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Resumen 

Resumen 

La Destilación es la operación unitaria ampliamente usada dentro de la Industria Química y 

especialmente, de la Petroquímica. Dentro de la Destilación, las líneas o tuberías juegan un papel 

importante en su operación, ya que son las arterias que conectan los equipos que la integran, 

como la columna, el rehervidor, el condensador, el tanque de acumulación y las bombas 

centrífugas. 

La exactitud en los cálculos, la predicción de la velocidad del fluido y la caída de presión, la 

fiabilidad de la operación, así como, los costos de capital, energía, mantenimiento y operación 

dependen en gran medida del diseño de la línea. 

Sin embargo, problemas de operación en las líneas de succión de bombas centrífugas, líneas con 

flujo a dos fases líquido-vapor, líneas asociadas a rehervidores, líneas de domos y condensadores 

y la línea de transferencia (línea que conecta la salida de calentador a fuego directo con la entrada 

de la columna de destilación); reflejan un diseño inadecuado. 

Las bases y criterios presentados en el presente trabajo, con los cuales se debe estar 

familiarizado, permitirán realizar diseños adecuados de las líneas antes mencionadas, desde el 

punto de vista hidráulico. Estos diseños serán económicamente aceptables, de operación segura y 

libre de problemas. Obteniéndose unidades de destilación mas eficaces y por consiguiente 

baratas. 

Una contribución, es el desarrollo de una lista de verificación la cual compila, la información 

requerida para el cálculo(la cual se encuentra contenida dentro de los diferentes documentos 

generados dentro de la Ingeniería Básica), los parámetros y criterios de diseño; los cuales no 

deben ser ignorados en el diseño de las líneas criticas presentes en el proceso de destilación. 

xi 



Capítulo 1

Introducción

Este trabajo denominado "Establecimiento de Bases y Criterios Mínimos Necesarios para una

Adecuada Función de las Líneas Críticas dentro del Proceso de Destilación" forma parte del

"Programa de Becas de Estancias Profesionales para la Realización de Tesis de Licenciatura" del

INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO (IMP). Este trabajo se realizó en el IMP, adscrito a la

competencia de Ingeniería 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 Química, Petroquímica y de Refinación, comúnmente se requiere de separar •

mezclas de líquidos, para obtener sus componentes puros o en alto grado de pureza, que son

valiosos y susceptibles de comercializar, de una manera sencilla y económica. La destilación es

una operación unitaria, que permite obtener los resultados antes mencionados.

El diseño Básico y Detallado de la destilación por firmas de Ingeniería, por ejemplo el IMP. es un

esfuerzo de especialidades que se muestran la tabla 1.1. Siendo en el diseño Básico, donde el

Ingeniero Químico encuentra un buen campo laboral. ya que su formación académica en

Ingeniería de Procesos y Flujo de Fluidos se lo permite. Para lo cual deberá optar por una de las

dos especialidades.

De realizar la especialidad en Ingeniería de Procesos, sus actividades serian: La definición de las,

calcular el balance de masa y energía, los reflujos, el numero de platos teóricos, dimensionamiento

preliminar de columna, elaboración de hojas de datos, elaboración del diagrama de flujo de

proceso , por mencionar algunas.



Capítulo I

Tabla. 1.1

Introducción.

Especialidades que participan en el diseño básico y detallado de la destilación.

2

Básico Detalle

Ingeniería de Procesos Ingeniería de Tuberías
Ingeniería de Sistemas Hidráulicos Ingeniería de Eléctrica

Ingeniería de Mecánica
Ingeniería Civil y Arquitectónica

Ingeniería de Análisis de Esfuerzo

Ingeniería Térmica
Ingeniería de Seguridad Industrial

Ingeniería de Sistemas Hidráulicos
Entre otras

De optar por la especialidad de sistemas hidráulicos, las actividades a desarrollar serian

encaminadas a diseñar y dimensionar líneas de proceso y servicios auxiliares, elaboración de lista

de líneas e índice de servicios, elaboración de los diagramas de flujo de proceso y de tuberías e

instrumentación, etc. De las actividades antes mencionadas, el diseño o dimensionamiento de

líneas de proceso y servicios, es una parte primordial, ya que las líneas son las arterias que

conectan los equipos que integran el proceso. El diseño de estas se realiza a través de criterios de

diseño como la velocidad del fluido y la caída de presión recomendadas. Pero no todas las líneas

presentan el mismo comportamiento hidráulico e incluso se dificulta su diseño. A estas líneas, cuyo

diseño inadecuado puede limitar la capacidad de procesamiento de equipos o incluso de toda la

operación, requieren de un estricto apego a mas criterios de diseño hidráulicos. Para que de esta

manera, se asegure su apego a consideraciones de proceso y cálculo. A estas líneas se les

conoce como criticas. Estas líneas críticas pueden ser diferentes a las que hayan marcado otras

especialidades, tal es el caso, de la especialidad de Análisis de Esfuerzos, ya que esta las analiza

pcr presión, temperatura, peso propio y no por condiciones de proceso.

La destilación presenta 5 líneas consideradas como criticas, desde el punto de vista hidráulico, que

pueden limitar su capacidad de procesamiento. Estas son:

1. Las Líneas de succión de bombas centrífugas.

2. Las Líneas que conducen flujo dos fases "Vapor - Liquido".

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

5. Las Línea de transferencia.

Introducción. 3

En las Fig. 1.1 Y 1.2 se muestran las localización de las líneas dentro de la destilación atmosférica

y vacío.

Linea de
Domos

Línea de
Succión

de Bombas

Linea de
ehervidor

Linea de
Rehervidor

Fig. 1.1 Localización de las Líneas Críticas en la Destilación Atmosférica.
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A Eyectores de
Vacío

Calentador a
Fuego Directo

-,
I
1

4

Línea de
Transfer

Fig. 1.2 Localización de las Líneas Críticas en la Destilación a Vacío.

1.2 Objetivos del trabajo.

El objetivo principal es presentar las bases y criterios mínimos que permitan asegurar el adecuado

funcionamiento de las líneas críticas relacionadas con la destilación. Para que cada una de las

líneas antes mencionadas reúna los requerimientos de proceso, consideraciones de diseño,

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

particulares:

Presentar la información básica sobre el diseño hidráulico de las líneas críticas para

lograr un mayor entendimiento.

2 Realizar la búsqueda Bibliografía, en Revistas Especializadas, e Internet sobre

información básica y criterios de diseño sobre las líneas críticas.

3 La elaboración de una guía o lista de verificación para un adecuado diseño de las

líneas críticas.
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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 tuberías en las plantas de proceso,

está gobernado bajo sus propios fundamentos. Los cuales deben entenderse con el fin de realizar

un adecuado diseño de las mismas y elegir adecuadamente el tamaño de tuberías y accesorios. El

objetivo de este capítulo es abordar estos fundamentos, para entender el comportamiento de los

fluidos. Por lo que, es necesario revisar algunos conceptos, definiciones básicas y ciertas

propiedades de los fluidos que están 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 acción de un

esfuerzo cortante. Un esfuerzo cortante (fuerza por unidad de área) se crea siempre que una

fuerza actúa sobre una superficie. Cuando sobre sólidos comunes como el acero u otros metales

actúa 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 definición de fluido,

es decir, fluyen. Pero algunos materiales como suspensiones, alquitrán, pasta dental, etc., no son

fáciles de clasificar, si el esfuerzo cortante es pequeño, pero si este excede un valor crítico, la

sustancia fluye.

2.2 Propiedades de los Fluidos.

El comportamiento de los fluidos esta estrechamente relacionado con ciertas propiedades, es

obvio que fluidos diferentes poseen, en general características distintas. Por lo que es necesario

presentar aquellas propiedades que desempeñan un papel importante en la descripción 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 ecuación:

m
p = ­

V
(2.1)

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 lblfr en el sistema Británico.

El valor de la densidad puede variar ampliamente entre fluidos, pero para líquidos las variaciones

de presión y temperatura en general afectan muy poco el valor de densidad. Al contrario de cómo

sucede en los líquidos, la densidad de un gas es fuertemente afectada por la presión y la

temperatura.

Otra propiedad que tiene relación con la densidad , es el volumen específico, que se define como el

volumen por unidad de masa y, en consecuencia, es el recíproco de la densidad. Esta propiedad

no es de uso común en la mecánica de fluidos.

2.2.2 Peso Específico.

El peso específ ico ("!) de un fluido, se define como el peso de la sustancia por unidad de volumen.

w
y = ­

V
(2.2)

donde y es el peso específico y w es el peso de la sustancia que tiene el volumen V. Sus unidades

son Nlm3 en el sistema SI y lb¡lfr en el sistema Británico.

Frecuentemente, el peso específico está relacionado con la densidad por medio de la ecuación .

g
y = p .-

g c
(2.3)
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donde g es la aceleración de la gravedad y gc es la constante que relaciona masa, fuerza, longitud

y tiempo.

2.2.3 Densidad Relativa.

La densidad relativa (Sg) , se define como la densidad del fluido entre la densidad de un fluido de

referencia a una temperatura especifica. El fluido de referencia es agua a 4 oc.

s = P
g PH 0a 4°C

(2.5)

y puesto que es la razón de densidades, el valor de Sg no depende del sistema de unidades

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

densidad de un fluido.

Resulta evidente que la densidad, el peso específico y la densidad, se encuentren relacionados y

que a partir de cualquiera de ellos es posible calcular los demás.

2.2.4 Viscosidad.

Las propiedades de densidad y peso específico 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 (J.1) 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 matemáticamente como:

du
r=f1~

dy
(2.5)
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donde,9S el esfuerzo cortante, sus unidades son Nlm1 Ó Iblin1 y " es la velocidad en dirección del 

fluido, la cantidad duldy es un gradiente de velocidad. En la que la constante de proporcionalidad jJ 

se conoce como viscosidad dinámica del fluido, sus unidades dentro SI son N.seg/m1 o tg/m.seg y 

lb.seg!fl en el sistema Británico. la ecuación anteoor se conoce como la Ley de Newton. Los 

fluidos para los cuales el esfuerzo cortante está relacionado linealmente coo la razón de 

deformación de corte (también denominada velocidad de deformación angular) se denominan 

fluidos newlonianos. 

Los fluidos para los cuales el esfuerzo cortante no está relacionado linealmente coo la razón de 

deformación de corte se denominan no newtonianos, 

Muchos cálculos en mecánica de fluidos implican el cociente de la viscosidad dinámica entre la 

c!~,sidad del fluido. Por convención, la viscosidad cinemática v, se define oomo: 

v=!!.. 
p 

(2.6) 

pl.esto que f.J y P son propiedades del fluido, la viscosidad cinemática v también lo es. las 

unidades SI para la viscosidad cinemática son m1lseg y ¡llseg para el sistema Británico. 

T..xlos I"s fluidos experimentan o exhiben una variación de la viscosidad por efecto de la 

temperatura. Un ejemplo, que le resultará familiar, es el aceite para motor, por lo general, es 

baslante dlticil de vaciar cuando está frío, lo cual indica una viscosidad alta. Conforme la 

temperatura del acaile va aumentando, su viscosidad disminuye notablemente. 

Los gases se comportan de manera diferente a los liquidas en el hecho de que la viscosidad 

aumenta a, tiempo que aumenta la temperatura. También se tiene que la magnitud del cambio es, 

pe' lo general , meO('lr que la que se da en los liquidas. 

2.2.5 Tensión Superficial. 

La te:1sión superficial es una propiedad que resulla de [as fuerzas de atracción entre las motéculas. 

Como lal, se manifiesta solamente en los líquidos. Las fuerzas entre las moléculas en el seno de 
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un líquido son iguales en todas direcciones, manteniendo a las moléculas atraídas entre sí. 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 tensión superficial (o) es una propiedad del líquido y depende de la temperatura, así como del

otro fluido con que este en contacto en la interfase. Las unidades para la tensión superficial en el

sistema SI son de N/m y Ib¡1ft en el sistema Británico. El valor de la tensión superficial disminuye

cuando aumenta la temperatura.

2.2.6 Presión.

La presión se define, como la cantidad de fuerza que ejerce una sustancia por unidad de área.

Esto puede establecerse mediante la siguiente relación:

F
p= -

A
(2.7)

donde aplican las siguientes Leyes de Pascal:

./ La presión actúa uniformente en todas las direcciones sobre un volumen pequeño de

fluido.

y ' En un fluido confinado por fronteras sólidas, la presión actúa perpendicularmente a

dichas fronteras.

Dentro del estudio del flujo de fluidos, existen diferentes términos para denotar la presión

observada:

./ Presión atmosférica, presión medida a nivel del mar y equivale a 1 atm en el

sistema SI y 14.7 Ib/ in1 sistema Británico.

Presión atmosférica local, es la presión medida a cualquier altura diferente a la

del mar.

Presión absoluta (Pab.r), es aquella presión total verdadera que se ejerce sobre

una superficie y que es medida con respecto al vacío total.

Presión manométrica (Pman), es la presión que se mide con respecto a la

ba.·ométrica, y por lo tanto dependiendo del caso, puede tomar valores positivos
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o negativos. La presión manométrica positiva se caracteriza por tratarse de una

presión mayor que la baromé trica y la pres ión manométrica negativa se

caracteriza por ser menor que la barométrica, ya que a esta última se le asigna el

valor numérico de cero.

Presión estática, es la presión ejercida por una columna de fluido cuando este se

encuentra en equilibrio estático.

Cabe mencionar, que dentro del Sistema Británico cuenta con tres nomenclaturas de uso frecuente

que describen los diferentes tipos de presión . La presión absoluta se conoce como PSIA, la presión

manométrica como PSIG y las caídas de presión como PSI.

Para denotar los tres tipos de presión antes mencionados, el Sistema Internacional cuenta con una

nomenclatura que cons iste en usar una abreviatura, tomando las tres primeras letras, Por ejemplo:

para denotar la presión Absoluta está se representa mediante (Abs.) y la presión manométrica

como (Man.) . Cabe menc ionar la restante se debe especificar que se trata de caídas de presión.

2.2.7 Presión de Vapor.

La evaporación de líquidos se lleva a cabo porque algunas moléculas en la superficie poseen una

cantidad de movimiento sufic iente para superar las fuerzas intermoleculares de cohesión y escapar

a 12. atmósfera. Si e! recipiente esta cerrado de modo que arriba de la superficie del líquido hay un

pequeño espacio de aire y en este espac io se hace vacío , entonces se crea una presión como

resultado del vapo r que se forma debido a las moléculas que abandonan él líquido. Cuando se

alcanza una cond ición de equilibrio de modo que el número de moléculas que abandonan la

superficie de! líqu'do es igual al número de moléculas que entra, se dice que el vapor esta

saturado y la presión ejercida por el vapor sobre la superficie del líquido se denomina presión de

vapor. La presión de vapor esta estrechamente ligada con la actividad molecular, el valor depende

de 'a temperatura.

