetro se

encuentran en la tabla4.4.2.

Tabla4.4.2 Criterios Recomendados para lineas de domos.

Servicio Velocidad gecomendada APhgo pecomendsda
Liquido de condensador 3-6 fi/seg < 0.05 Psi

El diametro de la linea de condensadores se debe seleccionar para favorecer los patrones de
flujo estratificado o disperso. Evitarse el flujo slug, debido a que provoca oscilaciones en la

presion.
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Una correlacion empirica puede ser usada para estimar la regidon del flujo slug. Si la
velocidad (calculada con la densidad a dos fases) es la linea es mas pequefia que (50/00)°°,
el flujo slug puede presentarse.

El criterio de disenio enuncia: “ el didmetro de la linea debe ser lo pequeno posibie para que
la velocidad de las fases sea lo mas grande posible y el largo de la linea debe ajustarse a la
caida de presion permitida”.

4.4.2 Procedimiento de diseio de la linea de domos y condensadores.
Para Ingenieria Basica.
El adecuado disefio de la linea de domos y condensadores, para ingenieria basica, busca un
predimensionamiento para obtener un didmetro preliminar sin tomar en cuenta perdidas por
accesorios.
Linea de Domos y Condensadores (condensacion total).
Este se realiza a través de dos criterios que son: la Velocidad y la AP (caida de presién en
100 m. o 1. de tuberia) recomendadas.
1.  Dimensionamiento con velocidad recomendada.

Cuando se emplea el criterio de velocidad, se calcula el diametro con la ecuacién 4.7:

0.5
d =[°‘°.599_'KJ (4.7)
pV

El diametro calculado se redondea al didmetro interno comercial mas proximo, superior
o inferior, dependiendo de la cercania de estos con los criterios de velocidad y de
APgo-

2. Dimensionamiento con APy, recomendada.
Cuando se emplea el criterio de AP, Se calcula el didmetro con una de las

ecuaciones de la tabla 4.2.5.
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Tabla 4.2.3 Ecuaciones a emplear con 4Py, recomendada.
Tipo de Flujo Ecuacién Comentarios
W2 No requiere iteraciones
Laminar | ARy, =0000336L " (4.8)
d’-p
02 Requiere calculo iterativo, debido a
3.36x107* - f- WY (4.9) | Que uno de sus variables, el factor de
d =|———— friccion esta en funcién del didmetro.
p-APg, Para reducir iteraciones se
Turbulent recomienda el empleo de la siguiente
uroutento 1 ynidades Sistema britanico: ec:
APyg0= psi/100ft, f = adim., W = WS . 02
Ib/seg , p = Ib/ft%, u = cp, de=|- R 102083
20000- p-AP,, (4.10)

El procedimiento iterativo para él calculo del diametro, para flujo turbulento es:

»  Suponga un didmetro 6 bien, use la ecuacién 4.10 para estimar un didmetro.

» Realice él calculo del factor de friccion.

> Calcule el didmetro con usando la ecuacién 4.9.

» Si el diametro calculado es igual al supuesto, termine iteraciéon. Si el didmetro es
diferente, vuelva a calcular suponiendo otro diametro.

Calculo de AP

Cuando desee calcular la APy, dadas las condiciones de flujo y el diametro del tubo,

el procedimiento de calculo sera el siguiente:

> Determine la velocidad deil fluido.

> Calcule él numero de Reynolds

> Calcule factor de friccion.

Realice él calculo de la caida de presién, despejando de la ecuacion 4.8 6 4.9.

La linea de condensadores.

Como ya se menciono anteriormente, la linea de condensadores presenta flujo a dos fases

(lig-vap). Este flujp a dos fases comporta de manera isotérmica. Para realizar el

dimensionamiento de esta linea se recomienda partir de un diametro i “la linea de salida del

rehervidor debe ser uno o dos tamanos nominales méas grande que la linea de alimentacion”.
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Este criterio servira de partida, para iniciar los célculos del patrén de flujo y la APy (caida de
presién en 100 m. o ft. de tuberia). El cual podra realizarse aplicando una correlacién o un
modelo, pero debido a que es un calculo de ensayo y error se sugiere emplear un programa

comercial, para lineas a dos fases (liquido-vapor).

El diametro adecuado debe cumplir tres caracteristicas que son:
1. El patrén de flujo a dos fases que debe presentarse es estratificado.
2. La Velocidad de la mezcla debe ser mayor que (50./p+)°°.
3. La APy (caida de presion en f. de tuberia) debe ser menor a la permitida.
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4.5.0 Linea de Transferencia.

En la seccién 3.5, se definid linea de transferencia como una tuberia vertical y horizontal, que
consta de secciones de diametro variante para acomodar los cambios de fase, resultado de
pérdidas de presién en el sistema. Ademas, se revisaron algunas de las caracteristicas mas
relevantes de esta linea. Asi como, se revisaron el servicio y clasificacién de los hornos en planta.

4.5.1 Factores de Disefio.

El problema basico con el que se encuentra en el disefio de esta lineas criticas, es el hecho de que
el fluido que se maneja es una mezcla de hidrocarburos a dos fases, lo cual implica ta posibilidad
de que desarrolle alguan patron de flujo indeseable desde el punto de vista hidraulico.

Generalmente el disefio del horno y de la torre de vacio, se llevan a cabo antes de efectie el
disefio de la linea de transfer; por lo tanto se dispone de informacién para su disefio como la
temperatura, presién, composiciones de las fases liquida y vapor, y la vaporizacién de la fase
vapor en las boquill>s del horno.

Dentro de los parametros de disefno se encuentran:
1.  Trayectoria de Linea.

Velocidad de la Mezcla.

Patrén de Flujo.

Tiempo de Residencia.

o P, e

Caida de Presion.

Trayectoria de la linea.

La trayectoria ideal, enmarca que el horno debe colocarse lo mas cercano de la columna.
Haciendo que la linea transfer sea una linea horizontal. Esto implica que las boquillas se
encuentren a la misma altura. En otras palabras, que no contenga tramos verticales. La
trayectoria ideal se muestra en la Fig. 4.5.1.
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Columna de Destilacién

Fig. 4.5.1 Trayectoria ideal de la linea de transfer.

La trayectoria mostrada en la Fig. 4.5.1, rara vez aplica debido a que hay una diferencia en la
elevacion de las boquillas, entre el horno y la columna, por lo que se requiere que la linea
contemplé secciones verticales. Otro de los aspectos que deben tomar en cuenta en el
arreglo, son los esfuerzos por expansiones térmicas, para lo cual la linea se somete a un
arreglo en “U” de analisis de esfuerzos (Ver Fig. 4.5.2).

Velocidad de la Mezcla.

En'la seccion 3.5.2 se establecié que las velocidades que se presentan en estas lineas esta
muy cercana a la del sonido y usualmente corresponden a un 90 % de dicho valor. Las
velocidades en la tuberia se encontrardn en el orden de 441 ft/seg. El criterio de disefio para
esta velocidad es conservador a sefalar que una velocidad adecuada seria de 75 % la
velocidad de sonido.

Patrén de flujo.

Dado que la linea de transfer, presentara un flujo a 2 fases. Se recomienda realizar el calculo
del patron de flujo estratificado y estratificado ondulado en las secciones horizontales de la
linea. Y debe vigilarse que los patrones de flujo “slug” o “plug” que ocasionan problemas de
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vibracion y fatiga mecanica. [Tomado de Petroleum Technology Quarterly, 85, summer
2002].

Columna de Destilacién

&oro \‘\\
o %
) i
"““oeg ,x\,.‘:’;ﬁ
oo '."__./ S
" ' ~
oC‘]o ﬂ_/
Fig. 4.5.2 Trayectoria de la linea de transfer con el arreglo en "U”,

de andlisis de esfuerzos.

Tiempo de Residencia.

El tiempo de residencia, se determina para evitar la descomposicién de la mezcla (Craqueo)
o la formacién de incrustaciones debido a la operacion a altas temperaturas. El tiempo de
residencia es igual a la longitud de la linea entre la velocidad promedio desarrollada por la
mezcla. El criterio de disefio recomienda que este sea de 0.25 a 1 seg.

Caida de Presion.

El criterio de disefio para la diferencia de presién entre la entrada y la salida de la linea de
transfer segun la bibliografia especializada es de 1.2 a 2.0 psi [Refining Process Service,
Deep-Cut Vaccum Distillation Technology — Conference, Houston, Texas, USA — October 20,
21, 22, 1997] y marca una de 2.5 a 3 psi [Tomado de Petroleum Technology Quarterly, 85,
summer 2002].
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Distancia recomendada.

Dentro de las normas que establecen la separacién entre el horno de calentamiento directo y
la columna de destilacién, se encuentra la Norma de PEMEX NRF-010-PEMEX-2001. la cual
establece una distancia de 15 metros. En contraparte, la bibliografia especializa establece
una distancia de aproximadamente 45 metros.

4.5.2 Diseno de la Linea de Transfer

Una suposicion que puede realizarse para resolver este tipo de linea, es respecto al flujo, es la que

refiere a la relacion de los volimenes de liquido y gas, se mantiene constante a lo largo de la linea

y que existe un equilibrio termodinamico entre ambas fases, en cada punto de la linea.

Una vez establecido el isométrico de la linea de transfer y las condiciones requeridas tanto en las

boquillas

de salida del horno como en las de entrada a la torre de vacio, se procede al calculo de

la caida de presion con los didmetros propuestos, hasta obtener un valor lo mas cercano posible a

la caida de presion disponible del sistema, mediante el ajuste de los didmetros.

Procedimiento de célculo de la caida de presién en la linea de transfer:

1.

Se divide la linea en tramos de didmetro constante. Los didmetros de las secciones
deben ser los mas pequefios posibles (cumpliendo con los anteriores parametros con el
fin de disminuir su costo y los problemas referentes al andlisis de esfuerzos.

El célculo se puede realizar de dos formas: que comience por las boquillas del horno o
bien que comience por el Ultimo tramo (entrada a la torre de vacio) puesto que se debe
partir de la presion necesaria en la zona de vaporizacion de la torre. El primero de ellos
demanda un procedimiento de ensayo y error; el segundo implica suponer una caida de
presi6n para la primera seccion, y se realiza el célculo de la caida de presién total, se
obtiene la presién al inicio de esta linea seré la final de la siguiente linea.

Se recomienda dividir el tramo en cuestién en pequefias secciones de tuberia. Mientras
menor sea la longitud de cada seccién (mayor nimero) mas exacto sera el calculo.

Una vez obtenida las caidas de procesos de cada tramo, se calcula la caida de presion

total en la linea de transfer, como una sumatoria.
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Disefio de Lineas Criticas

En él capitulo 4 se presentaron los factores hidraulicos y criterios que permitiran realizar un mejor
disefio de las lineas criticas presentes en la destilacién. Los cuales no pueden ser ignorados en el
disefio y deben vigilarse para realizar un disefio econdmicamente aceptable, de operacion segura
y libre de problemas.

La aplicacién de estos criterios en un proyecto dentro de su fase de ingenieria basica, permitira
realizar el disefio de las lineas criticas cumpliendo con los requerimientos del proceso. La
aplicacién de estos criterios en la fase de ingenieria de detalle se limita en comprobar su
hidraulica, debido a que el isométrico es especificado, por la especialidad de ingenieria de
tuberias. Esta comprobacién tiene por finalidad, detectar un mal disefio y se pueda realizar una
accion correctiva.

El uso correcto de los criterios en el disefio de las lineas criticas, hace necesario realizar una lista
de verificacion, con la finalidad de garantizar su cumplimiento. El uso adecuado de un criterio no es
garantia de un buen disefio, también se debe verificar los documentos fuente de la informacién
requerida para el disefo. Antes presentar las listas de verificacion es necesario presentar la
informacién requerida.
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5.1.0 Informacién Requerida.
La informacién requerida para el dimensionamiento de lineas se encuentra contenida en varios
documentos técnicos generados por la ingenieria basica, los cuales son:

1. Balance de Materia y Energia. Es un documento en el que se establecen los
componentes, composicion, propiedades termodindmicas y de transporte y las
condiciones de presion y temperatura, de todas las corrientes.

2. Diagrama de Flujo de Proceso. Es el documento que muestra la secuencia seguida por
un proceso, las operaciones unitarias y la cantidad de masa y energia que transfiere de
las corrientes de entradas y salidas (principaimente).

3. Hojas de Datos. Este documento muestra las caracteristicas basicas de un equipo.
Contiene informacién como: las condiciones de operacion, propiedades termodinamicas,
tipo de equipo, dimensiones, accesorios, boquillas, etc.

4. Diagramas de Tuberia e Instrumentacion. Es un documento que muestra todas las
tuberias e instrumentos necesarios para la operacion de una planta en condiciones
Normales, paro, arranque, emergencia y mantenimiento.

5. Planos de Localizacién de Equipo. Es v'n documento que muestra a escala la localizacion
fisica de edificios, equipos y estructuras de la planta quimica. Asi como, el acceso
principal, corredores y rack de tuberias.

6. Indice de Criterios de Disefio. Es un documento en el que se establecen los criterios que
usaran para determinar las variables en el disefio de la planta, servicios, equipos y
lineas.