La ebull ici ón, que es la formación de burbu jas de vapor dentro de una masa de líquido, se inicia

cuando la presión abso luta del líquido alcanza la presión de vapor . Por lo que se hace posible

inducir la ebullic i ó-: él una pres ión dada que acta sobre el fluido al elevar la temperatura, o bien , a

una temperatura dada del fluido al disminuir la presión.
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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 presión atmosférica como líquida (Punto A). Se le

empieza a transmitir calor, la temperatura comienza a aumentar, el volumen espec ífico aumenta

ligeramente y la presión se mantiene constante, se notan pequeñas burbujas que se forman y se

rompe en la superficie. A este fenómeno se le llama ebullición, se presenta cuando el agua a

alcanzado los 100 oC (Punto B), que se conoce como temperatura de saturación. La temperatura y

presión de saturación es donde una sustancia existe como líquida. Una transmisión adicional de

calor , provocaría un cambio de fase. Esto es, que parte del líquido se evapora y durante este

proceso la temperatura se mantiene constante, pero el volumen específico aumenta

ccnsiderablernente. Cuando la última gota del líquido a evaporado, el agua se encuentra en la fase

vapor (Punto e) , a este vapor se le conoce como saturado. De continuar con la transmisión de

energ ía. este se traduciría en un aumento de temperatura y del volumen específico, Produciendo

un sobrecalentamiento del vapor . Hasta que se detenga la transmisión de calor (Punto O).

El proceso de calentamiento, representado por la línea EFG ya no presentaría la formación de 2

fases . ya oue F es un punto de inflexión de pendiente O. A este punto se le llama Punto crítico, y

en él son idénticos &1líquido saturado y el vapor saturado. Para el agua la temperatura, presión y

volumen críticos ; son 373 oC, 225.4 kg/cm", 0.00315 mJlkg , respectivamente.

Un procese de calentamiento a presión constante mayor a la presión crítica, como el mostrado por

la línea HI, nunca estarán presentes las dos fases y solo estará presente una fase con un cambio

continuo de volumen específico.
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Fig. 2.1 Diagrama de temperatura-volumen. (No escala).
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2.2.9 Ecuaciones de Estado.

Las ecuaciones de estado muestran el efecto de la presión y temperatura en el volumen específico

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

independientes. Las ecuaciones de estado son comúnmente explicitas en P ó v, Esto es:

P = f (v,T)

ó

v =f(P, T)
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Estas ecuaciones tiene gran aproximación al comportamiento real. Hay varias formas de ecuación

de estado, siendo la más 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 Presión (P),

Volumen del fluido (Y?, cantidad de moles (n) y temperatura (1).

Para los propósitos 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 pseudocrítico para mezclas.

Es conveniente tener una ecuación de estado para mezclas. La cuestión proviene de poder

desarrollar ecuac'ones 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 comportamiento P, v, T, de la mezcla.

Dentro de las reglas de combinación, tres de las más usuales son: la lineal, la cuadrática y la

cúbica (vsr tabla 2.1).

Tabla. 2.1 Reglas de combinación.

Tipo de combinación Ecuación

Linea. Km = ¿ y/.k; (2.9)
i

Cuadrática Km = (~Y/'k~J (2.10)

Cúbica K = ~¿¿ . .k(kYJ+k YJ) (2.11 )m Y¡ Yj í i j
8 / j

Donde k representa una constante en la ecuación de estado y y la fracción molar.
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Un procedimiento alternativo, es definir las constantes Pseudocríticas para la mezcla, a través de

las propiedades críticas de los componentes puros, la combinación lineal de las propiedades

criticas es la siguiente:

(pJ..... = z>¡.r:
¡

(rJm.. = LY¡ ·rci

(2.12)

(2.13)

2.3 Flujo de Fluidos.

La mayoría de los problemas concernientes al flujo de fluidos en conductos y tuberías implica la

predicción de las condiciones en una sección de un sistema, cuando se conocen las condiciones

de alguna otra sección. Esto se ilustra en la figura 2.2, en la que se muestra un sistema de

distribución de fluido con el flujo corriendo de la sección 1, en el fondo, a la sección 2, en la parte

superior. En cualquier sección del sistema de tuberías se preocupa por conocer la presión del

fluido, la velocidad del flujo y la elevación de la sección. Entendiéndose por elevación la distancia

vertical rje~c'e a1gü"l nivel de reterencü, a un punto de interés, y se representa con la letra z.

2

\
1

Nivel de Referencia_ ___ __ ___ _ _ _ --'L L-__

Fig. 2.2 Parte de un sistema de distribución.
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2.3.1 Descripción y Clasificación de los movimientos de un fluido.

En secciones anteriores, se mencionó 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 clasificación general, sobre la base de las características observables. Dado

a que existen coincidencias entre unos y otros tipos de flujo, no existe una clasificación aceptada.

Esta clasificación fue propuesta en el año de 1989 por Robert W. Fox y Alan T. McDonald, en el

libro de Introducción a la Mecánica de Fluidos. Que es la que se muestra en la Fig. 2.3,

La subdivisión principal señalada 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 subdivisión de flujos viscosos se consideran tres

clases de problemas principales:

./ Los flujos llamados incompresibles, en los cuales las variaciones de densidad

son pequeñas y poco importantes.

./ Flujos conocidos como compresibles donde las variaciones de densidad juega un

papel predominante.

./ El flujo a Dos fases, el cual se presenta cuando por un mismo ducto o tubería

fluyen simultáneamente una fase líquida y una gaseosa.

Inccmpresible

Lamines

Compresible Irxompresible

TurbJ1etto

Compresible

Fig. 2.3 Posible Clasificación 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 definición de fluido realizada en la sección

2.1. Se puede caer en un grave error al generalizar que los flujos líquidos son incompresibles y
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que los flujos gaseosos son compresibles. La primera parte de la generalización es correcta,

debido a que todos los líquidos son esencialmente incompresibles. Por otra parte, los flujos

gaseosos se pueden considerar incompresibles si las velocidades son pequeñas con relación a la

velocidad del sonido. A esta relación se le conoce como número de Mach (M) de acuerdo a la

siguiente ecuación:

M="!-
e

(2.14)

donde e es la velocidad del sonido y V la velocidad del fluido. Los cambios en la densidad son del

orden del 2% para valores de M<O.3. Por lo que se pueden considerar como incompresibles.

El problema relacionado con los fluidos compresibles, es la determinación exacta de la caída de

presión en una tuber ía. Para lo cual se requiere un conocimiento de la relación entre presión y

volumen específico. Lo cual propone dos casos extremos que son el flujo adiabático y el flujo

isotérmico. El primer caso ocurre en tuber ías cortas y bien aisladas. Esto debido a que no hay

transferencia de calor , excepto aquella se produce por la fricción de la tubería. El flujo isotérmico o

flujo a temperatura constante se presenta en tuberías largas y bien aisladas, presenta grandes

caídas de presión. Además de ser el tipo de flujo compresible que más se acerca a las condiciones

de lo que ocurre en tuberías.

El flujo a Dos fases , el cual se presenta cuando un flujo compres ible o incompresible, es

transportado a través de una tubería, en la cual se presentan variaciones de presión y

temperatura, provocando la formación de una segunda fase. La formación de esta nueva fase

presenta una Mezcla Líquido - Gas.

Debido a que muchos problemas de flujo a dos fases en tuberías implica la formación de vapor o

condensado, solo se abordará el flujo de mezclas líquido-gas. Este tipo de fluido implica un gran

número de problemas como son: caídas de presión y variación los coeficientes de transferencia de

calor en intercambiadores. Ejemplo de esto es la cavitación en bombas.

Otra característica del flujo a dos fases es el gran número de patrones o regímenes de flujo que

pueden presentarse, los cuales se clasif ican en horizontales y verticales. Estos son de vital
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importancia para el estudio del fenómeno. Para lo cual se han efectuado muchos trabajos

experimentales y teóricos para predecir la caída de presión y el tipo de patrón de flujo que se

produce en las tuberías en las cuales circula una mezcla líquidos-gas, pero hasta ahora, no se ha

encontrado una correlación general, similar a las gráficas del factor de fricción contra el número de

Reynolds, que son tan útiles para calcular caídas de presión para el flujo a una fase, porque hay

un cierto número de complicaciones que hacen que sea difícil el uso de una sola correlación. La

mayor complicación en el flujo a dos fases es la variedad de patrones de flujo que pueden

presentarse. El tipo de patrón de flujo encontrado depende de las propiedades de los flujos de los

fluidos, los gastos y la geometría del equipo.

Aunque no se ha encontrado una correlación general que trabaje bien para todos los patrones de

flujo, se han desarrollado correlaciones para patrones de flujo específicos. Estas correlaciones

están en función de los gastos y de las propiedades de los fluidos.

Para concluir esta sección se establecen las características de los flujos viscosos. Los flujos

viscosos se clasifican en laminares o turbulentos teniendo en cuenta la estructura interna del

fluido. El flujo que se caracteriza por el movimiento de láminas o capas se conoce como laminar,

mientras que el flujo turbulento se caracteriza por un movimiento aleatorio de sus partículas. El tipo

de flujo se puede predecir mediante él cálculo de un parámetro adimensional, el número de

Reynolds, que relaciona los parámetros que describen el fluido como son: velocidad del fluido,

densidad y viscosidad. Del cual se discutirá a detalle en la sección 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 continuación:

./ La rapidez de flujo de volumen designado por la letra Q; representa el volumen

de f1L'jO de fluido que pasa por una sección por unidad de tiempo.

./ La rapidez de flujo de peso designado por la letra W; representa el peso de fluido

que fluye por una sección por unidad de tiempo.

./ La rapidez de flujo de masa designado por la letra M; que es la masa del fluido

que fluye por una sección por unidad de tiempo.

./ La rapidez de flujo masa por unidad de área y tiempo, designada por la letra G:
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la rapidez de flujo de volumen es quizás el más importante de los términos antes mencionados,

que se calcula con la ecuación:

Q=A-u (2.15)

.donde A es el área de la sección y u es la velocidad promedio del flujo. las unidades SI son mJIs y

Iris en el sistema Británico de unidades.

La rapidez de flujo de peso, está relacionada con Q mediante la ecuación:

W= y ·Q (2.16)

en la que yes el peso específico del fluido. las unidades SI son NIs y Ib¡ls para el sistema Británico

de unidades.

la rapidez de flujo masa, esta relacionada con Qmediante la ecuación:

M=p-Q (2.17)

en donde p es la densidad del fluido. las unidades SI son kgls y Ibis en el sistema Británico de

unidades.

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

ecuación:

G= p -u (2.18)

en la que se relacionan la densidad del fluido con la velocidad promedio del flujo. las unidades SI

son kg/m1s y Ib/jr s en el sistema Británico de unidades.

2.3.3 Conductos y Tuberías comercialmente disponibles.

Los Conductos y Tuberías comercialmente disponibles, presentan diámetros reales internos y

externos, bastante diferentes del tamaño nominal dado. Los tamaños nominales se pueden
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consultar en el libro Flujo de Fluidos a Través de Válvulas, Accesorios y Tuberías de Grane

Engineering Division Paper 410. Estos se encuentran en unidades del sistema 81; Así como del

sistema Británico.

Dentro de los conductos y tubos ampliamente usados se encuentran:

~ Los tubos de acero comercia l se utilizan en condensadores, intercambiadores de

calor y en sistemas industriales de procesamiento.

~ Los tubos de cobre de uso común dentro de la plomería domestica, refrigeración

y aire comprimido.

~ Los tubos de hierro dúctil se utilizan en líneas de agua, gas y drenaje. Debido a

su resistencia, ductilidad y relativa facilidad de manejo.

~ Otros tipos de tuberías son los elaborados de latón, acero inoxidable, aluminio ,

plomo, estaño, arcilla vitrificada, concreto, y muchos tipos de plásticos, como el

polietileno, el nailon y el cloruro de polivinilo (PVC).

2.3.4 Velocidades de flujo recomendadas en tuberías.

Este tipo de velocidades recomendadas permite realizar él cálculo del diámetro de tubería

adecuado. Las velocidades recomendadas en tuberías se encuentran tabuladas en el libro "Design

For Ghemical And Petrochemical Plants, Volumen r paginas 54 y 55 de Ernest E. Ludwing. Estas

velocidades recomendadas son sólo para estimar el diámetro de la línea, como punto de partida

para el cálculo de caídas de presión. (Consulte apéndice tabla A-1).

El diámetro final de la línea también puede ser obtenido mediante un balance económico entre la

caída de presión y una razonable velocidad en la tubería. Por lo que sí requiere realizar una

evaluación económica a detalle se sugiere revisar el libro "Plant Design and Economics for

Ghemical Engineers' de los autores Peters and Timmerhaus.

2.3.5 Ecuación de Bernoulli.

Los problemas de flujo de fluidos en tuberías presentan tres tipos de energía que deben tomarse

en consideración . Estas forma de energía son:

~ Energía potencial. Debido a su elevación con respecto de algún plano de

referencia.
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Energía cinética. Debido a la velocidad del fluido.

wu 2

E = -
e Zg,

(2.19)

(2.20)

Energía de flujo. Debido a que es necesario mover el fluido a través de una

sección en contra de su presión. La cual se calcula a partir de la ecuación:

E
_ wP

I -
r

(2.21)

La suma de estas tres energías, representa la cantidad total de energía de una sección de tubería

y se designa la letra E:

(2.22)

Cada término tiene unidades de energía, las unidades son lbljl /lb,« para el sistema Británico.

Retomando la Fig. 2.3, si no se agrega energía al fluido o se pierde entre las secciones 1 y 2, se

establece que la energía que posee el fluido que fluye por la sección 2 es igual a la del fluido que

circula por la sección 1. Esto se puede representar mediante la ecuación 2.21:

(2.23)

A esta se le conoce como ecuación de Bernoulli. De la cual se elimina w por ser un término común,

tomando la siguiente forma:

(2.24)

Los términos de la ecuación se conocen como cabezas. La energía de flujo se conoce como

cabeza de presión, la energía cinética se le conoce como cabeza de velocidad y la energía
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potencial se conoce como cabeza de elevación. La suma de estas tres cabezas se conoce como

cabeza total. Esto se representa en la Fig. 2.4:

..

2ui29 = Cabeza de Velocidad

Cabeza de
Presión

1
Z1= Cabeza de Elevación

Cabeza Total

2

Nivel de Referencia

I
y

J ' -1- _

Fig.2.4 Cabeza de Presión, Elevación , Velocidad y Total.

La ecuación de Bernoulli es aplicable a gran variedad de problemas, pero existen algunas

limitaciones que deben tomarse al utilizarse:

./ Aplica solamente en líquidos incompresibles.

./ No puede haber dispositivos mecánicos .

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

./ No puede haber pérdidas de energía por fricciones.

Cabe mencionar que ningún sistema de tuberías en operactón cumple con estas restricciones .
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En resumen, la ecuación de Bernoulli explica el cambio de cabezas de elevación, de presión y de

velocidad entre dos puntos en un sistema de flujo de fluidos.

2.3.6 Ecuación General de la Energía.

La ecuación de Bernoulli, tiene cuatro restricciones para su uso. Pese a que, un sistema presenta

pérdidas y adiciones de energía entre las secciones de interés. Para los cuales esta ecuación

pierde validez.

Las causas generales por la que se presentan pérdidas o adiciones de energía son: Dispositivos

mecánicos, fricción de fluido, válvulas y accesorios. Las pérdidas o adiciones de energía por

unidad de peso o de un fluido que fluye, también se le conoce como cabeza y se representa con el

símbolo h. Los diferentes tipos de cabeza son:

~ La energía añadida o agregada a un fluido (hA) mediante un dispositivo mecánico.