5.2.0 Listas de Verificacién de Lineas Criticas de la Destilacion.

La lista de verificacién condensa la informacién requerida, la cual debe ser consultada y verificada
en los diferentes documentos de ingenieria basica. Ademas contiene los criterios de disefio
aplicables, para realizar el predimensionamiento (determinacion del diametro) y el
dimensionamiento (isométrico) de la linea.
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 1 de 3
EL DISENO DE LINEAS DE Fechas /1 +
SUCCION DE BOMBAS CENTRIFUGAS Elsboré: Revisé:
INFORMACION REQUERIDA
No. de DFP: Revisidén: No. de BME: Revisién:
No. de Linea: Especlficacié No. de Linea:
Equipos conectados por {a linea. Verifique:
Clave: Serviclo: Dimensiones: Tener la Gitima Revlsién Emitida.
Que contlene la slguiente Informacién.
& 3 Flujo Mésico.
o @ Flujo Volumétrico.
Veritique: Densidad del liquido.
Tener la ditima Revision Emitida. Presién.
Que la Linea de Succién este numerada. Temperatura.
Que los Equipoa tengan clave. Viscosldad.
. Composiclén.
HOJAS DE DATOS
Clave del equipo: Revisién: Clave de la H Revislé
Servicio: Servicio:
Verlfique: T[lf!o de Liquido:
=z Tener la (itima Revisién Emitida. < Lig.Sat. [] Liq. Subenfriado. [ ] Lig. Viscoso.
© Que la clave y servicio del equipo esten g Verifique:
8 especificadas y correspondan al DFP. | Tener la Gitima Revisién Emttida.
- [[] Que se encuentren estableckdas las 'E Que contiene ia sigul Informacié
w slgulentes condiclones de operacién. & Temp Max. de bomb
o MIN. NOR.  MAX. |0 Gravedad Especifica.
8 Temperatura. g Viscosidad de liquido.
g Presién. = Presién de Vapor.
& Nivet dei Liquido. ] ] Gasto Normal.
D Que a la entrada de fa linea de succién Gasto de Disefio.
tenga un accesorio rompedor de vértices. | Presldn de Succién.
i - Presién de Descarga.
PREDIMENSIONAMIENTO DE LA LINEA
| Datos: Valor Unidades
i Flujo Mésico. Ivhr kg/hr
</ Densidad. HREYALS kg/m *
a Flujo Volumétrico. GPM mhhr
& Viscosidad. cp. cp. 2
{ a Tipo de tuberfa. Acero Comer. Ced. 40 ,E
w
Z | selecclone el criterio de acuerdo al tipo de liquid Jado.(*) 3
i
| g Tipo de Lig. Velocidad Recom. AP0 Recom. 5
g Lig. Saturado. 0.5-3 ft/seq 0.3 PSI %
ig Liq. Subentriado. 1-5 ft/seq 1 PSI B
i Lig. Viscoso. 2 ft/seq
(*) Para fluidos especificos consultar el Indice de Criterios
de Dimenslonamiento.
| Realice el comportamiento hidrduilco del dldmetro superior e Inferlor, al didmetro seleccionado.
Unidades:
| 1 in, in, adim, adim, PSI, f/seg. 3 in, mm, adim, adim, kg/cm , m/segt
8 Parémetro. Diémetro | Didmetro Superior. Didmetro Inferlor.
=1 e B
| D. Nominal.
i 3 D. Interno.
ﬁ No. de Reynold's.
| | Factor de friccién. . |
| | AP Calc. o
: Vel. del liquido.
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 2 de 3
EL DISENO DE LINEAS DE Fecha: ! !
SUCCION DE BOMBAS CENTRIFUGAS Etabord: Reviss:
INFORMACION REQUERIDA
No. de DTE: Revisi6 [ TNo.depLa: __ Revisi6
Verifique: | Veriftque:
Tener la dltima Revisién Emitida. Tener la Gltima Revisién Emitida.
E Que la bomba de refuerzo se encuentre |S' | Que los equipos se encuentren a la distancia
dibujada y en arreglo simétrico, solo si B recomendada de 3 ft (92 cm), o blen , la
aplica. distancia recomendada en la Norma
[] Que cada linea de succién tenga dibujados NRF-010-Pemex-2001.
una vilvulia de corte y un fiftro. .‘
ISOMETRICO (Nota 1)
8 No. de étrico: R 6
| Serviclo: [ La distancla entre equipos, ses la
| Verifique: cldas y correspondan ai PLG.
g D Tener la ultima Revisién Emitida_ La aph j‘ de una tray ria tipica.
a El Isométrico contenga lista de materiaies.
Verifique ubicacién de A jos (Nota 2)
| Accesorlo. Caracteristicas. | Ubicacién o Comentarios.
Tubo proyectada. Este tipo de da es en disef
[ | satida Bordes afflados. pecial
Borde bien redondead: R di
Borde ligx redon. De uso comun.
[ | codos. Radio Largo. Donde deba se un cambio de 16
D Tee's. Para crear remales, que ayuden a conservar la
slmeiria de la linea.
7] Es el accesorio mds cercano at ojo del Impuisor
g{ [ | Reduccié | Excéntrica. de la bomba y su orientaci6n es con el lado
8 | plano en la parte superior. _ 1
§ | Cada linea de succidn debe contar con su vélvula ‘
; Compuerta. de corte. Su ublcacién se permite en un tramo |
a D Véivuia de corte. De Mariposa. vertical solo si su tamaiio es Inferior a 17, para
5 De Bola. tamafios superiores se debe ubicar en un tramo
3 | norizontal de tuberia. _
g Temporai plano. | Entre bridas.
2 O . Temporal tipo Ca | Entre bridas.
tipo "Y". | Para dlé oe de tuberfa de 2" e inferiores.
tipo “T". Para did de tuberia de 2 1/2" y superiores.
O Tramo de tuberia Recto.
horizontal. -
[ | Tramodetuberia | oo, Nota 3.
vertical. e — o Eer e T |
Notas:
(1) Llenar solo s, el d: es proporcl d

(2) De no contar con el isométrico, deberd proponer conslderando la ubicacién de las accesorios.
(3) En procedimientos de disefio este tramo se estima basados en un NPSH requerido supuesto

o bien con la elevacldn tiplca del equipo.
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LISTA DE VERIFICACION PARA
EL DISERO DE LINEAS DE

<

et

AR R P

(1) El isométrico aproximado, no presente bolsas de aire en su trazado.
(2) El NPSH disponible sea mayor al NPSH requerido.

(3) La presién en el ojo del impulsor de la bomba sea mayor a la presion de vapor del
existir, que esta cantidad sea, Inferior al

(4) La presencia de gas disuelto, y en caso de

2.5 % Volumen/Volumen.
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|
LISTA DE VERIFICACION PARA Pagine 1 do 3
EL DISENO DE LINEAS Foche: L
A DOS FASES ISOTERMICAS{LIQUIDO-VAPOR) Elbors: Rovisl:
INFORMACION REQUERIDA PARA DETERMINAR TIPO DE FLUJO A DOS FASES
| Datos:
§ Temperatura a la entrada: Flujo Masico a la entrada de Nquido{*):
u Temperatura a la salida("): Flujo Masico a la salida de liquido{*):
@ Presién del Si: Y Flujo Masico a la entrada de vapor(*):
2 Longitud de ta linea(*): Flujo Masico a la salida de vapor(*):
8 de entrada a la columna.
| {*) De ser conocidos.
| ISOTERMICO VAPORIZACION EN LA LINEA
b
Verifique: Verifique:
\:‘ &=0, oblen inferior a 1°C, entre la \:‘ A=0/0bien superior a 1°C, entre la
la entrada y salida de la linea. la entrada y salida de la inea.
Longitud de la linea pequerta. Longitud de la Knea mayor.
P y Ve altas. Presiones bajas.
Los flujos y propiedades se consideran Los flujos y propledades cambiar &l circular
constantes. a través de la linea.
} INFORMACION REQUERIDA PARA EL PREDIMENSIONAMIENTO LINEAS ISOTERMICAS.
No. de DFP: Rovisidn: Crtoion Aplicables: =~ dac
No. de ia Linea E | 16 Evit N
de alimentacién al rehervidor. 8 P det - sig
& | verque: 2 O ézd"g'd i6n pemitida 10% la presion
S| [ Tener la uima Revision Emitida. 5 o, Presion pem o
Que la Uneg $6 encuentren numaeradas. Evite la de erosiér ‘
| L Quelos Equipos tengan clave. Evite la velocidad critica.
| No.de BME: Revision: ___ O cue la sigulente ir 6n, de
No. de Linea: ia linea.
Verifique: Nombre: Fase Liq. Fase Vap.
w E Tener la Glima Revision Emitida. Flujo Mésico.
E Que el nimero de linea coresponda a la Densidad.
especificada en el DFP. Viscosidad.
Tenskn superficial
| Prasion Inicial.
] Datos
[ Unidades:
| ] °F, I, vt , b sdg/in , dinalem, ? ] ec, kg/h, kg/m , kg dag/m , dina/cm,
ba adim, PSIG, PSIG, adim. adim, kg/cm maf., kg/cm man, adif.
2 Lirea. Entrada de la Linea.
g Datos. Liquido. Vapor.
g Temperatura.
F4 Flujo Masico.
3 o
kS :
02: Viscosidad.
E Tensi6n Superficial. -
3 Peso Molecular.
Presion ala 1).
Presién a la salida(1).
Realice el comportami hidraulico del dia superior e inferior, al didmetro seleccionado.
Unidades:
(] n, in, adim, adim, PSI, fiseg. [ in. mm, adim, adim, kgfcm , m/seg. ?
8 Parametro. Diametro Selaccionado. | Didmetro Superior. Didmetro Inferior.
. — = e
2 O Nominat ‘
'a‘ | D. Intemo. —— _
w Patron de Flujo. =
i AP Calc,
Vei. de la Mezcla. . -
Vel. erosién-corrosién. o
Vel. Critica. ~
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 2 de 3
EL DISENO DE LINEAS Fecha: 11
A DOS FASES ISOTERMICAS(LIQUIDO-VAPOR) . Raviat:
INFORMACION REQUERIDA PARA VERIFICAR O PROPONER ISOMETRICO
No. de DTE: Ravisién: No. de PLG: Revisit
Verifique: Verifique:
E Tener la (tima Revision Emitida. Taner la (iima Revision Emitida.
Que tanga dibujada una vélvula de corte. 3 Que de conectar dos equipos de proceso,
@stos 58 encuentren a a la distancia
thmmm.
amtmoog

[ De existir diferencia en elevacién entre la
entrada y |a salida de la linea, adicione un
tramo vertical de tuberia. Se recomienda
no adicionar tramos inclinados.

[[] Que la véivula de corte, se coloco en una
seccién horizontal de la linea.

Ubicacién o Comentarios.

Ests tipo de entrada es tolerable en disefios

Recomendada.

De uso comin.

Donde deba realizarse un cambio de direccidn.

Para crear ramales, que ayuden a conservar la
imetria de la linea.

Su ubicacion serd en un tramo horizontal, lo m#*s.
a la cok
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pegina 3 do 3
EL DISENO DE LINEAS . Foche: L
A DOS FASES ISOTERMICAS({LIQUIDO-VAPOR) Babord: Revisde
DIMENSIONAMIENTO
Realice el comp del uperior @ inferior, al selecck
| Unidades:
B in, h, adim., Rseg, PS!, seg, fi'seg.
, m, adim., m#seg, kgicm , seg. M/sdg.
Tramo | Didmetro Longitud de Patrén de | Velocidad de Caida de Velocidad
{4) Nominal Tuberia equiv. Flujo la Mezcla Presion Séaica
0
g
[~
=
2
(7]
w
[
I
VERIFICACIKON DEL DISERO
| Vertfique:

el proceso.

| y en lo posible evitar el patrén de flujo disperso a la entrada de equipos de
[ Que ningin tramo desarroBe fiujo critico ylo sémico.

E] Que la caida de presién calculada sea menor &l 10% de la presién inicial, o bien ka requerida por

[ Que no se presentan patrones de fujo a dos tases indesaables como &l “siug” ¥ & “plug”.

Notas:

(1) Al menos una de estas deberd ser prop

(2) Este d tiene def i s0lo si, 85 una propuesta.