~ Energía removida o retirada del fluido (hR) del fluido mediante un dispositivo

mecánico como un motor de fluido.

~ Pérdidas de energía por parte del sistema (hL) . 'Jebida a fricciones en los

conductos, válvulas y accesorios.

Al tomar en cuenta estas cabezas, dentro de la ecuación de Bernoulli, se expande a la ecuación

general de energía. Por lo que se hace posible resolver problemas en los que se presentan

pérdidas y adiciones de energía. La ecuación toma entonces la siguiente forma:

(2.25)

Esta es la forma que se utiliza con mas frecuencia. Es de suma importancia que la ecuación esté

escrita en la dirección del flujo. Cada término tiene unidades de energía, en lb¡fl/lbm para el sistema

Británico. Además en problemas particulares, no todos los términos se requieren debido a que

algunos pueden ser ceros o despreciables, reduciendo la ecuación general de energía.
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2.3.7 Número de Reynolds.

Cuando analizamos un fluido en una corriente, es importante determinar el carácter del flujo entre

laminar y turbulento. Para poder calcular la cantidad de energía perdida debido a la fricción.

Osbome Reynolds fue el primero en demostrar que se pude predecir un flujo laminar o turbulento a

través de un número adimensional. Este número correlaciona cuatro variables: la densidad del

fluido p, la viscosidad del fluido u. el diámetro de la tubería D y la velocidad promedio del flujo u. A

través de la siguiente ecuación:

u ·D ·p
N R = - - -

P
(2.26)

Para aplicaciones en flujos en tuberías, tenemos que un número de Reynolds es menor que 2000,

el flujo será de laminar. Si tenemos un número de Reynolds mayor que 4000, se puede suponer

que el flujo es totalmente turbulento. En el intervalo de número de Reynolds comprendido entre

2000 y 4000, es imposible prever que tipo de flujo existe; a este intervalo se le conoce como región

crítica. Algunos autores le denominan flujo en transición. En la Fig. 2.5 se muestran los diferentes

tipos regímenes de flujo en tuberías.

2.3.8 Pérdidas de Energía debido a la Fricción.

El término hL dentro de la ecuación de energía general, representa la energía perdida por fricción

en un fluido en movimiento. Por lo que en 1858 Darcy dedujo una ecuación que correlaciona la

velocidad del fluido, la longitud y diámetro de la tubería. Para duetos circulares, la cual se expresa:

L u 2

hL =fx - x ­
D 2g

(2.27)

donde f es el factor de fricción. La cual se emplea para calcular pérdidas de energía, tanto en flujo

laminar como turbulento.

Pero el estudio de las pérdidas por fricción en flujo turbulento, no se podía debido a que es

bastante caótico. Se debió confiar en datos experimentales para determinar el valor de f Los

cuales demostraron que factor de fricción depende de otros dos números adimensionales , el

número de Reynolds y la rugosidad relativa de la tubería. Esta última es el cociente del diámetro
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(D) Y la rugosidad promedio (e). Para tuberías comerciales el valor de (e), se ha determinado y se

encuentran tabuladas en el libro Flujo de Fluidos a Través de Válvulas, Accesorios y Tuberías de

Grane Engineering Division Paper 410.

)

)
(

\
/

FLUJO LAMINAR
No. Re<2000

FIG. A

(
/

(

)
(

-----
FLUJO EN TRANSICIÓN

No. 2000 < Re < 4000
FIG.B

FLUJO T URBULENTO
No. Re> 2000

FIG. C

Fig. 2.5 Diferentes tipos de regímenes de flujo.

Uno de los métodos más extensamente empleado para evaluar el factor de fricción. Es el diagrama

de Moody. El diagrama muestra el factor de fricción, graficado contra el número 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 fricción.

No obstante, los cálculos deben ser a través de ecuaciones.

Las ecuaciones para él cálculo del factor de fricción se clasifican en tres, que corresponden a los

tres diferentes tipos de flujo que son: Laminar, transición y turbulento.

Para flujo laminar, valores de NR por debajo de 2000, puede emplearse la ecuación 2.40:

(2.28)

Por encima del número de Reynolds de 4000, para flujos turbulentos se puede emplear la

siguiente 2.41:

(2.29)

donde se puede observar que el valor de f no depende del número de Reynolds, sino solo de la

rugosidad relativa.

El tipo de flujo en transición, la línea que se identifica por conductos lisos del diagrama de Moody

se puede utilizar la ecuación 2.42:

(2.30)

En la zona de transición, el factor de fricción es función tanto del número de Reynolds como de la

rugosidad relativa. C. F. Colebrook desarrolló una relación para esta zona:

_ 1_ = - 2 10 ( 1 +~)
fl 810 3.7(D/c ) NR fl

(2.31)

La siguiente ecuación produce valores de f que se encuentran entre ± 1 %, con rugosidades

relativas comprendidas entre 1000 y 1x106
, y números de Reynolds que van de 5x103 hasta 1x108

•

Toma virtualmente la zona de turbulencia.
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f = 0.25

[ ~ ]

2

I 1 5.74
O 3.7(D / e)+ N/·9 )
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(2.32)

Dentro de las ecuaciones que se pueden emplear en todo el rango entero de número de Reynolds

y rugosidades relativas de tuberías se encuentran la ecuación de Colebrook-White:

! = -410J k / D + 1.2613]
f L3.7065 Re .fl

donde k es la rugosidad absoluta de la tubería, D es el diámetro interno.

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

~ = -4 1oJ k/ D _ 5.0452 10 A ]
f "3.7065 Re g 4

donde :

(k / Dt lO98 ( 7.149)0.8981
A4 = + ----

2.8257 Re

(2.33)

(2.34)

(2.35)

Para un estudio mas a detalle fe las ecuaciones desarrolladas para el calculo del factor de fricción

se recomienda consultar la siguiente bibliografía: Gregory G. A. Y Fogarasi M. Alternate to

standard frcition equation. Oil and Gas Joumal , April 1, 1985, p.p. 120.

2.4 Sistemas de Tuberías.

Los sistemas de tuberías en Plantas de Proceso son arreglos que consisten de tubos, bridas,

empaques , válvulas , accesorios y otros componentes de la tubería. [Tornado de la tesis "Criterios

de Selección de Códigos y Normas Aplicables a Sistemas de Tuberías en Plantas de la Industria

Petrolera". De Fernando Hernández Guzmán (2000). FES Zaragoza-UNAM.]
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Los sistemas de tubería de las plantas se clasifican en: 

./' Tubería de Proceso . 

./' Tubería de desfogue . 

./' Tuberra de servicios auxiliares . 

./' Tubería de instrumentos. 

Las tuberras de Proceso son aquellas que: interconectan equipos de proceso, tuberfa de 

alimentación de materia prima las cuales llegan a límite de planta y la tubería de productos que 

lleva el producto a las zonas de almacenamiento. 

Las tuberías de desfogue son: Tuberías individuales o cabezales de alivio, tuberías de purga y 

colectoras de drenaje automático, que descargan a tanques separadores y quemadores. 

Las tuberías de servicios auxiliares son aquellas tuberías que distribuyen los servicios de vapor, 

agua de enfriamiento, condensado, aire de instrumentos, y combustible a todos los equipos de la 

planta. 

Las tuberías de instrumentos son tuberías que transmiten señales para indicación, neumáticas o 

eléctricas para registro y control. 

2.4.1 Consideraciones para el trazado de tuberías. 

Las consideraciones Que se deben tomar en cuenta en el trazo de las tuberías dentro de la planta 

de proceso. las clasificó Howard F. Rase en el libro · 'ngeniada de ProyectoS', en el siguiente 

orden, donde se toman las siguientes razones: 

./' Necesidades del proceso . 

./' Transmisión de esfuerzos y vibraciones . 

./' Accesibilidad . 

./' Mantenimiento y reposición . 

./' Economía . 

./' Esfuerzos en tuberias. 
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Las necesidades del proceso nos indican las necesidades de cambio de dirección, la altura vertical 

de las tuberias del nivel de piso y mantenimiento. Esto con ayuda de criterios de trazado, 

distancias mínimas entre equipo, el plano de localización general, isométricos y planos de tuberías. 

La IransmisiÓf'l de esfuerzos y vibraciones, se refiere, a la transmisión de fuerzas de la tubería a 

los equipos, provocada por lubedas conectadas a máquinas en movimiento. 

La accesibilidad se refiere a espacio libre alrededor de los equipos, válvulas y accesorios para una 

mejor inspección y mantenimiento. 

El mantenimiento y reposiciÓf'l se refiere, a que se debe realizar un análisis para localizar la 

tubería, equipo, válvula y accesorio, expuesta a condiciones extremas, que permitan remplazarlo 

para su mantenimiento y reposición de un modo fácil. 

La economía se reliere al costo monetario, pero este se encuentra en función de las necesidades 

del proceso. Debido a que no existen reglas generales y precisas para el trazado de tuberías. Lo 

(mico recomef"ldable sería evitar el uso indebido de accesonos y soportes. 

2.4.2 Diseño de sistemas de tuberías. 

El diseño de sistemas de tuberías, se realiza considerando la Norma PEMEX, para el diseño del 

"Sistema de tuberías de transporte de petróleo- e Internacionales como la Norma ANSI (American 

National Standars Institute), ASME (American Society Mechanical Engineerinm y ASTM (American 

Society for Testing And Materials) . 

La Norma PEMEX considerara los siguientes aspectos para el diseño de tubedas, como son: las 

presiones, temperaturas y diferentes fuerzas aplicables en el diseño. También toma en cuenta las 

consideraciones que se darán al ambiente y a las influencias mecánicas y a las diferentes cargas. 

Con lo que respecta a la Presión, se establecen tipos: la presión de diseño interna y fa presión de 

diseño extema. La presión de diseño interna en cualquier punto de la tubería debe ser merlO( a fa 

presión de operación máxima y la presión de diseño externa, se refiere a que el componente de la 
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tubería debe estar diseñada para soportar la diferencia máxima posible entre las presiones 

externas e internas a las cuales se vea expuesto. 

La Temperatura de diseño es la temperatura del melal que se espera en operación normal. Se 

advierte al ingeniero presle mucha atención sobre las propiedades a bajas o altas temperaturas de 

Jos materiales empleados para los sistemas de tuberías. 

Las Influencias ambientales que pueden provocar cargas de expansión y cootracción del fluido 

provocadas por cambios bruscos de temperatura. 

Los efectos dinámicos implican diseñar la tuberla para que soporte impactos, viento, terremotos, 

vibraciones, asentamientos. 

Los efectos del peso combinados con cargas y fuerzas provenientes de otras causas, deben 

tomarse en consideración en el diseño de tubería expuesta, suspendida y con soportes 

discontinuos. Estas pueden ser cargas vivas, muertas y de prueba. Las cargas vivas incluyen el 

peso del líquido transportado y cualquier otro material. Las cargas muertas incluyen el peso del 

tubo, componentes, recubrimientos, rellenos y uniones no soportadas. 

Ahora bien, la aplicación de las Normas Internacionales en el diseño de sistemas de tuberfas 

asignan al propietario o Ingeniero la clasificación de los servicios de los fluidos. Por ejemplo, el 

servicio de fluido de categoría D, definido como ·un servicio que se aplica a las siguientes 

condiciones: 1) el fluido a manejar no es inflamable ni toxico; 2) la presión manométrica de diseño 

no es mayor de 1 Mpa (150 psi); 3) la temperatura de diseño se encuentra entre -29 oC y 182 OC'. 

El siguiente paso es la consulta de los requisitos de diseno y fabricación en las Normas. Cabe 

mencionar que esto último se encuentra fuera del alcance del trabajo. 

2.4.3 Accesorios de Tuberías. 

Los accesorios son dispositivos que permiten realizar una determinada función como: cambio de 

dirección en tuberías, realizar cambio de diámetro, crear un ramal, unir y bloquear una línea. 
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Este tipo de accesorios produce pérdidas por fricción, que deben agregarse a la ecuación de

energía. Este se calcula a través del término k es el coeficiente de resistencia. Se puede encontrar

tabulado ó correlaciones, como en el libro de Flujo de Fluidos a Través de Válvulas, Accesorios y

Tuberías por Grane Engineering Division Paper 410.

En la actualidad, hay un sin número de fabricantes que se dedican a producir este tipo de

accesorios en los materiales y diseños mas variados.

Válvulas.

Una válvula es un elemento de control de flujo, temperatura, presión y nivel en el proceso. Se

ubican dentro de los sistemas de tuberías donde tiene las siguientes funciones:

y' Cierre o apertura del sistema, para lo cual se puede emplear válvulas de

compuerta, macho o bola.

y' Control de presión de operación, para lo cual se puede emplear las válvulas

reguladoras de presión, las válvulas de pistón y las válvulas de seguridad.

y' Control de flujo, para lo cual se emplean las válvulas de globo, pellizco,

diafragma, ángulo, aguja y mariposa.

y' Para prevenir retrocesos, se usa la válvula de retención.

y' Las válvulas de control, entre las que se encuentran las válvulas de selenoide,

reguladora de temperatura y reguladora de flujo.

Las pérdidas de energía por fricciones son directamente proporcionales a la velocidad de fluido. Lo

anterior se expresa matemáticamente como:

(2.36)

donde el término k es le coeficiente de resistencia. Se puede encontrar tabulado ó correlaciones,

en el libro Design ot Fluids Thermal System de Jana W. Ed. lnternational Thompson Publishing,

1993.
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Identificación de Líneas Críticas en él
Proceso de Destilación.

En el Capítulo 2 se revisaron conceptos básicos y ciertas propiedades que están estrechamente

relacionadas con el comportamiento de los fluidos. Así como también, las ecuaciones que gobiernan

el flujo de fluidos en tuberías, con los cuales, el diseñador debe estar familiarizado.

En el presente Capítulo, se presenta la importancia del diseño del sistema de tuberías de la

destilación, ya que un correcto diseño de los internos de la columna no es suficiente para garantizar

la operación libre de problemas. El cálculo de las velocidades de flujo, caídas de presión, así como la

fiabilidad de la operación, capital y los costos de operación y mantenimiento dependen de la

configuración y componentes de la tubería. Pero antes revisaremos el concepto de destilación

3.0 Destilación.

El proceso de separación denominado destilación alcanza sus objetivo de separar una mezcla,

mediante la creación de dos o más zonas que coexisten y que tienen diferencias de temperatura,

presión, composición y fase. Cada especie de la mezcla que se vaya a separar reaccionará de modo

único ante los diversos ambientes presentes en esas zonas. En consecuencia , conforme el sistema

se desplaza hacia el equilibrio, cada especie establecerá una concentración diferente en cada zona y

esto da como resultado una separación entre las especies.

La destilación utiliza las fases de vapor y líquido, esencialmente a la misma temperatura y presión,

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 íntimo. La

destilación utiliza las fases de vapor y líquido, esencialmente a la misma temperatura y presión, 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 íntimo.

Los platos se colocan uno sobre otro y se encierran con una cubierta cilíndrica para formar una

columna.

El material de alimentación que se debe separar se introduce en uno o más puntos a lo largo de la

coraza de la columna. Debido a la diferencia de gravedad entre la fase de vapor y líquido, el

líquido 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 líquido en cada uno de los platos.