(3) De no contar con el isométrico, deberd prop: uno * la ubicacién de los ri
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagira 1 de 3
EL DISENO DE LINEAS Fecha: L
ASOCIADAS A REHERVIDORES Elsbors: Roviss:
INFORMACION REQUERIDA PARA EL PREDIMENSIONAMIENTO
No. de DFP: Revisidn:
No. de la Linea i Y
de alimentacion al rehervidor.
No. de la Linea p =
de salida del rehervidor. L2
| Equipos conectados por 1a linea. g
a | Clave: Serviclo: Dl 2
[ ‘ o
& a
| 2
=)
| o2
| Verifique: [a)
‘ Tener la Utima Revisién Emitida.
Que la Linea se encuentren numeradas.
. Que los Equipos tengan clave. 7 i J
No. de BME: Revision: _ 7] Que contiene Ia siguiente informacitn, para |
No. de Linea: Ja linea de saliida del rehervidor. |
Verifigue: Nombre Fase Lig. Fase Vap. |
Tener la ultima Revisién Emitida. Flujo Masico. |
Que tipo de flujo se presenta en fa linga Densidad. |
de salida del rehervidor. Viscosidad.
‘g 1 Fase Vapor. Tension superficial. |
@ 2 Fases (Lig-Vap). Peso Molecular.® |
Contiene 1a siguiente informacién, para la CviCp.* |
linea de alimentacion del rehervidor. Presién Inicial.
Flujo Mésico. H Temperatura. Temperatura.”
Densidad. Presién. * Datos adicionales para dimansionar lineas con
Viscosidad. safida fase Vapor (100%)
[ ] - HOJAS DE DATOS ]
| Clave del equipo: Revisidn: _ | Clave del Rehervidor: Revisién:
| Servicio: _| Servicio:
| Vaq'ﬁque: Verifique:
(. (] Tener la iftima Revisién Emitida. | Que se especifica el tipo de rehervidor.
‘<' L_| Que la clave y servicio del equipo esten En que parte del rehervidor se realizd
z especificadas y corresponden al DFP. ol calentamiento.
3| [ Que se encuestiren estableckdas las Tubos
5' sigulentes condiciones de operacion. 1 Coraza
1o Temperatura de Oper. inferior. 8 Que Ia siguiente 6n
| Temperatura de Disefio inferior u>: Nombre Entrada Salida
| Presién de Oper. inferior. w | Flujo Total
| | Nivel de operacion Maximo. &i| Fluo de Liquido.
Nivel de operacién Minimo T Flujo del Vapor.
2 — e e e Gravedad Especifica.
I PREDIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS Peso Molecular, Vapor
Datos Viscosidad, Liquido
Unidades: Tem)
[ °F, v, witt, 1b sdghin , dinafem 2 P Disponibie
adim, adim, PSIG, PSIG, adim. Presi6n a la entrada.
1 °cv, kg, kg/m , kg deg/m , dinalcm _ - |
< adim, adim, kg/m man. %kg/m man, adim?
2 Linea Alimentacién del Rehervidor Salida del Rehervidor
| § Datos = Liquido Liquido Vapor
&J 5 Iemperatura _
z Flujo Masico
Q— —— . t— — S -
(2 | Densidad - ,‘
E: Viscosidad
Q | Tensién Superficial
Z[  Peso Molecular (1) _
CwiCp (1) -
P entrada-colum.(1) o
P salida-reher. (1)
Z(n
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(1) Datos requericos, solo cuando presente fiujo vapor en la linea de salida del rehervidor.

(2) Deberan ser estimados, solo cuando sa prasante flujo vapor en la linea de salida del rehervidor.

LISTA DE VERIFICACION PARA Pagim 2 do 3
EL DISENO DE LINEAS Fecha: L
ASOCIADAS A REHERVIDORES ) Babork: Rovisd:
PREDIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS ASOCIADAS
Selaccione el criterio de acuerdo a la Linea del Rehervidor(").
Linea Velocidad Recom. APy Recom
Almentacion ai Rehervidor (lig.) 2-7 ft/seq -
o Salida del Rehervidor (2 fases) < 70 ft/seg < 0.2 Pst
! E Salida del Rehervidor (Vapor) _ _
g | = P <500 - 1.5 PSI
lo 2 200 < P <500 - 0.6 PSI
5 150 < P < 200 B 0.3 PSI
K 50 <P < 150 ; - 0.15 PSI
& 0<P<50 - 0.10 PSi
(*) Para fluidos especificos consultar el Indice de Criterics de dimensionamiento.
LINEA DE ALIMENTACION AL REHERVIDOR
Realice el compor hidraulico del ror e infersior, al
Unidades:
[:I in, in, adim, adim, PS), ft/seg. 1 in, mm, adim, adim, kg/cm , m/seg. 2
Parémetro. Diametro Seleccionado. Diametro Superior Diametro Inferior
D. Nominal
D. Intemo
No. da Reynokl's
Factor de friccidon
APa Colc.
Vel. del liquido
a LINEA DE SALIDA DEL REHERVIDOR
§_ Realice el o hidradtico el ) superior e inferior, al 1ado
=
|2| [ in,in, adim, adim, P51, fuseg. [ in, mm, adim, adim, kg/cm , m/seg. 2
‘. H‘] Parametro. Diametro Seleccionado. Diametro Superior Diametro Inferior
D. Nominal (2)
D. Intemo (2)
Hold Up Liquido
Vel. de la fase Liq.
Vel de la fase Vap.
Vel. de Mezcia (L-V)
APwe Calc.
Patrén de Fiujo
Velocidad Final (2)
Velocidod Sénico (2)
No. de Mach (2)
INFORMACION REQUERIDA PARA VERIFICAR O PROPONER ISOMETRICO
No. de DT1: Revigion: No. de PLG: Revision:
Verifique: Verifique:
Tener la Oima Revisién Emitida. Tener la Ultima Revisién Emitida.
=3 Que el rehervidor de se of (] 9 H Que fos equipos se encuentren a la distancia
a dibujado, en arreglo simétrico y tenga a recomendada de 3 ft (92 cm), o bien , la
una vahvula de corte (solo &l apiica). distancia recomendada en la Norma
[ ©ue se encuentren dibujadas las boquitlas NRF-010-Pemex-2001
da entrada y salida.
Notas:
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagia 3 de 3
EL DISENO DE LINEAS Focha: [
ASOCIADAS A REHERVIDORES Babortc Revisk:
ISOMETRICO (3)
No. de
Servi Dummmmh-ﬂ&
Verifique: cidas y comespondan al
[[] Tener la titima Revisién Emitida. ummnwm
Verifigue ubicacidn de A 4
A Caracteristicas Ubicacion o C
Tubo proyectada Este lipo de enirada es tolerable en disefios
[] | salida Bordes afilad peciak
Borde bien redondeado Recomendada.
Borde ligeraments redon. De uso comin.
[] | Codos Radio Largo Donde deba realizarse un cambio de direccion.
[ | Tee's Para crear ramales, que ayuden a conservar la
imetria de la linea.
8 Cada linea de succién debe contar con su vilvula
] | véivula de corte Compuerta de core. Su ublcacién serd en un tramo horizontal,
solo si aplica.
D Tramo de tuberia Recto
hortzontal
Tramo de tuberia
= vertical _ ©

Que el diametro de la linea de alimentacién al rehervidor no rebase la vel. permitida de 7 tt'seg
Que ol diametro calculado para la linea de salida del rehervidor no presents el patron de fiujo slug.

Que se estimd la caida de permisible en el circuito,
Que s calculd la caida de presion en el circuito (linea de alimantacion, la de salida y el rehervidor)
Que la caida de presion del circuito sea mayor a la caida de presin pemmisible.

Notas:
(3) Este tiene de P nhd 85 UNA Propuesta.
{4) De no contar con &l deberd p la de los

w:&wmmmwmuMamuhmmmmm
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| | LISTA DE VERIFICACION PARA Pegina 1 do 3
| EL DISENO DE LINEAS Feche: L
| ‘ DE DOMOS Y CONDENSADORES Elabord: Rovisss
|
!
| INFORMACION REQUERIDA PARA EL PREDIMENSIONAMIENTO
r ’ No. de DFP:
| No. de la Linea Especificacién:
| | de domos.
| No.de la Linea Especificaclén: 8
| de condensadores. K
Equipos conectados por la linea. g
8| Clave: Servicio: Dimensiones: | 3
g _ _ i}
S — |2
3
Verifique: g
Tener la Gltima Revisién Emitida.
Que la Linea ge encuentren numeradas.
Que los Equipos tengan clave.
No. de BME: Revisié [ que 1a sig I 6n, para
Verifique: la linea de condensadores(2 fases Lig-Vap).
H Tener la Gitima Revisién Emitida. Nombre Fase Lig. Fase Vap.
‘ Que tipo de flujo se presenta en le linea Fiujo Mésico.
de condensadores. Dengidad.
[T} 1Fase Liquida. Viscosldad.
2 ‘ | | 2Fases (Lig-Vap). Tensién superficlal.
‘ o C la sig i én, para la
‘ linea de domos (Vapor). [ aue la informacién, para
Flujo Mésico. Temperatura. la linea de {1 fase )
‘ ! Densidad. Presi6n Iniclal. Flujo Mésico.
| | Viscosidad. Peso Molecular. Densidad.
I | cvrcp. Viscosidad.
HOJAS DE DATOS
‘ | Clave cel : Revisté [ T ctave dei c.
| Servicio: Servicio:
‘ || Vertfique: Verifique:
| ':1 Tener la tiltima Revisién Emitida. Que se especifica el tipo de rehervidor.
| «£ || Que la clave y servicio del equipo esten En que parte del condensador 86 realizd
| Z especificadas y correspondan al DFP. la 3
| | g ] Que se encuentren establecidas las - Tubos.
\ | s _slg de é 8 Coraza.
| o |_| Temperatura de Oper. Superior. < Que th la sig: Infor 6
| || Temparatura de Diseito Superior. 2| Nombre: Entrada. Sallda:
| | _| Presién de Oper. Superior. g Flujo Total.
\ ‘ __| Que esten dibujadas las boqulilas de salida Z | Flujo de Liquido.
| vapor y entrada de refiujo. 8 Flujo de Vapor.
| _ Especifica.
| PREDIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS Peso Molecular, Vapor.
Datos Viscosidad, Liquido.
| Unidades: Tem) tura.
[ °F, v, it , Ib deg/in , dinaerd g; Disponible.
_ adim, adim, PSIG, PSIG, adim. Presién a s entrada.
| [[] °c, kgm, kg/m , kg sbg/m, dinalem,
| < _adim, adim, kg/m mar?, kg/m man, adfm.
! 2 b Linea. De Domos. [ De Condensedores.
g Datos. Vapor. .3 | Liquido. Vapor.
g i Temperatura. .
| 5 | Hulo Mdsico - _ _
| =] Denslidad. - .
| E I Viscosidad. f—
:E Tagglgq ' Superficial. _ il | =
Z|  Peso Molecular. 3 | _
| cvicp. [ - -
P entrada-colum. | = |
 Psadavenor. | - |
_ Factor de comp. @. - -
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] in, in, adim, adim, PSI, ftseg, adim.

Pardmetr

[ in, mm, adim, adim, kg/cm , mised, adim.

LISTA DE VERIFICACION PARA Poghs 3 do 3
EL DISENO DE LINEAS Feche: 1 1
DE DOMOS Y CONDENSADORES Etapord: Povieds_____
PREDIMENSIONAMIENTO DE LAS LINEAS ASOCIADAS
el criterio de ala Linea ().
Linea. idad Recom. APwo Recomn.
Linea de vapor de domos. - =
P > 50 Psia 40 - 50 fi/seq 0.2 - 0.5 PSi
i P =Atm. 60 - 100 ft/seqg 0.2 - 0.5 Psl
P < 10 Psia 125 - 200 ft/seq 0.05 - 0.01 PSI
Linea de o d
Liquido. = 0.5 PSI
Liquido-Vapor. . < 0.5 PSI
(*) Para fluidos especificos consultar el Indice de Criterios de dimensionamiento.
LINEA DE DOMOS
Realice el comportamiento del P e al
Unidades:

Didmetro Sel

Didmetro

Didmetro Inferior

D. Interno.

No. de Reynold's.
Factor de friccién.

APwos Cale.

Vel. Final.
Vel. Sénica.

No. de Mach.

LINEA DE SALIDA DEL CONDENSADOR
Pealics ol PR S

RESULTADOS

P ol did: perior @ inferk
[] n, in, adim, fiseg, PSI, adim., fiiseg.

, 8l didmetro seleccionado.

p flujo liquido en la linea de condensadores.

[ in, mm, adim, f/seq, kg/cm , adim., n/seg.
F Didmetro Didmetro Superi Diémetro Inferior.
D. Nominal (2).
D. Interno (2).
Hold Up Liquido.
Vel. de Ia fase Lig.
Vel. de la fase Vap.
Vel. de Mezcla (L-V)
APwo Calc.(2).
Patrén de Flujo.
Vel. del Lig. (2).
INFORMACION REQUERIDA PARA VERIFICAR O PROPONER ISOMETRICO
No. de DTI: Revisié No. de PLG:
Verifique:
Tener la Gltima Revisién Emitida. Tener la Gitima Revisién Emitida.
Que el rehervidor de refuerzo se encuentre Que los equipos se a la di
E dibujado, en arreglo simétrico y tenga g recomendada de 3 ft (92 cm), o bien , la
una vilvula de corte (solo sl L distancia recomendada en la Norma
] aue se encuentren dibujadas las boquillas NRF-010-Pemex-2001.
de entrada y salida. [%:lu lizaci6n del condensador es:
Adjunta (ideal). [ | Remota.
Notas:
(1) Dx dn ser dos, solo do se
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 3 de 3
EL DISENO DE LINEAS Focha: L |
DE DOMOS Y CONDENSADORES Elsbor: Revisd:
ISOMETRICO (3)
No. de 5
[] La distancia entre equipos, sea la estable-
cidas y comespondan al
[] Tener la titima Revisién Emitida. La aplicacién de una ria tipica.
é El Isométrico contenga lista de materiales
Verifique de A @
A m.- LA nf. L
Tubo proyectada. Este tipo d da es tolerable en disefios
] | satida. Bordes afilados. esp:
g Borde bien Recomendada.
Borde lig redon. De uso comiin.
[ | codos. Radio Largo. Donde deba realizarse un camblo de direccién.
D Tee's. Para crear ramales, que ayuden a conservar la
o simetria de la linea.
a ” Su ublcacién serd en un punto bajo de la linea de
§) /L | tnasinomy | commin: (s0loaplcaen reujo  gravedad) ____|
g 0O Tramodetuberia | o
] horizontal.
Tramo de tuberia
D vertical. Recto. ®-

Que el arreglo de la linea de domos y condensadores sea lo més simple posible.