El líquido 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 líquido se retira como

producto del fondo. El vapor que llega a la parte superior de la columna se enfría y condensa como

líquido en el condensador superior. Parte de este líquido regresa a la columna como reflujo, para

proporcionar un derrame líquido. El resto de la corriente superior se retira como producto destilado

o superior.

Los componentes más ligeros (de punto de ebullición más bajo) tienden a concentrarse en la fase

vapor, mientras que los más pesados (de punto de ebullición más alto) tienden a la fase líquida. El

resultado es una fase vapor que se hace más rica en componentes ligeros al ir ascendiendo por la

columna, y una fase líquida que se va haciendo cada vez más rica en los componentes pesados

conforme descienden en cascada. La separación general que se logra entre el producto superior y

el fondo depende primordialmente de las volatilidades relativas de los componentes, el número de

platos de contacto y de la relación de reflujo de la fase líquida a la de vapor.

3.0.1 Identificación de Líneas Críticas.

Una línea crítica se pueden definir como aquella cuyo diseño requiere un estricto apego a criterios:

hidráulicos, termo-hidráulicos, de ubicación, de localización; por mencionar algunos, para asegurar

su estricto apego a las consideraciones de proceso y de cálculo.
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Una posible clasificación de las líneas críticas presentes en la destilación, se presenta en la Fig.

3.0.1, la cual se realiza tomando en cuenta el número de fases presentes fluyendo a través de la

línea. La principal razón de esta clasificación radica en el hecho de que se debe comprender lo

que ocurre en el flujo a dos fases, ya que es esencial en el diseño y operación de Líneas Críticas

donde se presenta este tipo de flujo. Por lo que, los reactores, reboiler's, varios tipos de

intercambiadores de calor, entre otros; son ejemplos típicos de equipos de donde ocurre el flujo a

dos fases.

Fig.3.0.1 Líneas Críticas Presentes en la Destilación

Líneas Críticas.

1 Fase.

2 Fases.

Línea de Succión de
Bombas.

Línea de 2 Fases.

Línea de Rehervidor.

Línea de Domos y
Condensadores.

Línea de Transfer.
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3.1.0 Línea de Succión de Bombas Centrífugas.

Las tuberías de bombas, por conveniencia; se han clasificado en tres categorías: línea de succión,

descarga y auxiliares. Desde el punto de vista de importancia, la tubería de succión merece más

atención, debido a que pueden presentarse dificultades mas serias derivadas de las líneas de

succión mal diseñadas, que las que pueden producir en la tubería de descarga. Las tuberías

auxiliares .se refieren a que algunas bombas requieren de algún tipo de servicio que va desde

drenaje simple hasta aceite, agua o líquido de lubricación y/o enfriamiento.

Por esta razón, se deben comprender las características del fluido, los factores hidráulicos del

sistema, para que se pueda realizar un mejor diseño y/o disposición de la tubería. Cabe señalar,

que en presente trabajo es menester el diseño de la línea de succión y no la selección de la bomba

centrífuga.

3.1.1 Características de los líquidos a ser manejados.

Las características del líquido a ser manejado afecta algunos factores hidráulicos, tales come: la

carga, el NPSH (que será discutido mas adelante), por mencionar algunos. Además de afectar de

manera directa la capacidad, potencia y materiales de construcción de la bomba. En los problemas

de bombeo se pueden presentar 4 clases de líquidos: (1) Viscosos, (2) Volátiles y Saturados, (3)

Con gas disuelto o arrastrado y (4) Químicos. De los cuales a continuación se presenta una

descripción de cada uno de las clases:

Viscosos

Esta es una propiedad que requiere consideración cuando se tiene líquidos viscosos. Esto se

debe a que dos de las principales pérdidas: la fricción del líquido y las pérdidas de presión,

varían según la viscosidad del líquido, por lo cual tanto, la capacidad de carga como la salida

mecánica difieren de los valores que tienen cuando se maneja agua.

Volátiles y Saturados

Los líquidos volátiles son aquellos que vaporizan fácilmente a temperaturas y presiones

atmosféricas normales. Sin embargo, cualquier líquido cerca de su temperatura de ebullición

se encuentra en su estado saturado o volátil y puede considerarse como tal.
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El problema principal que se encuentra para bombear líquidos volátiles es la vaporización del

líquido en el tubo de succión, provocando cavitación. La vaporización del lado de la descarga

rara vez representa un problema porque la presión es generalmente lo bastante alta para

producir una temperatura de ebullición mucho más alta.

La cavitación de la bomba presenta una o más de las siguientes señales: ruido, vibración,

caída en las curvas de capacidad de carga y eficiencia y, con el paso del tiempo, por los

daños en el impulsor por picadura o erosión. Cabe señalar que todas estas señales son

inexactas.

Gas arrastrado o Disuelto

Si se deja que entre el aire o gas arrastrados en el líquido a la bomba centrífuga, éstos

perjudicaran el rendimiento de la misma. La forma más frecuente en que el aire entre a la

succión de la bomba es por la formación de vórtices o remolinos en la superficie libre del

líquido. A veces, el aire se infiltra en la bomba por el prensaestopas' sino esta bien sellado.

Muchos de los líquidos manejados contienen gases atrapados o disueltos. Por ejemplo, la

gasolina bajo condiciones atmosféricas puede contener hasta 20 % volumen de gas disuelto.

Cuando la presión 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 Químicos

Muchos de los líquidos ácidos Y básicos que deben manejarse en los sistemas de bombeo.

Comparados con el agua, frecuentemente son más difíciles de manejar debido a que corroen

y reducen la vida útil de la tubería y equipos. El diseño de este tipo de líquidos exige que se

tomen todas las precauciones especiales.

I El prensaestopas tiene por objeto evitar la entrada del aire en la carcasa cuando la presión dentro de ella se encuentra
bajo la atmosférica y limita el escape de la carcasa a un mínimo cuando es superior a la atmosférica.
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3.1.2 Factores Hidráulicos

En el diseño de la línea de succión hay muchos elementos que deben considerarse, sin importar

que tipo de bomba finalmente se escoja. Estos elementos incluyen la carga, la naturaleza de los

líquidos , la disposición de la tubería. Así que, se presentan los factores hidráulicos que afectan

desde un punto practico, considerando como afecta la disposición de la tubería.

Columna de Líquido

Una columna de agua fría de 2.31 ji de altura producirá una presión de 1 psi en su base. Por

lo que, el agua a temperatura ambiente, cualquier presión calculada en lb¡/in] se puede

convertir a una carga equivalente en pies de agua al multiplicarla por 2.31. Para líquidos que

no sean agua fría, la columna de líquido equivalente a una presión de 1 psi se puede calcular

al dividir 2.31 entre la densidad del líquido. El efecto de la densidad relativa en la altura de

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

Gasolina
(Densidad relativa =0.75)

Agua Fria
(Densidad relativa =1.0)

3080 ft
(938.7m)

2310 ft J .1000 psi 1000 pSI

---l Criu---y------------n--n-
-.-J

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

Carga del Sistema

Una bomba centrífuga transforma la energía mecánica de un impulsor rotatorio en la energía

cinética y potencial requeridas. La cantidad de energía que se aplica por libra de líquido es

independiente de la densidad del líquido. La carga o energía de la bomba en lb¡ ji /lb se debe

expresar enji de líquido.
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En términos estrictos, para que una bomba pueda funcionar dentro de un sistema, debe

aplicar una energía integrada por los siguientes componentes: Carga estática, Carga de

fricción y Pérdidas en la entrada y la salida. Los cuales a continuación se describen.

Carga Estática.

La carga estática significa una diferencia en elevación. Por lo que, la carga estática total de

un sistema es la diferencia en elevación entre los niveles del líquido en los puntos de

descarga y de succión de la bomba (ver Fig. 3.1.2 Y 3.1.3). Si la carga estática de succión

tiene valor negativo es porque el nivel del líquido para succión se encuentra debajo de la

línea de centros de la bomba, a esta se le suele llamar "altura estática de aspiración". Si el

nivel de líquido de succión o descarga esta sometido a una presión que no sea la

atmosférica, ésta se debe considerar como parte de la carga estática o como una adición por

separado a la carga estática.

Presion
Atmosférica

I I I I
- - - -

- - - -
- - - -

Agua a SO °F Agua a SO °F

Pv= 0.5 psia Pv= 0.5 psia

(

ca
n Presion

I I I ~tmosférica

r--
- - - -

- - r-- -

- - - -

Altura Estáti
de Aspiracio

Fig.3.1.2 Nivel de succión debajo de la línea de centros de la bomba.
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Carga de Fricción.

La carga de fricción es la necesaria para contrarrestar las pérdidas por fricción ocasionadas

por el flujo del líquido en la tubería, válvulas , accesorios y otros componentes. Estas pérdidas

varían más o menos proporcionalmente al cuadrado del flujo en el sistema. También varían

de acuerdo con el tamaño, tipo, condiciones de las superficies de tubos, accesorios y las

características del líquido bombeado.

Pérdidas en la Entrada y en la Salida.

Si la toma de la bomba está en un depósito, tanque o cámara de entrada, las

pérdidas ocurren en el punto de conexión de la tubería de succión con el suministro.

La magnitud de las pérdidas depende del diseño de la entrada del tubo. Así mismo,

en el lado de descarga del sistema cuando el tubo de descarga termina en algún

cuerpo de líquido, se pierde por completo la carga de velocidad del líquido y se

debe considerar como parte de las pérdidas totales por fricción en el sistema.

P Descarga

/

P S . • Carga Estática
uccron Total

/

Carga Estática
de Descarga

Carga Estática
de Succión

Fig.3.1.3 Niveles de succión y descarga bajo presión.
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Carga de Succión.

La carga de succión (h,), es la carga estática en el tubo de succión de la bomba por encima

de la línea de centros de la misma, menos todas las pérdidas por carga de fricción para la

capacidad que se estudia, más cualquier presión (un vacío es una presión negativa) que

haya en el suministro de succión.

En vez de expresar la carga de succión como valor negativo, se utiliza el término "altura de

aspiración" cuando la bomba tiene succión en un tanque abierto a la presión atmosférica, la

altura total de aspiración es la suma de la altura estática de aspiración medida hasta la línea

de centros de la bomba y las pérdidas por carga de fricción antes definidas.

En las Figuras 3.1.4, 3.1.5 Y3.1.6 se ilustran las tres condiciones más comunes de suministro

de succión.

En el caso 1 incluye un suministro de succión a una presión diferente a la atmosférica y que

está arriba de la línea de centros de la bomba. Incluye todas las componentes de la carga de

succión h, y si está se puede expresar como lectura del manómetro y P, es un vacío parcial,

el vacío expresado en pies de líquido sería una carga de presión negativa y llevaría el signo

negativo. Si la presión P se expresa en valores de presión absoluta, h, también estará en

esos mismos valores.

El caso II incluye un suministro de succión a presión atmosférica y colocado arriba de la línea

de centros de la bomba. Dado que la carga de succión (expresada como valor manométrico)

tiene un valor de P de cero, entonces el valor de Ps se elimina de la fórmula.

El caso III incluye un suministro de succión a presión atmosférica colocado debajo de la línea

de centros de la bomba. Es opcional que la carga de succión se exprese como carga

negativa de succión o con valor positivo como altura de aspiración. Debido a que la fuente de

suministro está debajo de la línea de centros de la bomba, Z es un valor negativo. La fórmula

para la altura de aspiración es la misma que para la carga de succión excepto que ambos

lados se han multiplicado por (-1). Un vacuómetro conectado en la brida de succión de la

bomba y corregido para la línea de centros, registrará vacío parcial o sea presión negativa.



Capítulo) Identificación de Líneas Criticas... 41

CargaNeta Positiva de Succión (NPSH).

El empleo de los términos "altura de aspiración" o "carga de succión", tiene serios

inconvenientes. Sólo se pueden aplicar para agua, porque indican la energía de la presión

barométrica expresada en ji de agua. Los cambios en la presión barométrica, sean por la

diferencia en altitud o por el clima, modifican los valores de estos términos. Los cambios en la

temperatura de bombeo también influyen porque alteran la presión de vapor del líquido.

La carga neta positiva de succión disponible, NPSHA, es la energía potencial de una

instalación, expresada en pies de carga del líquido y se calcula con

(NPSH)(p)/l44=P (3.1)

en donde P es la densidad del líquido a la temperatura de bombeo, lbljf y P = presión

superior a la del vapor en el centro de la brida de succión, en psi.

Si se supone que p =s, Pw, en donde pwes la densidad del agua a 60°F Y Sg es la densidad

relativa del líquido a la temperatura de bombeo, la ecuación se convierte en

(NPSH A) =2.31P/ S g (3.2)

A la ecuación 3.2, se le resta el efecto de la presión de vapor del líquido, para obtener la

presión disponible. Además, se debe sumar la carga estática Z (ti), por la diferencia en

elevación entre el nivel del líquido y al línea de centros de la bomba, menos la carga por

fricciones, hft (ti) , resultando en la ecuación 3.2A (Para unidades Británicas). Para cambiar el

Sistema de unidades a SI, deberá sustituir el equivalente de presión y carga de 2.31 ji/PSI a

10.2 mibar del sistema SI

(NPSH A) = 2.31(Ps - py ) +2 -h jS

Sg
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Significado de Carga Neta Positiva de Succión.

Para tener funcionamiento confiable de la bomba, la (NPSH)A debe ser igualo mayor que la

(NPSHJR. Por lo tanto hay, que elevar el equipo de proceso, cuando menos, a una altura igual

a la suma de la (NPSH)R de la bomba más las perdidas por fricción en el tubo de succión

cuando se bombean líquidos saturados.

Es necesario distinguir entre la carga neta positiva de succión disponible NPSHA y la

requerida NPSHR. La primera, es una característica del sistema en que se emplea la bomba

centrífuga, representa la diferencia entre la carga absoluta de succión existente y la presión

de vapor a la temperatura prevaleciente. La NPSHR, es función del diseño de la bomba,

representa el margen mínimo requerido entre la carga de succión y la presión de vapor.

Tanto la NPSHA como la NPSHR varían según la capacidad. Con una presión estática o

diferencia en elevación dadas con el lado de succión de una bomba centrífuga, la NPSHAse

reduce cuando hay caudales grandes, debido a las pérdidas de fricción en el tubo de

succión. Por otra parte, ya que la NPSHRes función de las velocidades en los conductos de

succión de la bomba y en la entrada al impulsor, aumenta en razón directa con el cuadrado

de su capacidad.

Según las normas del Hydraulic /nstitute. Los requisitos de NPSH de las bombas centrífugas

se suelen determinar para manejo de agua. Se reconoce qu~ al bombear hidrocarburos, la

NPSH para obtener funcionamiento satisfactorio se puede reducir en ciertas condiciones.

Pero utilice los datos del fabricante para la NPSHRmínima 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 NPSHApara los tres

tipos de succión mas comunes.
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Agua a 80°F
Pv = 0.5 psia

Fig. 3.1.4 Altura de Aspiración

Calculo de la NPSH,¡

(NPSH),¡ = 2.31(Ps -Py ) +2 +h¡
Sg

A nivel del mar:

(NPSH ) =2.31(14.7-0.5) 15-3=14.8.ft
,¡ 1.0

A 5 000ft sobre el nivel del mar:

(NPSH ) = 2.31(12.2 - 0.5) -15 - 3 = 9.0· ft
,¡ 1.0
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Ps=5
psig

Agua a 80°F
Pv = 0.5 psla 10 ft

Pérdidas de
fricción
h¡ = 4 ft

......

Fig. 3.1.5 Succión en un tanque a presión

Calculo de la NPSHA

(NPSH ) = 2.3I(Ps -Pv ) «z-:»
A S f

g

Sustituyendo Valores:

(NPSH)A 2.31(14.7+5-0.5) -1O-4=50.3 .ft
1.0
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Ps = 37.5
pslg

Pérdidas por
Fricción
hj > 2 ft

n-butano a 100°F
Pv=0.5 psia

Densidad Relativa =0.56

Fig.3.1.6 Succión con líquido a su punto de ebullición.

Calculo de la NPSHA

(NPSH)A = 2.31(Ps-Pv )+Z +h¡
S

Sustituyendo Valores:

(NPSH ) =2.31(37.5+ 14.7-52.2) +10-2 =8 .0 .ji
A 0.56



Capítulo] Identificación de Líneas Criticas.: 46

Alturas de Aspiración en Bombas Centrífugas.

Con una instalación como la presentada en la Fig. 3.1.7, encontrará que la bomba no puede

manejar líquidos saturados. Si se hacen los cálculos necesarios encontrará que hay una

presión negativa de succión y una NPSH,¡ de cero.

El agua a temperatura ambiente y presión atmosférica se puede elevar alrededor de 15 a 22

ft. En la Fig. 3.1.7, H = 15 a 22, según sean el tipo de bomba y el volumen del flujo. Cuando

aumenta la temperatura, también sube la presión absoluta de vapor del líquido, con lo que se

reducirán la NPSH,¡ y la dimensión H.

Presión enc ima del líquido

Presión d Vapor a la
Temperatura de Bombeo

Pérdidas por Fricc ión
en Succión

Carga de
Velocidad

(No Incl Ida en el
cálculo de NPSH)

1
H

I

NPSH
Disponible

I
I,

,J~
Succ ión

"T 'c.aJ===::;::======
t

Pérdida de Presión Disponible por la
Posición de la Bomba

Presión encima del
líquido

Inmersión Requerida

Válvula de Pie

Fig.3.1.7 Altura de Aspiración (Requiere Cebar la Bomba).
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Cuando se requiere altura de aspiración, suele haber una válvula de pie o un filtro en el

extremo del tubo de succión para evitar que el líquido se salga de la bomba y del tubo

cuando esta parada la bomba. De igual manera, hay que proveer algún método de cebado,

porque los cuerpos extraños o el desgaste pueden impedir el cierre hermético de la válvula

de pie. En la Fig. 3.1.8 se ilustran cuatro métodos de cebado; los cuales son:

1. Tanque de succión.

2. Derivación desde el tubo de descarga al de succión.

3. Un tubo llenadorseparadodesde otra fuente de líquido.

4. Un expulsor o eyector para hacer entrar líquido a la bomba, en instalaciones

grandes se puede utilizar una bomba de vacío en lugar del expulsor.

a. Tanque de Succión

Respiradero

c. Tubo Llenador separado

Respiradero

b. Derivación

Expulsor

d. Expulsor Eyector

Fig. 3.1.8 Sistemasde Cebado.
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Rompedor de Vórtices.

Un vórtice es un remolino que se forman en la boquilla de succión de un recipiente como

efecto de la Carga Mínima de Succión, se puede producir un vórtice cuando el nivel del

líquido esta muy bajo, porque la bomba no tiene tubo de succión o este es muy corto y

sencillo. Este vórtice cual succiona aire o vapores, los cuales al mezclarse con el líquido que

abandona el recipiente, incrementando la caída de presión, flujo a dos fases que provoca

vibraciones y perdidas de vapor o gas; por lo que es importante evitar su formación. Para lo

cual se debe instalar, un aparato llamado rompedor de vórtices elimina la posibilidad de

entrada de aire o vapores a la bomba.. En la Fig. 3.1.9 se ilustran los rompedores de vórtices

y sus aplicaciones en diferentes equipos de succión.

i.-- 4 d

dl2
I

dl2
1

-L

L---j-- - - - t-----" ------.­
I

!.- 4 d -

dl2

--+-

~- d

Fig. 3.1.9 Rompedores de vórtice en diversos equipos de succión.
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3.2.0 Línea con Flujo a Dos Fases (Gas - Líquido).

Cuando dos fases se mueven de manera simultanea en la misma dirección a través de una línea.

La presencia de la segunda fase incrementa la caída de presión, que la que podría presentarse si

solo fluyera una fase, con la misma masa velocidad.

Numeroso investigadores, que han estudiado este problema han establecido correlaciones

empíricas y modelos matemáticos para predecir el patrón de flujo y caída de presión. Estos

modelos y correlaciones asumieron en un principio que el flujo a dos fases es isotérmico, para así

de esta manera, establecer que la masa velocidad del líquido o gas es constante. En otras

palabras, no se presenta vaporización del líquido o condensación 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 líquida se mueven a la misma velocidad.

El flujo a dos fases, a través de líneas o equipos, es susceptible a fluctuaciones de presión y

temperatura, debido a las condiciones de operación. Esto debate la asunción del flujo a dos fases

isotérmico, ya que se presenta condensación del gas o vaporización del líquido, provocando que la

fracción del líquido sea diferente a la entrada y a la salida de la línea. Este fenómeno no puede ser

ignorado.

El estudio del flujo a dos fases tuvo sus comienzos en la industria del petróleo en los años de

1950, desde entonces ha sufrido grandes avances, los cuales sucedieron en los años de 1980. El

desarrollo de la tecnología en flujo a dos fases se divide en varios períodos. Como lo es

1. Período de las Empírico (Correlaciones).

2. Período de los Modelos.

Período Empírico.

Este período se caracteriza por el empleo de datos como la fracción de flujo volumétrico de

gas y del líquido, propiedades físicas de cada fase, diámetro de la tubería, ángulo de
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inclinación, presión a la entrada y de salida de la línea, datos obtenidos en laboratorio y

campo. El flujo a dos fases es tratado como una mezcla homogénea, sí las fases viajan a

diferentes velocidades, el efectos del deslizamiento, es medido a través de correlaciones del

holdup-Iíquido empíricas. Los mapas de patrones de flujo se encuentran basados en grupos

adimensionales. Los gradientes de presión fueron desarrolladas al estado estable sobre los

principios de conservación de masa, momentum, y energía. Las perdidas por fricción se

apoyaron en la ecuación para una sola fase, resultando en la extensión del número de

Reynolds de la mezcla. Algunos otros investigadores emplearon un factor de corrección para

representar el efecto de la segunda fase.

Se puede establecer tres parámetros, que caracterizan el flujo a dos fases en tuberías, estos

son; el patrón de flujo desarrollado, el Holdup (fracción de liquido) y la caída de presión. A

continuación se presentan algunas correlaciones. Las cuales están agrupadas de acuerdo a

la orientación de la línea.

3.2.1 Correlaciones Desarrolladas.

3.2.1.1 Líneas Horizontales.

Patrones de Flujo en Líneas Horizontales

Existen básicamente siete tipos de patrones de flujo en las tuberías horizontales (Ver Fig.

3.2.1). Estos son los siguientes:

Flujo burbuja.

Este flujo se caracteriza por burbujas de gas dispersas en el líquido y que se mueven en la

parte superior de la tubería aproximadamente a la misma velocidad que el líquido. Si las

burbujas se dispersan a través de todo el tubo se le conoce como flujo espuma.

Flujo Tapón.

Como la velocidad del gas se incrementa, las burbujas de gas tienden a formar tapones o

pistones alternados de líquido y gas. El gas se mueve en la parte superior de la tubería.

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

En este caso el líquido fluye en la parte inferior de la tubería y el gas en la parte superior,

produciéndose una interface gas-líquido, y la fracción ocupada por cada fase permanece

constante .

Patrones deFlujo Vertical Ascendente

•Flujo
Ehubuja

Líquido

Gas

Flujo Bala.
(slug)

Líquido

Gas

t
Flujo

Alllllar

G D- .-:,: ~.o'"

- 1-

Patrones de Flujo Horizontal

fC5 .-. es 1 f:..---\
Flujo

Burouja
Flujo PhJg
Pulsa:1le

Flujo
Estratificado

~
• o •=

Esquemas de Patrones de Flujo a Dos Fases

Flujo Horizontal y Vertical

Flujo
Ondulado

Fig.3.2.1

Flujo Bala Flujo
Alllllar
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Flujo en Ondas.

Es similar al flujo estratificado, solo que en este caso hay ondas u olas viajando en la

dirección del flujo. También se le suele llamar estratificado ondulado.

Flujo Anular.

El líquido fluye formando una película alrededor del tubo, con el gas en el centro. Una parte

del líquido es arrastrada como una lluvia en el centro gaseoso.

Flujo disperso.

En este tipo de flujo prácticamente todo el líquido es arrastrado en forma de gotitas en el

gas. También suele llamarse flujo niebla o spray.

Determinación Patrón de Flujo Horizontal.

Dentro de la literatura existe una amplia variedad de mapas de patrones de flujo horizontal.

Donde la selección de las coordenadas en las cuales fue presentado se clasifica en dos tipos:

1. Un grupo presenta coordenadas dimensionales VSL y Vsc. 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.
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Fig .3.2.2 Comparación de los Diversos Patrones de Flujo.

Govier y Omer (1962) desarrollaron un mapa con líneas de transición 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 diámetro y de las propiedades del Líquido 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 Hoogendorn.

Dentro de los mapas que presentan con mayor precisión las fronteras de los diferentes

regímenes de flujo. Se encuentra el de Govier.

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

por Govier y Omer (1962) en un sistema de aire-agua.
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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 líneas y de propiedades de las fases.

Baker (1954) propone un mapa basado en dos coordenadas de G/A. y Llf/A/G los cuales

son proporcionales, a la velocidad másica del gas y la razón de velocidad másica del

líquido a la del gas. Los valores de A. y 'l' son definidos como:

(3.3)

(3.4)

Scott (1963) modifico las correlaciones de Baker (Fig. 3.2.5) al presentar regiones de

transición o de incertidumbre , empleando datos de Hoogendorn (1959), de Govier y

Omer (1962).
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Baker (1958) presenta un nuevo mapa (ver Fig. 3.2.6) para flujo horizontal. Donde

emplea dos parámetros que son Bx, By y la frontera que separa las regiones son en

realidad zonas de transición . Los Parámetros Bx, By están dados por las siguientes

ecuaciones:

Sistema Británico

Sistema Británico

(3.5)

(3.6)

De donde PL. Pa es la densidad de líquido y gas; /lL. JI<; es la viscosidad de líquido y gas;

Ch es la tensión superficial del líquido; WL , Wa son los flujos másicos del líquido y el gas;

y por último A es el área de la sección transversal de la tubería.
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Las fronteras del mapa Baker se aproximan mediante ecuaciones; las que se emplean

como base para determinar la región prevaleciente

Determinación de la Caída de Presión.

El cálculo más simple está basado en los trabajos de Lockhart y Martinelli. Ellos encontraron

que la ecuación general para el cálculo de las pérdidas de presión estaba dada por:

(3.7)

En donde L1P2f es la caída de presión en flujo a dos fases; L1Pv es la caída de presión en la

fase vapor; 4> es función que depende del modulo de Martinelli X, sí X=(L1P¡jL1PV)0 5 .

La idea básica de esta correlación es que la caída de presión en flujo a dos fases, se puede

calcular empleando las ecuaciones y gráficas que comúnmente se utilizan en una sola fase,

una vez que se conocen las velocidades cada fase. En base en la suposición de que las dos

fases estén fluyendo por la línea totalmente separadas, es posible definir sus respectivas

velocidades en términos de un diámetro hidráulico y de un factor de forma.

El método de Martinelli solo da soluciones aproximadas de las caídas de presión, la más

satisfactoria disponible, a partir del cual se han desarrollado numerosos trabajos y

correlaciones.

Correlaciones de Baker.

Siguiendo los pasos de Martinelli, Baker elaboró una serie de ecuaciones (para cada patrón

de flujo), cada una de las cuales, relaciona de manera diferente al parámetro X con el

parámetro ,p, de tal modo que su aplicación constituye un método más exacto que el de

Martinelli para el cálculo de la caída de presión. La caída de presión en la fase líquida y en la

fase gaseosa se calculan a partir de las ecuaciones de Darcy. En donde; ID es el factor de

fricción de Darcy para el líquido el cual es función de la rugosidad y del número de Reynolds

y que puede obtenerse a partir del gráfico de Moody o mediante las ecuaciones propuestas

por Chen.
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1/ .[ji5 = - 21ogll(EI D ) /(3.7065)]-(5.04521Re)log A}

A = leEI D ) I.I098JI 2.8257+ (5.8506) I Re0.8981

(3.8)

(3.9)

Dependiendo del patrón de flujo , el líquido contenido en el flujo se puede acelerar hasta

alcanzar las veloc idades de la fase gaseosa. En ciertos casos , estas velocidades son

mayores de las deseables en las tuberías de proceso. Las veloc idades altas producen un

fenómeno conocido como de erosión, corrosión en donde la veloc idad de corrosión se

acelera por la fuerza eros iva de las altas veloc idades de los líquidos.

Un índice basado en las cargas o cabezas de veloc idades es el que indica si la erosión­

corrosión puede ser importante en una velocidad part icular y se util iza para determinar el

rango de densidad y velocidad de mezcla por debajo de las cuales no produce la erosión­

corrosión este índice es:

En donde la densidad de la mezcla es:

(G+L)
PM= [!:.- +s¿]

PL p;

y la velocidad de la mezc la está dada por:

(3.10)

(3.11)

(3.12)

Para el caso general , la veloc idad de la mezcla debe ser menor a 15 mIs, la experiencia ha

demostrado que la eros ión se presenta cuando se excede este valor.

Además de mantener el producto de la velocidad y la densidad dentro de los rangos

aceptables, se debe mantener también el régimen aprop iado en las líneas. Sobre todo se

debe evitar el flujo ariete , porque causa problemas mecán icos serios.
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3.2.1.2 Líneas Verticales con Flujo Ascendente.

Patrones de Flujo en Tuberías Verticales Ascendente.

Para el flujo vertical ascendente a dos fases, Nicklin y Davidson han clasificado visualmente

los patrones de flujo en cinco categorías. De los cuales se presenta una breve descripción:

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 tamaño y velocidad y número al aumentar el gasto del gas.

Este flujo se presenta en diámetros pequeños de tubería. La fase vapor está constituida de

burbujas individuales que se distribuyen en una fase líquida continua. También se presenta

la unión entre las burbujas con la formación ocasional de pequeñas masas de vapor (en

comparación con el ancho de la tubería).

Flujo Bala o slug.

Al aumentar el gasto, se forman tapones alternos de gas y líquido. Se caracteriza por la

presencia de grandes masas de vapor cuyo ancho es comparable al de la tubería y cuya

longitud varía, aunque siempre es mayor que el ancho del canal. Aparecen con frecuencia y

fluyen alternadamente con masas de líquido que contienen a su vez masas pequeñas de

vapor (burbujas).