Que el diametro calculado para ia linea de condensadores no presente el patrén de flujo slug.
Que se estimd la caida de presién permisible en el circuito.

Que se calculé la caida de presién en el circuito (linea de domos y condensadores).

Que la caida de presién del circulto sea menor a la caida de presién permisible.

Notas:

(3) Este documento tiene caracter de Preliminar, solo si, es una propuesta.

(4) De no contar con el | étrico, deberd p

disefador.

(5) En procedimientos de disefio este tramo se estima a partir de la elevacién propuesta por el

Ia ubicacion de los accesorios.
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 1 do 3
EL DISERO DE LINEAS Fecha: Lot
DE TRANSFERENCIA Elabord: _____ Revisd:
INFORMACION REQUERIDA PARA EL DIMENSIONAMIENTO )
No. de DFP: i
No. de la Linea Especificaci Columna
de salida del homo.
No. de la Linea Especificacién:
de entrada a la columna.
Equipos conectados por la linea.
Clave:
E Horno
-1
v g
Tener la dltima Revisién Emitida.
Que la Linea se encuentren numeradas. Linea de Transferencia
Que los Equipos tengan clave.
No. de BME: R & No. de doc.:
Vi 2
Tener la Gitima Revisidn Emitida. Verifique:
Que contenga la sigulente informacién Z| (| aue contenga la sigulente informacién.
Linea de salida de homos. D'rmm p mm
i Flujo Mésico de Vapor. y
3 Flujo Mésico de liquido. Nmu:dﬂ-apmﬁodlﬁuslg_
Temperatura y Presion. Peso Molecular por componente.
Linea entrada a la columna. Densidad por componente.
Flujo Mésico de Vapor. Puntos de ebullicién Normal por comp.
Flujo Mdsico de liquido. o
Temperatura y Presién.
HOJAS DE DATOS
Ciave del equip Revi Clave del Horno: R
Serviclo: Tipo de Homo: No de Equip
Verifique: Servicio:
Tener la Glitima Revisién Emitida. Verifique:
Que la clave y servicio del equipo esten Tener la ditima revisién emitida.
especificadas y correspondan al DFP. Que la clave y servicicio especificados
O amumpmmwmm correspondan al DFP,
lo sigulents: [ aquese blecidas las
§ l:] La ublcacién y nimero de boquillas de condiciones de operacién.
= alimentacién. Flujo Mésico de disefio y normal.
g [ La altura vertical de la boquilia, respecto Temperatura de salids.
a la linea tangencial de la columna. Presién de salida.
% de vaporizacién en peso a la salida.
Ndmero de pasos.
Que se blecida la
de salida del homno.
Didgmetro de las boquillas de salida.

Espaciamiento entre las boquillas de salida.
Altura vertical de las boquillas del homo.

mmwmrmmomwm

No. de DTI:

Tener la ditima Revisién Emitida.
Que tenga dibujada una vélvula de corte.

DTI

No. de PLG:

Tener la Gitima Revisién Emitida.

Que los equipos se encuentren a la distancia
d de 15 m. de ala

Norma NRF-010-2001, o bien, las estable-

cidas por articulos publicados de 45 m.

PLG

mmmmmmum lolosl.uuuwwulh.

(2) De no contar con el debers

de los L

uno

(alﬁnpmmudheﬂomm”ummamrmumammlm
(4) Especifique la orlentacién de la Linea en (H) Horlzontal, (V) Vertical.

(5) Fraccién de vapor a la salida de tramo,
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IS0

LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 2 de 3
EL DISENO DE LINEAS Fecha: [
DE TRANSFERENCIA Eisbord: Reviss:
ISOMETRICO (1)
No. de Isométrico: Revisién:
Servicio: ] Que los tramos verticales se ubiquen o més
Verifique: cercano al homo.
DOun'-:_‘ PR -

Laag 6n de una trayectoria tipica.

De existir diferencia en elevacién entre las
boquillas de el horno y la columna, se adiciond
un tramo vertical de tuberia. Se recomienda
realizar una combinacién de tramos verticales

de diametro (recomendado).

[} Que los cambios de didmetro se realizarn
en los tramos horizontales de tuberia.

[] Que la trayectoria de la linea sea simétrica.

y horizontales.
Verifique ubicacion de Accesarios (3).
P = p : P .
Tubo p! i Este tipo de es en i
[] | salida. Bordes afilados. P
Borde bien redondead Ri
Borde lige redon. De uso comuin.
81 [ | codos. Radio Largo. Donde deba un cambio de direccién.
E [ | Tees. Para crear ramales, que ayuden a conservar la
simetria de la linea.
§ O | véivula de corte. c Su ubicacién serd en un tramo horizontal, lo mds
s 0O
O
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LISTA DE VERIFICACION PARA Pagina 3 de 3
EL DISERO DE LINEAS Fache: !/
DE TRANSFERENCIA Blabord: ___ Roviss:
DIMENSIONAMIENTO DE LA LINEA
Aplique los sigulentes criterios para el de la linea de {*)
del fluido. < 300 fi/seq
Caida de p total. 1.2 a 2 PSI
Estratificodo.
g de Estroticodo Ondulodo.
E Tiempo de Resi i 0.25 o 1 seg.
5 Cambios de did 3 (recomendado).
Topologia de la linea. Simétrica
(*) Tamblen puede consultar el indice de de
LINEA DE TRANSFERENCIA
Realice el P del jore al didmetro seleccionado.
Unidades:
in, ft, adim., ft/seg, PSI, seg, ft/seg, adim.
In, m, adim., m/seg, kg/cm , seg, miseg, adim.
Tramo | Didgmetro Longitud de Patrénde | Velocidadde | Caidade | Tiempode | Velocidad | Fraccién de
(4) Nominal Tuberia equiv. Flujo la Mezcla Presién | Residencia Sénica Vapor (5)
.
x
VERIFICACION DEL DISENO

Verifique:
[] quela caida de presién calculada sea menor a la caida de presién con que se cuenta para
el disefio.

Que no se rebaso la velocidad méxima de 300 ft/seg (91.44 m/seg).

Que no se presentan patrones de flujo a dos fases indeseables como el “slug" y el “plug®,
y en lo posible evitar el patrén de fiujo disperso en la boquilla de entrada de la torre.

Que ningun tramo desarrollard el flujo critico y sénico.
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5.3.0 Conclusiones.