Flujo Espuma o froth.

Al incrementarse el flujo de gas, la película de líquido desaparece y las burbujas se mezclan

con el líquido en una forma turbulenta y desordenada.

Flujo anular.

Con mayor gasto de gas, el líquido 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 líquido es arrastrado por

el gas. Al aumentar el gasto del gas el arrastre de líquido aumenta.

Flujo Niebla.

Como la velocidad del gas continua incrementándose, todo el líquido se pega en la pared y

es arrastrado por el gas como gotitas.
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Mapas para Predecir el Patrón de FlujoVertical Ascendente.

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

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

las coordenadas de los mapas:

1. Coordenadas dimensionales como las velocidades superficiales VSL y VSG o del flux de

movimiento superficial PGrfSG YPLrf SL.

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).

2. 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, 1, 11 Y 111 corresponden al flujo burbuja, slug y espuma (o semi-anular), y la

región anular-niebla: el patrón de flujo espuma, puede presentarse como la transición de

la región I y 11.

Duns y Ros (1963), presentan un diagrama (ver Fig. 3.2.9). El cual presenta tres

regiones. En la región I se encuentra el flujo slug y burbuja. En la región se distingue una

transición de flujo espuma (froth) y en la tercera se presenta el flujo anular o niebla.

Además, distingue una zona de transición.

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 empíricas para el cálculo del Holdup han relacionado las cantidades de la

fracción de volumen de la fase gas y la velocidad deslizamiento (slip). de igual manera un

gran número de investigadores desarrollaron correlaciones. Galegar (1954) presento una de

las primeras. aunque con restricciones. Pero en esta sección sólo se menciona la correlación

de Hughmark y Pressburg (1961) debido a que aplica a todo el rango de patrones de flujo.

propiedades físicas y diámetros.
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Correlaciones para Caída de Presión

Un gran número de correlaciones se ha desarrollado para predecir la caída de presión. Estas

pueden dividirse en dos grupos dependiendo si la correlación se baso en un balance de

energía omitiendo los efectos de la energía cinética

Correlaciones que involucran la energía mecánica.

Las correlaciones de este tipo incluyen los trabajos pioneros de Poettman y Carpenter

(1952); las modificaciones y ampliaciones de Baxendell 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 correlación de Hughmark y Pressburg

(1961), la correlación de Tek (1961). Dentro de las más 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 correlación de Hughmark y

Pressburg (1961)

Correlaciones que involucran la energía mecánica.

El trabajo pionero es de Ros (1961); el cual fue ampliado por Duns y Ros (1963). Otra

correlación bien conocida basada en este acercamiento es la de Hagendorn y Brown (1965).

Donde la ecuación de Ros (1961) YDuns y Ros (1963) es la mejor correlación empírica.

Correlación de Orkyszewsky.

La correlación de Orkyszewsky (1967) predice la caída de presión para el flujo de mezclas

gas-líquido con una precisión del 10 % de error para un amplio rango de condiciones de

operación. Este autor, encontró que la caída de presión está 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 transición y Flujo anular y niebla.

3.2.1.3 Líneas Inclinadas.

Muchos trabajos se han publicado sobre el efecto de la inclinación en el flujo a dos fases en las

tuberías. Pero la caída de presión causada por el cambio de elevación solo puede ser calculada si

se puede determinar el Holdup líquido, 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 correlación que predice el Holdup líquido y caída de

presión que ocurre durante el flujo a dos fases en líneas a todos los ángulos. Además desarrolla

una correlación para las perdidas por fricción en flujo a dos fases. Al ser este el mejor y más

completo de los estudios, en esta sección se presentan las correlaciones desarrolladas para él

cálculo de Holdup, factor de fricción y caída de presión.

Patrón de Flujo.

El mapa de patrón de flujo, retoma la división realizada por Duckler en tres regiones que son

flujo segregado, flujo intermitente y flujo distributivo. En el cual se correlaciona el número de

Fraude contra dos correlaciones que involucran el contenido de líquido en la entrada (A).

Holdup.

Beggs y Bill (1973) establecen que el ángulo de inclinación de la tubería que transporta flujo

a dos fases definitivamente afecta el Holdup. Este fenómeno lo explican considerando el

efecto de la gravedad y la viscosidad de la fase líquida. Como si se incrementara el ángulo

de la tubería horizontal en flujo ascendente (se fuera incrementando), la fuerza de gravedad

actúan en el líquido causando un decremento en la velocidad, esto incrementa el

deslizamiento entre fases (slippage) y el Holdup líquido. En corriente descendente, en el cual

siempre se presenta el flujo segregado, un incremento negativo del ángulo, resulta en un

incremento en la velocidad del líquido y un decremento del Holdup. Si se sigue incrementado

el ángulo negativo, se presenta el patrón de flujo semianular y finalmente el anular.

El cálculo del Holdup a cualquier ángulo lo realiza a través del Holdup horizontal al cual

aplica un factor de corrección por inclinación (I¡I). Para él cálculo de Holdup horizontal Beggs

y Brill desarrollaron unas correlaciones las cuales están en función del patrón de flujo.

Factor de fricción.

Beggs y Brill desarrollaron una correlación para calcular el factor de fricción a dos fases

dividido entre el factor de fricción sin deslizamiento (slip), el factor de fricción sin
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deslizamiento se obtiene del diagrama de Moody o de una correlación para tubería lisa. La

cual aplica si el flujo fluye a la misma velocidad.

Caída de Presión.

El desarrollo de la ecuación para caída de presión se basa en un balance de energía para un

fluido entre dos puntos. Asumiendo que el fluido no realiza trabajo externo o en el fluido, y

realizando un balance de energía mecánica. Se obtiene una ecuación que expresa la caída

de presión en una tubería, la forma simplificada es:

(3.13)

Basados en la ecuación 3.13. Beggs y Brill desarrollaron una ecuación para caída de presión

cuando gas o líquido, o ambos, fluyen en una tubería es

_dp

dZ
(3.14)

La ecuación 3.14 se reduce para fase líquida o gas si HL tiende a 1 o si tiende a 0,

respectivamente. También si el ángulo de la tubería (J llega a 0, +90, o -90, la ecuación

aplica para flujo horizontal o vertical.

3.2.2 Período de los Modelos.

Las correlaciones anteriores para la caída de presión junto con la introducción de la pe mejoraron

dramáticamente las herramientas del ingeniero. Nuevas Técnicas de integración numérica mejora

él cálculo de la caída de presión. Además, permitió a la mayoría de las compañías el desarrollo de

su propio programa para caída de presión o fracción del flujo tanto en pozos como en tuberías.

Desgraciadamente se empezaron a reconocer algunos problemas como: los patrones empíricos

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 aproximación combinada,

de la parte experimental y teórica. El uso de nuevos instrumentos de medición y la adquisición de
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una base de datos de alta calidad permitió mejorar el entendimiento en flujo a dos fases, la

aplicación de modelos involucra escribir por separado ecuaciones que describen la conservación

de la masa, momentum y energía para cada fase. El resultado son seis ecuaciones que deben

resolverse que deben resolverse con técnicas de simulación numérica. Por lo que resultaron

convenientes la aplicación de simplificaciones, tal como el empleo de una sola ecuación de

energía, el empleo de correlaciones empíricas, fueron transformando en modelos mecanístico.

El modelo mecanístico 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 más importantes y despreciando los menos importantes. El modelo mecanístico

esta basado en numerosas simplificaciones que se verifican experimentalmente. Pero a diferencia

de las correlaciones que se encuentran limitadas a un rango de aplicación, los resultados de

modelos mecanísticos pueden extrapolarse con razonable aproximación a regiones mas allá de los

datos experimentales.

Donde la aplicación de modelos mecanísticos resulta en la predicción de patrones de flujo para

todos los ángulos de inclinación.

Patrón de Flujo.

Los modelos desarrollados para la predicción del patrón de flujo se enfocan en la transición

de estos. Los mecanismos para la transición basan en conceptos físicos y son

completamente predictivos.

Dentro de los mapas de patrones de flujo basado en modelos mecanísticos se encuentra el

presentado por Taitel y Duckler (1976) para flujo horizontal y ligeramente inclinado. Este

modelo teórico es desarrollado relacionando las siguientes variables como son: los flujos

másicos del líquido y el gas, las propiedades del fluido, el diámetro de la tubería y el ángulo

de inclinación de la tubería. Este modelo considera cinco patrones de flujo que son:

Estratificado liso, estratificado ondulado, intermitente (slug y plug), anular con líquido

disperso, y burbuja disperso. En este modelo no hace distinción entre el flujo slug y plug.
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El proceso de análisis del patrón de flujo establece la existencia del flujo estratificado como

punto de partida, y así establecer la transic ión 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 Joumal Vol. 22, No.1]

En donde:

Curva A & B
Coordenada F V5. V

X= [(dP / dX't.]~
(dP/ dX'fa

T=[ l (dP / dX)~ 1 ]~
(PL - PG)g .cosa

C O
KV5. X TV5. X

F-~ U~
- ~v;;=pJ ~D. g ·cosa

El efecto de la inclinación aparece en la transición aparece en las Fig. 3.2.12 Y 3.2.13. Donde

una ligera inclinac ión hacia abajo causa que el líquido se mueva más rápido. Ahora bien, una

ligera inclinación hacia arriba provoca que el flujo estratificado cambie a flujo intermitente.
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Taitel, Barnea y Duckler (1980) presentan un modelo para tuberías verticales con flujo

ascendente. El modelo desarrollado reconoce cuatro patrones de flujo que son: burbuja,

slug, churn y anular. La Fig. 3.2.13 muestra la predicción de transición que toma lugar en

tuberías de 1 y 2 in.

Fig.3.2.12 Efecto de la Inclinación en flujo Fig.3.2.13 Efecto de la Inclinación en flujo
descendente en las fronteras de transición. (Aiche ascendente en las fronteras de transición. (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 transición de los diversos

patrones de flujo; incorporando el efecto de las velocidades de los flujos, las propiedades de

los fluidos, el tamaño del tubo y el ángulo de inclinación de tubería, lo cual lo hace valido

para determinar varios patrones de flujo y todo ángulo de inclinación de tuberías. La Fig.

3.2.15 presenta el mapa generalizado y las ecuaciones.
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C
Kvs. hJD

K = PG.V~s .V 1S
(PL- PG )·g ·vL·cos/3

L
Zvs. hJD

z= (dp /dx)1S
PL'g ·cos/3

Modelos para él Cálculo de Caída de Presión.

El problema de flujo a dos fases se complica por la presencia de un fenómeno llamado slip o

deslizamiento entre fases. Es evidente que el Holdup líquido no se puede determinar a partir

de los gastos de entrada, por lo que para determinación se utilizan correlaciones especiales

que son el resultado de las mediciones experimentales.

Modelo Homogéneo.

Es también posible considerar el fenómeno mediante el concepto de flujo homogéneo, que

supone que el gas y el líquido 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

líquida es continuamente igual a la velocidad promedio de la fase gaseosa.

El modelo homogéneo tuvo aportaciones de diversos investigadores como Dukler, quien

propuso una ecuación para calcular la densidad promedio PM, también define una viscosidad

media de la mezcla

Para el estudio de la caída de presión Dukler obtiene cuatro casos, siendo dos los más

empleados:

Caso I (no-slip) . No hay deslizamiento relativo entre las fases y se considera al flujo como

homogéneo.
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y la caída de presión debida a la fricción es:
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3.15

Caso 11. En este caso hay deslizamiento constante, pero la razón de la velocidad de las fases

a la velocidad promedio es constante a través de la sección. Dukler, a través de

experimentos, encontró una relación entre el factor de fricción supuesto Jo y el obtenido hfi
los cuales están relacionados mediante la siguiente ecuación:

h¡=foF(Y¡) (3.16)

De aquí, se puede calcular la caída de presión debida a la fricción en el flujo a dos fases:

M I =2G~fof3F(Y,)L
gcDPNS

El problema principal con la correlación de Dukler es el cálculo de Holdup.

(3.17)

Además de la caída de presión por fricción, es importante considerar las pérdidas por

aceleración debidas a la expansión de la fase gaseosa de la mezcla, conforme esta avanza

por la tubería horizontal:

En este caso a partir de la ecuación de Bernoulli, para una tubería horizontal, los efectos del

cambio de velocidad sobre la presión serían:

(3.18)

Por lo que:

(3.19)
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Si se despeja óP y se desarrolla la ecuación, poniendo la velocidad en términos del gasto de

la mezcla (WM) y aplicando el termino de densidad promedio y combinándola se obtiene la

ecuación:

(3.20)

Finalmente si la ecuación 3.20 se divide por la pérdida total de presión a dos fases (óP)¡¡y si

se usa la ley de los gases ideales se obtiene la ecuación dada por Dukler:

(3.21)

en donde Pcv Y Pav son los promedio aritméticos de la presión y la densidad del gas.

Si encontramos que la caída total de presión es igual a la suma de los efectos de fricción y

aceleración tendremos que:

(3.22)

a partir de lo cual, es posible, deducir una ecuación de caída total que incluya ambos

efectos, el resultado final es:

(3.23)

En problemas del orden práctico, el término de la aceleración suele tener poca importancia .

Sin embargo, cuando se manejan flujos a presiones bajas o gastos de consideración, la

caída de presión por aceleración tendrá un efecto sustancial sobre la caída de presión total.

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

calcular del holdup.
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3.3.0 Líneas Asociadas a Rehervidores

De las operaciones de vaporización dentro de la industria de procesos, una de las más comunes,

es la que provee el vapor de reflujo a una columna de destilación. Este vapor es proveído por un

rehervidor el cual vaporiza el líquido 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 más comunes están basados en intercambiadores de tubos y coraza. El

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 destilación. Los tipos de rehervidores comúnmente empleados son:

1. Rehervidor tipo Kettle.

El fluido de proceso es vaporizado en lado de la coraza del intercambiador, donde se lleva a

cabo la separación del vapor y el líquido. Por lo que se hace necesaria una coraza mucho

mas grande. Que además proporcione el espacio para la retirada de las gotas del líquido

lanzadas hacia arriba por efecto de la ebullición. Comúnmente, el banco de tubos ocupa

solamente la mitad inferior de la sección transversal de la coraza.

Los rehervidores del tipo Kettle son una buena opción en refinería e industrias químicas 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 fácil

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 mínima de vapor. El diseño de cambiador

de tubos Fijos, como el tipo BKM o NKN son seleccionado para el servicio limpio de

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

2. Rehervidor tipo Termosifón

El Rehervidor tipo termosifón, es un equipo que aprovecha la presión diferencial basada en

la cabeza de entrada y salida de la columna para hacer que circule el fluido a través del

Rehervidor. Existen dos tipos de rehervidores Termosifón que son:

Rehervidor Tipo Termosifón Horizontal.

En el rehervidor tipo termosifón horizontal , el fluido de proceso vaporiza en el lado de la

coraza. Sin embargo, el rehervidor regresa una mezcla de liquido y vapor al i~terior de

la columna donde se separa.

Las corazas TEMA tipo "J," "G" o "H" son comunes para rehervidores tipo termosifón

horizontal. Cuando el servicio tiene un rango vaporización grande o el

precalentamiento del líquido excede 20% del total, se selecciona la coraza tipo "J". La

coraza tipo "G" o "H" no se emplean para los rangos de ebullición por encima de 40°F.

La diseño de la coraza tipo "J" requiere una mayor caída de presión de 1-2 psi, que las

corazas "G" y "H", que sólo requieren de 0.5-1 psi. Para caídas de presión sumamente
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bajas y rangos de ebullición pequeños, a veces se emplea la coraza "X·. Cuando la

cabeza líquida es demasiado grande debido a la diferencia de elevación entre la torre y

el rehervidor horizontal, una restricción de flujo (válvula del control u orificio de la

restricción) se instalará en la línea líquida para reducir la cabeza. Ver Fig. 3.3.2.
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Fluido

f..-- - - - -
Calentami

vapor , Líquido + Vapor
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Liquido Ji
I I

IT T

I I I

1--

Líquido de
Fondos

I r Baffle Horizontal In
-. -.I

Columna
de

Destilación

T
Producto

de Fondos

,,~------~ ~------~)V
Rehervidor Termosifón Horizontal

Fig.3.3.2 RehervidorTermosifón Horizontal.

Rehervidor Tipo Termosifón 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 líquidos sucios y para calor sensible.

La desventaja es la dificultad para diseñarlo y problemas estabilización. Otra

desventaja es que la columna de destilación tiene que ser levantada para acomodar el

rehervidor en la base; sin embargo, comparado con el horizontal requiere un área de

instalación 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 ebullición nucleada con convección. La
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zona de flujo a dos fases con ebullición nucleada desarrolla el patrón de flujo slug­

anular. El porciento de vaporización en este tipo de rehervidor es del 5% al 25%.

\.~-----~ ~-----~)
V

Rehervidor Termosifón Vertical

Líquido + Vapor

.-

Fluido de -.
Calentamiento

Vapor , L-------:;;o-- - - - - - - - -¡

líquido JI' r--"------- -----,

••
líquido de

Fondos

Producto
de Fondos

Columna
de

Destilación

Fig.3.3.3 Rehervidor Termosifón Vertical.

3.3.2 Parámetros hidráulicos de las líneas asociadas a rehervidores.

Ahora que estamos familiarizados con los tipos de rehervidores empleados en la destilación. Se

procede a presentar ciertas características de las líneas asociadas a los rehervidores. El tipo de

rehervidor, el tamaño, los detalles y el arreglo de las boquillas, la dirección de flujo a través de la

coraza y los tubos, generalmente se realiza sin considerar la hidráulica del sistema.

Hidráulica del Sistema

El diseño hidráulico depende del estado del fluido en las líneas y del arreglo físico de la

instalación. Los parámetros hidráulicos característicos son los siguientes:

1. Líneas que componen el circuito del rehervidor son:
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~ Línea descendente o de alimentación al rehervidor. Es la línea que conecta la

columna con el rehervidor. Esta línea presenta dos posibles arreglos en sus

boquillas: 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 AlB.

~ Línea ascendente o de salida del rehervidor. Es la línea que alimenta la mezcla

de reflujo del rehervidor a la columna, su boquilla de alimentación se encuentra

localizada en la coraza entre en el primer plato y el fondo de la columna.

1

1

, I

~
A. Entrada por Coraza B. Entrada por Fondo

Fig. 3.3.4AlB Arreglo de las Boquillas en el circuito de rehervidor.

2. Tipo de circulación.

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

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

Fig.3.3.5 Y3.3.6)

~ En Circulación natural, el flujo que desciende de la columna al rehervidor a

través de la línea descendente, por la diferencia de presión diferencial basada

en la cabeza de salida de la columna y entrada del rehervidor.

ESTA TESIS NO SAll
OE LABIBI.IOTECA
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~ En Circulación Forzada, el flujo que desciende de la columna a través de la línea

descendente, se bombea al rehervidor. Cabe mencionar que este arreglo,

requiere de equipo adicional, y no es un arreglo común en rehervidores.

3. Patrón de flujo.

El patrón de flujo presentado depende de la línea y de los requerimientos de

proceso, por lo que:

~ La línea descendente, no presenta gran dificultad, debido a que circula a través

de ella una mezcla saturada de líquidos pesados, producto de la destilación.

Donde su circulación es natural o forzada.

~ La Línea 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

termosifón vertical u horizontal. El empleo de este tipo de rehervidor presenta en

la línea ascendente flujo a dos fases.

_______ ___ ___ _ _ _ _ _ _ _ ---L-_-"--

A. Circulación Natural B. Circulación Forzada

Fig. 3.3.5A1B Arreglo de acuerdo al tipo de recirculación en el
Rehervidor Kettle.
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Línea
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Columna
de

Destilación
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Producto de
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Fig.3.3.6 Elevación de un Rehervidor Kettle.
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3.4.0 Líneas de Domos y Condensadores.

Dentro de los equipos de transferencia de calor empleados en la destilación. Los intercambiadores

del tipo tubos y coraza son los más empleados, para realizar la condensación total o parcial de los

vapores provenientes de domos de la columna. Enviándolos al tanque acumulador, donde los

incondensables se pondrán a disposición y una fracción del líquido se utilizará como reflujo a la

torre y el resto será enviado a almacenamiento.

La tubería conectada a intercambiadores del tipo tubos y coraza es generalmente sencilla, cuando

se realiza una condensación total del producto de domos. Pero esta afirmación pierde validez,

cuando por requerimientos de proceso y/o efecto de una condensación parcial se presenta en la

tubería flujo a dos fases.

La variedad de intercambiadores en tipo, capacidad y la aplicación es muy grande; por lo que

nuestro análisis se limitará a los cambiadores del tipo tubos y coraza. Para realizar los posibles

arreglos alternos de tuberías en cambiadores, se debe estar familiarizado con su construcción, el

tipo, las funciones y capacidades. Para lograr el arreglo de tuberías más económico sin descuidar

requisitos de operación, mantenimiento y seguridad de la planta.

Por lo que se hace necesario repasar los príncípíos de diseño y construcción de los cambiadores

de calor. Para conocer, como éstos afectan el diseño de tuberías.

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

tamaños de sus partes que lo integran, como son: Longitud de los tubos, diámetros y cabezales,

entre otros, hacen posible el manejo adecuado de casi cualquier tipo de fluido, gastos, carga

térmica y caída de presión que requiera el proceso.

Códigos de fabricación.

El diseño y fabricación de los cambiadores de calor del tipo tubos y coraza se rige por

códigos y estándares 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 códigos

intemac ionales con mayor aceptación se encuentran:

1. Código ASME (American Society of Mechanical Engineer's).

Es aceptado por las industrias de refinación y petroquímicas. En su sección 11

establece la selección de Materiales; en la sección V establece las pruebas de

fabricación; y la sección VIII establece las reglas de Construcción de Recipientes a

Presión.

2. Estándares de TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association).

Estos estándares son aceptados intemacionalmente y puede encontrar todo lo

referente a nomenclaturas, tipos de diseño, tolerancias de fabricación,

procedimientos de prueba, instalación, operación y mantenimiento, así como el

procedimiento para el diseño mecánico.

Servicio de los cambiadores de tubos y coraza en la destilación.

De entre los intercambiadores de tubos y coraza, empleados dentro de la destilación estos se

les puede clasificar por el tipo o por su función como se muestra en la tabla 3.4.1:

Tabla 3.4.1 Función de los intercambiadores empleados en la destilación.

Equipo Función:

Condensador Condensa un vapor o una mezcla de vapores, ya sea solos o
en presencia de un (las no condensable

Condensador Parcial
Condensa vapores a una temperatura suficiente para
precalentar una corriente fría de fluido 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 básicos.

Debido a que pueden realizarse muchas combinaciones de coraza, bafles, etc., posibles para

los intercambiadores de calor. Solo se presentan las tres configuraciones más empleadas en

cambiadores para la condensación, entre los que se encuentran:
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1. Banco de tubos fijo. Los tubos se encuentran fijos, encerrados totalmente y se

emplean solamente en servicios limpios. Además, no se hace ninguna disposición

para la expansión térmica del tubo, se construyen estos cambiadores para el

servicio a baja temperatura. Cuando existe una expansión térmica entre los tubos Y

la coraza, una junta de dilatación se construye en la coraza.

2. 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 retiro de los tubos y todas sus partes móviles. Ver Fig. 3.4.1.

Fig.3.4.1 Intecambiador de tubos en U.

3. Cabeza Flotante. Este cambiador es el más usado en las plantas químicas, y es

más caro que el de tubos fijos o intercambiadores de tubo "U". En este cambiador, el

banco de tubos puede moverse fácilmente del equipo, haciendo accesibles los

tubos, cabezales, etc., que facilita la inspección, mantenimientoy 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 Parámetros Hidráulicos de la Línea de Domos y Condensadores.

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

diseñar la tubería, como: El tipo del intercambiador, el tamaño, los detalles de la construcción, el

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

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

las boquillas, para realizar el diseño de la tubería.

A continuación se enumeran algunas características de las líneas asociadas a condensadores:

1. Las líneas que componen el sistema de condensación dentro de la destilación son:

la línea de domos y la línea de condensadores. La primera conecta la columna de

destilación con el condensador y la segunda conecta el condensador con el tanque

de reflujo o bien alimenta el reflujo a la columna.

2. Patrón de flujo. El patrón de flujo presentado depende de los requerimientos de

proceso. Por lo que, la línea de domos puede transportar vapor sobrecalentado o

saturado. Este fluido es enfriado en el intercambiador, donde una condensación total

o parcial toma lugar. Haciendo que la línea del condensador se pueda presentar

liquido saturado, líquido subenfriado o flujo a dos fases.

3. Arreglo de la línea de domos y condensadores. La localización de los internos de la

columna, limita la localización física de: boquillas, instrumentos, tuberías y

estructuras (escaleras y plataformas). Para el diseño de la línea, se debe prestar

atención a estos detalles de la torre:



Capitulo 3 Identificación de Lineas Criticas '0 ' 86

./ Tipo arreglo para la línea de domos.

La boquilla de vapor en domos, puede ser localizada en la cima (Figo 3.403a), o

bien localizarse en el lado de la coraza( Fig. 3.4.3b), con un tubo doblado hacia

el centro del domo (Cabeza). El diseñador de tuberías debe permitir mayor

flexibilidad en localizar la línea de domos, y arreglar las conexiones de

instrumentos y venteo, así como boquilla de inspección en domoso

Línea de
Reflujo

Línea
de

Domos

Línea de
Reflujo

Venteo

Línea
de

Domos

a. Salida de la Línea de Domos en la b. Salida de la Línea de Domos
parte Superior de la Coraza dentro de la Coraza

Fig. 3.4.3 Conexiones Típicas de la línea de Domos y Condensadores.
Tomado de Chemical Engineering Agosto 15, 1977,

El diseño de la Fig. 3.403a presenta una conexión simple de la salida de vapor

de domos, además provee el mejor acceso a través de la boquilla de inspección.

El diseño de la Fig. 3.4.3b presenta una conexión interna de tubería que hace

accesible la boquilla de salida de vapor y las conexiones del conducto de

tuberías de venteo desde la plataforma de servicio. Este arreglo elimina la

necesidad de una pequeña plataforma arriba de domos de la columna para su

acceso.
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,¡' Tipos de arreglo de líneas de condensadores.

El tipo de arreglo en líneas de condensadores empleados dentro de la

destilación 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 condensación en el cambiador

(tubos o coraza) y el tipo de producto de la condensación, el cual puede ser

liquido saturado o liquido subenfriado.

El arreglo con reflujo a bombeo es uno de los más empleados dentro de la

destilación, en este arreglo el fluido circula dentro de la tubería como resultado

del efecto termosifón en la condensación del reflujo a gravedad. Este arreglo,

con reflujo a bombeo presenta dos típicos, que se caracterizan por la

localización adjunta o remota de del condensador y el tanque de reflujo (ver Fig.

3.4.4 a, b y e).

Línea de
Domos

Condensador

Línea de
Domos

Línea de
Condensadores

b. Líqu ido Subenfr iado con Salida de

Flujo a Gravedad.

Arreglo con Reflujo a Bombeo.Fig. 3.4.4 A Y B

a. Localización Adjunta del Condensador

y el Tanque de Reflujo.
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c. Localización Remota del Condensador

y el Tanque de Reflujo.

Fig . 3.4.4 e Arreglo con Reflujo a Bombeo .
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3.5.0 Línea de Transferencia.

Dentro de la destilación, es necesario llevar a cabo como primer paso, un precalentamiento de la

mezcla, este es llevado acabo en un horno a fuego directo, antes de alimentar la columna. La línea

que conecta el equipo de calentamiento con la columna normalmente se conoce como línea de

transferencia o línea de transfer (ver figura 3.5.2). El diseño de esta línea, aparte de sujetarse a los

criterios clásicos de flujo de fluidos, requiere de criterios especiales de diseño para asegurar un

adecuado funcionamiento. Cabe enfatizar, que en el concepto de línea de transfer esta relacionado

con destilación a vacío, en donde, cumple con la definición de línea crítica. Para destilación

atmosférica, la aplicación de los criterios al diseño de esta línea encuentra una mayor flexibilidad.

Antes de enunciar las características de la línea de transfer, resulta conveniente realizar una

descripción de los equipos de combustión o calentamiento directos.

3.5.1 Equipos de Combustión o Calentamiento a Fuego Directo.

Las industrias que utilizan energía intensamente dependen de equipo de calentarnhnto y/o

combustión directo o indirecto para secar, calentar, calcinar, fundir y para procesos químicos en

general.

Los equipos de combustión de fuego directo son aquellos en que la llama y/o los productos de

combustión se utilizan para obtener un resultado deseado por contacto directo con otro material.

Los ejemplos comunes de este tipo son los hornos giratorios, los hornos de hogar abierto y los

evaporadores de combustión sumergida.

Servicio de los Hornos dentro de la Planta

Los servicios de los hornos dentro de la industria de procesos se puede dividir en 6

categorías que se describen en la tabla 3.5.1.

Clasificación de los calentadores de combustión.'

La principal clasificación de calentadores por combustión se relaciona con la orientación del

serpentín de calentamiento en la sección radiante, es decir, que tenga tubos horizontales y

I Para mayor información 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

orientación de sus tubos. La configuración de los hornos se muestra en las Rg. 3.5.1 a y b.

Tabla 3.5.1 Servicio de los Hornos en Planta.

Servicio Función

La carga tomada de una columna de destilación es un líquido recirculante que
Recalentadores de es vaporizado parcialmente en el recalentador. La corriente de líquido y
Columna vapores mezclados, vuelven a la columna donde el vapor condensa y libera

su calor de vaporización.

Precalentadores de La carga (líquido) se envía al calentador por combustión, seguido de un
alimentación para precalentamiento en el equipo que no se somete a calentamiento por
columnas fraccionadoras combustión. Lugar donde realiza una especifica vaporización.

En esta aplicación, los calentadores elevan la temperatura de la carga al nivel
Precalentadores de necesario para contro lar una reacción química que tiene lugar en el reactor la
alimentación al reactor naturaleza de la carga y la presión y temperatura de operación del calentador

pueden variar considerablemente confonne al proceso.