El objetivo principal de este trabajo fue el de proporcionar las bases y criterios minimos, que
eliminen la incertidumbre en el disefio o al momento de tomar las decisiones y reducir los riesgos
asociados a un inadecuado disefio. Para lo cual se presentd la mayor informacién disponible
respecto a los principios de disefio y parametros hidraulicos involucrados, con los cuales se debe
estar familiarizado. También se presentan los criterios de disefio, como aquellos valores a los
cuales los parametros de disefio deberan ajustarse para realizar un disefio econdmicamente
aceptable, de operacion segura y libre de problemas.

De la misma manera, se presenta una lista de verificacién la cual recopila los parametros y
criterios de disefio, los cuales no deben ser ignorados en el disefio de las lineas criticas presentes
en el proceso de destilacion.

En este trabajo, se ha reconocido que los parametros y criterios de disefio mas importantes en el
disefo de lineas son:

v La velocidad que desarrollara el fluido.

v La caida de presién permitida en el sistema.
v La elevacion de equipos y lineas (tuberias).
v Espaciamiento entre equipos.

v

La configuracion y trayectoria de la linea.

Las bases y criterios presentados en el presente trabajo, con los cuales se debe estar
familiarizado, el ingeniero de sistemas hidraulicos, como el especialista responsable del disefio y
del arreglo de las lineas o tuberias que conectan los equipos que integran la destilacién. Permitiran
realizar disefios adecuados, desde el punto de vista hidraulico. Estos disefios seran
economicamente aceptables, de operaciéon segura y libre de problemas de mantenimiento.
Obteniéndose unidades de destilacion mas eficaces y por consiguiente baratas.

Cabe mencionar, que la lista de verificacion. No debe considerarse como una ley absoluta. Debido
a que no se realizé una aplicacién real a estos formatos. Pero le permitirdn obtener resultados

satisfactorios.
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Tabla A-1.

Apéndice

Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidos en Tuberias.
Tomado de Design for Chemical Engineering and Petrochemical Plants Vol. I, 2da. Ed., 1984.

Gulf Publishing Company, Houston, USA

Tipo de Fluido Velocidad Sugerida Tipo de Material

Acetileno 4000 fpm Acero
Aire de 0 a 30 psig 4000 fpm Acero
Amoniaco

Liquido 6 fpm Acero

Gas 6000fpm Acero
Benceno 6 fps Acero
Bromo

Liquido 4 fps

Gas 2000 fpm
Cloruro de Calcio 4 fps Acero
Tetracloruro de carbono 6 fps Acero
Cloro

Liquido 5 fps Acero, cedula 80

Gas 2000-5000 fpm Acero, cedula 80
Cloroformo

Liquido 6 fps Cobre y Acero

Gas 2000 fpm Cobre y Acero
Gas etileno 6000 fpm Acero
Dibromo etileno 4 fps Vidrio
Dicloro etileno 6 fps Acero
Etilen glicol 6 fps Acero
Hidrégeno 4000 fpm Acero
Acido clorhidrico

Liquido Acero con recubrimiento de

Gas Stps caucho

4000 fpm

Saran, Haveg




Tabla A-1 Continuacion.
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Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidos en Tuberias.

Tipo de Fluido Velocidad Sugerida Tipo de Material

Cloruro de metilo

Liquido 6 fps Acero

Gas 4000 fpm Acero
Gas natural 6000 fpm Acero
Aceites lubricantes 6 fps Acero
Oxigeno

A temperatura ambiente 1800 fpm max. Acero (300 psig max.)

A bajas temperaturas 4000 fpm
Propilen glicoi 5fps Acero
Hidréxido de sodio

0-30 porciento 6 fps Acero

30-50 porciento 5fps Y

50-73 porciento 4 fps Niquel
Cloruro de sodio en solucién

Sin sélidos 5fps Acero

Con sélidos (6 min.-15 max.) fps Monel o niquel

Vapor

0-30 psi saturado

30-150 saturado o sobresaturado
<150 psi sobrecalentado

Lineas cortas

4000-6000 fpm
6000-10000 fpm
6500-15000 fpm
15000 fpm max.

Acero
Acero
Acero
Acero

cido sulfarico

88-93 porciento 4 fps $.8.-316,hierro forjado y
93-100 porciento 4 fps Acero cedula 80
Diéxido de Azufre 4000 fpm Acero
Estireno 6 fps Acero
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Tabla A-1 Continuacion.
Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidos en Tuberias.

Tipo de Fluido Velocidad Sugerida Tipo de Material
Tricloroetileno 6 fps Acero
Cloruro de vinilo 6 fps Acero
Agua

Para todos los servicios Acero
. » ) 3-8(recomienda 6) fps
Alimentacion a Boiler Acero
) y 4-12 fps
Linea de succién de bombas 151 Acero
-5 fps
Agua salada 58 fp Concreto, Recubrimiento de
-8 fps
P caucho o asfalto.
Tabla A-2.
Velocidades Tipicas de diseiio para Vapor (ft/s).
. Tamaiio de lineas ”
Fluido <6” 214
8’7_1 2’7
Vapor saturado
0 a 50 psig 30-115 50-125 60-145
Gas 0 vapor Sobrecalentado
0 a 10 psig 50-140 90-190 110-250
11 a 100 psig 40-115 75-165 95-225
101 a 900 psig 30-85 60-150 85-165




Tabla A-3.
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Velocidades Tipicas para Disefio de Sistemas de Tuberias (ft/min).

Servicio / Aplicacion Velocidad

Lineas de agua (méax.) 600
Lineas de vapor de alta presién 10000
Lineas de vapor de baja presién 12000-15000
Lineas de vapor de vacié 25000
Lineas de compresitén de aire 2000
Lineas de refrigerante de vapor

Alta presién 1000-3000

Baja presion 2000-5000
Refrigerante liquido 200
Lineas de agua salada 400
Lineas de ventilacién 1200-3000

Tabla A-4.

Velocidades Tipicas para Disefio de Sistemas de Tuberias de proceso(ft/seg).

Servicio Velocidad
Promedio de liquidos en proceso 4-6.5
Succién de Bombas (lig. No saturado) 1-5
Succién de Bombas (lig. Saturado) 0.5-3
Alimentacién de agua a Boiler 4-8
Lineas de drenaje 1.5-4
Liquido a reboiler (sin bombeo) 2-7
Efluente de Reboiler (Mezcla liquido - vapor) 15-30
Vapor a Condensadores 15-80
Separadores de Flujo por Gravedad 0.5-1.5
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Tabla A-5
Cabeza Neta Positiva de Succiéon Recomendada para Bombas Centrifugas Horizontales en
Industria de Proceso o Servicios de Condensado. (No se Indican Valores Minimos, pero
Valores Bajos Incrementaran el Costo de las Bombas).
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