En muchas de las plantas el valor de suministra a los usuarios individuales a
través de un medio de transferencia intennedio. Un calentador por

Calor sumin istrado al medio combustión se emplea por lo general para elevar la temperatura del medio de
de transferencia de calor recirculación, que suele ser aceite ténn ico. Los fluidos que pasan por el

calentador en estos sistemas pennanecen casi siempre en fase líquida a lo
largo de todo el recorrido.

Calor sumin istrado a flujos En este tipo de calentador se busca elevar la temperatura con la finalidad de
viscosos disminu ir la viscosidad de un fluido.

En esta categoría se encuentran los calentadores en que ocurre una reacción
Reactores por combustión química dentro de los serpentines. Este tipo de unidades con las tecnologías

más complejas que hay calentadores de combustión directa .
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Tabla 3.5.2 Clasificación de los Hornos de acuerdo a la orientación de los tubos.

Tipo de Tubos. Tipo de Calentador.

1. Vertical-cilíndrica ; toda radiante.
2. Vertical-cilíndrica; serpentín helicoidal.

Verticales 3. Vertical-cilíndrica, con sección de convección de flujo cruzado .
4. Vertical-cilfndrica , con sección de convección integral.
5. Tubo vertical , hilera sencilla, combustión doble.

1. Cabina.
2. Caja de dos celdas.
3. Cabina con puente de división.

Horizontales 4. Caja de combustión extrema.
5. Caja de combustión extrema, con acoplamiento lateral de la sección de

convección.
6. Tubo-horizontal hilera simple, combustión doble.

Sección de
Radiación

Fig.3.5.1 a

sección de
Convección

Sección de
Radiación

Quemador

a) Tipo Cilíndrico

Configuración de los hornos tipos cilíndrico.
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0000

Sección de
Convección

Sección de
Convección

Fig.3.5.1 b

b) TIpo Cabina

Configuración de los hornos tipos cilíndrico.

3.5.2 Factores Hidráulicos de la línea.

La línea de transfer se define como una tubería vertical y horizontal, que consta de secciones de

diámetro variante para acomodar los cambios de fase, resultado de pérdidas de presión en el

sistema. La anterior definición nos proporciona algunas de las características más relevantes de la

línea transfer . Entre otras características podemos enunciar:

1. Dimensiones de tubería.

Cuando el sistema debe operar a presiones subatmosféricas, el volumen específico

de los vapores presentes en la línea crece considerablemente y con ello los

diámetros requeridos de la tubería, puesto que la caída de presión se encuentra en

el orden de mm de Hg, diámetros de 36 a 84 in, antes de entrar a la columna.

Lo anterior implica el empleo de soportes especial para dicha línea. Además del

efecto del peso de la línea en el arranque de la planta, debido a que se encontrará

llena de la mezcla.



Capítulo 3 Identificación de Líneas Críticas ••. 93

2. Altas velocidades.

En consecuencia de la operación al vacío y el aumento del volumen especifico del

gas, las velocidades que se presentan en estas líneas esta muy cercana a la del

sonido en la mezcla y usualmente deben corresponder a un 90 % de dicho valor.

Las velocidades en la tubería se encontraran en el orden de 441 ft/seg (134.2 m/seg)

y temperaturas de 275 a 750 °F ( 135 a 398.89 oC), implicando un diseño estricto en

materia de análisis de esfuerzos.

3. Materiales especiales.

Independientemente del tipo de destilación, con el objetivo de lograr la vaporización

requerida de los productos que la integran, a temperaturas que no sobrepasen cierto

limite arriba del cual se presente descomposición térmica (coquización) de los

fluidos. Debido al empleo 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 línea transfer llega a representar el 30 % del costo del horno de

calentamiento, y un 23 % de la columna de destilación.

4. Trayectoria de la línea.

Debido a que la caída de presión permisible en sistemas a vacío es del orden de

mm de Hg. Es necesaria que la trayectoria de esta línea, sea lo más directa posible;

sin embargo debido a las temperaturas elevadas y a los grandes diámetros

empleados, la trayectoria que sigue dicha línea es muy irregular para absorber los

esfuerzos de tipo mecánico que se presenten. Ver Fig. 3.5.2.
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Fig.3.5.2 Trayectoria típica de la línea de transfer. (No escala).

5. Peso irregular de la Tubería.

El calentador a fuego directo suministra a la mezcla la cantidad de calor necesaria

para lograr la separación de los productos. Dentro de la línea de transfer, la

vaporización se va incrementando conforme la mezcla se va acercando a la torre de

destilación. Por ejemplo en un sistema a vacío, la salida del horno puede tener las

siguientes condiciones típicas:

Condición

Presión: 186 mm de Hg.

Temperatura: 756°F.

Vaporización: 20 % peso.

y al final de la línea de transfer (boquilla de la columna):
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Condición

Presión : 33 mm de Hg.

Temperatura: 725°F.

Vaporización: 46 % peso.

Basándose en los datos antes mencionados, se deduce que el peso de la tubería,

.en operación, será irregular y deberá tomarse en cuenta para el diseño de los

soportes. Además de prever la operación de arranque de la planta, situación en la

cual la tubería se encontrara totalmente llena de líquido.

6. Flujo a 2 fases.

Dado que va a presentar una vaporización variable en la línea 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

vibración y fatiga mecánica. Por el contrario velocidades elevadas a la salida de la

línea ocasionan flujos del tipo disperso o niebla, que presenta problemas de arrastre

en la columna.

7. Tiempo de Residencia.

Se denomina así, al tiempo que transcurre entre la entrada y la salida de una

corriente, este debe ser suficiente para evitar la descomposición de la mezcla o la

formación de incrustaciones debido a la operación a altas temperaturas. El tiempo

de residencia es igual a la longitud de la línea entre la velocidad promedio

desarrollada por la mezcla.

8. Flujo Critico.

Dentro de un sistema a vacío se debe verificar que no exceda el flujo crítico

correspondiente.

Cuando en una sección de tubería, las condiciones son tales que el incremento en

el volumen específico que se tendría para un pequeño decremento en la presión es

tan grande, que la presión y la entalpia no pueden disminuir mas.
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El flujo crítico es análogo al flujo sónico presente en flujo de gases. En otras

palabras, el flujo crítico ocurre en un punto del sistema en donde la energía

disponible para mover el fluido a lo largo de la tubería es consumida totalmente para

la aceleración del fluido y en consecuencia no existe energía disponible para su

disipación en forma de fricción. Se requiere más energía para realizar la expansión

el gas, que la que se produce por disminución de presión de este. Al llegar al flujo

crítico, es virtualmente imposible aumentar el flujo y lo anterior constituye una

barrera o limite físico que es necesario vigilar.

El flujo crítico puede presentarse a la salida de la línea de transfer, en donde la

presión es mínima, pero puede inclusive ocurrir en los cambios de dirección de la

línea 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 diseño de la línea de.transferencia, criterios adecuados que

permitan anticiparse a los problemas.

Si la línea de transfer se diseña con diámetros insuficientes, la contrapresión a la salida del horno

se elevará en consecuencia, lo que originará "cracking" de las fracciones pesadas al requerir una

mayor temperatura para su vaporización. Por lo que la eficiencia y la caída de presión del horno se

ven en consecuencia afectados. Por el otro lado, la contrapresión a la salida del horno sé

disminuirá apreciablemente, con el peligro de lograr "flujo crítico en dicho punto. Una vez

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

consecuencia de la planta.



Capítulo 4

Establecimiento de los Factores
de Diseño.

En el capítulo 2 se presentaron las características de las cinco líneas, consideradas como críticas

dentro de la destilación. Además, se realizo la definió la línea crítica como Una líneas críticas se

pueden definir como aquella cuyo diseño requiere un estricto apego a criterios: hidráulicos, termo­

hidráulicos, de ubicación, de localización; por mencionar algunos, para asegurar su estricto apego

a las consideraciones de proceso y de cálculo.

En este capítulo , se presenta de una manera más amplia y detallada los factores y criterios de

diseño, los cuales no pueden ser ignorados en el diseño de estas líneas críticas.

4.1.0 Factores de Diseño y Criterios de Diseño.

Debe entenderse como Factor de Diseño, como un parámetro o variable susceptible a medición.

De los cuales podemos mencionar la caída de presión y la velocidad del fluido.

Los criterios de diseño son valores a los cuales los factores de diseño deberán ajustarse. Para

realizar un diseño económicamente aceptable, de operación segura y libre de problemas. Cabe

mencionar que la aplicación de estos criterios no es garantía que se obtenga el diseño óptimo. La

aplicación de los criterios que a continuación se presentan tienen por objetivo ayudar en la toma de

decisiones y como punto de partida en el diseño (cálculos).
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4.1.0 Línea de Succión de Bombas Centrífugas.

Como se estableció en la sección 3.1.1, las líneas de succión de bombas trabajan con carga (+) y (-).

Cabe señalar que, las líneas de succión con carga positiva son las más comunes. Las líneas de

succión con carga (-) son las menos empleadas dentro de la destilación, por que no permiten el

manejo de líquidos volátiles y saturados, debido a que provoca problemas de cavitación, ya que la

presión en cualquier punto de la línea se encontraría por debajo de la presión de vapor, por lo que se

encuentra limitada a líquidos subenfriados. Por lo que, esta sección se limita al estudio de líneas de

succión con carga (+), de la cual se presentan los parámetrosy criterios para su adecuado diseño.

4.2.1 Factores de Diseño.

Dentro de los factores hidráulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado diseño de la línea

de succión de bombas, se encuentra fundamentalmente el NPSH., factor que limita el diseño, el cual

depende de:

1. Tipo de líquido manejado.

2. '_a elevación de equipo, bomba y tubería.

3. Las trayectorias o arreglo de la línea de succión.

4. El espaciamiento entre equipos.

5. Accesorios permitidos.

6. Configuración de la línea de succión.

7. La cantidad de gases disueltos presente.

8. Caída de presión.

Tipo de líquido manejado en la línea.

El tipo manejado repercute en el diámetro de la línea y la caída de presión.. Dentro de la

destilación, solo se presentan 3 de los 4 mencionados en la sección 3.1.3, los cuales son.

Viscoso, Saturados y volátiles, con gas disuelto. A los cuales se debe anexar el líquido

subenfriado.

Conocer que tipo de líquido es manejado sirve como punto de partida en la selección del criterio

de dimensionamiento para determinar el diámetro de la línea. El dimensionamiento se realiza

mediante dos criterios que son la velocidad del líquido (ft/seg o bien, m/seg) y la caída de presión
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en 100 metros o pies de tubería. En la tabla 4.1.1 se presentan los criterios para tres de los

líquidos antes mencionados [Ludwing, EmestE (1984). Design For Chemical And

Petrochemical Plants, Volumen 1.(2daed). U.S:A: Gulf Publishing C.C]. El dimensionamiento de

para líquidos con gases disueltos se presenta mas adelante.

Tabla 4.1.1 Criterios de Velocidad y L\P100 Recomendadas.

Tipo de líquido Velocidad Reromendada M 100 FI8comendada

Líquido Saturado 0.5-3 ft /seg 0.3 PSI

Líquido Subenfriado 1-5 ft/seg 1 PSI

Líquido Viscoso (>10 cp) 2 ft/seg

Elevación de equipo, bomba y tubería.

a) Elevación del equipo.

Las líneas de succión de bombas dentro de la destilación se encuentran asociadas a

equipos como columnas, tanques e intercambiadores. Donde es evidente la carga (+). La

elevación de los equipos antes descritos esta limitada por el NPSHA•

Las elevaciones típicas 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.]

Tabla 4.1.2 Elevación de Equipos de Succión y Bombas (ti).

Equipo Elevación

Columnas 3 - 5 ft del faldón

Tanques 3 - 5 ft del faldón

Tanques de Almacenamiento Al nivel de piso

Intercambiadores 2.5 -4ft



Capítulo 4 Factores de diseño en Líneas Criticas.: 100

b) Elevación de la bomba.

El criterio para la elevación de la bomba del nivel de piso a la línea de centros de la

bomba es de 12 in (== 30 cm). Esta elevación está sujeta a los requerimientos de NPSH,A.

[Tomado de Rase, F. H. Piping Design for Process Plants, Ed. John Wiley and Son, 1963,

U.S.A.]

e) Elevación Mínima para la Tubería.

La elevación de la tubería se refiere a la distancia vertical entre el nivel de piso y el fondo

de la tubería. El criterio de diseño para la elevación de tubería es de 6 pulgadas mínimo.

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 determinación del espaciamiento, la m...yoría de los criterios corresponde a recomendaciones

emitidas por compañías aseguradoras internacionales y por algunas firmas internacionales

relacionadas con el diseño.

6" de Elevación
minima

Fig.4.1 .1 Elevación Mínima de la Tubería.

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

mantenimiento y la operación, indica que se debe colocar lo mas cerca posible. Pero se
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encuentra satisfactoria una distancia de 3 ft (91.44 cm). Sin embargo esta recomendación no

obedece factores del carácter 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 separación de equipos de proceso en México, se

encuentra la Norma de Referencia de Petróleos Mexicanos NRF-010-PEMEX-2001. La cual

establece el espaciamiento entre las bombas y los equipo a los que se encuentra relacionado.

Basándose en el riesgo de fuga o explosión, la cual clasifica en tres categorías que son:

Moderado, Intermedio y Alto. En la tabla 4.1.3 establece el espaciamiento para el riesgo

intermedio y alto:

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

Torres y Acumuladores Cambiadores

Bombas de Producto de Riesgo Intermed io 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 línea de Succión.

Para establecer la trayectoria de la línea de succión se recurre a las trayectorias típicas, que

muestran la disposición o trazo de la línea de succión de acuerdo a los requerimientos del

proceso y a la ubicación, orientación de la boquilla de succión.

. a) Requerimientos del proceso.

Muchos procesos operan de manera continua los 365 días al año, 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 línea de succión deba sujetarse a la simetría en su

trazo, para que de esta manera tengan el mismo comportamiento hidráulico en: caída de

presión, diámetro, perdidas por fricción, etc.

b) Ubicación y orientación de las boquillas. (Fig. 4.22). [Weaver, Rip (1975). Process Piping

Design , (Volumen 1-2), USA: Gulf Publishing Company.]
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Fig.4.1.2 Trayectorias Típicas para Boquillas Ubicadas en la Coraza.

Accesorios permitidos.

Los accesorios permitidos dentro de la Ifnea de succión de bombas son:

a) Boquillas y ras entradas de succión.

La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectarlo con las líneas de

proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones de

tubería que puede ser: Roscada (si el diámetro es menor de 2 pulgadas) y Bridada (si el

diámetro es mayor de 2 pulgadas).
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Las boquillas que se instalan en un recipiente, se deben someter a un análisis de

esfuerzos, para evitar el debilitamientopor el corte realizado. Para evitar este problema se

coloca un anillo de refuerzo, que será 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 afilado y

entrada de tubo proyectado hacia adentro (ver figura 4.2.4). El criterio de diseño

recomienda que ·se emplee una entrada bien redondeada, debido a que es la que

produce las menores pérdidas por fricción", pero cabe mencionar que este criterio es

ignorado en ocasiones. Ya que en su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.

En diseños especiales llega a emplearse la entrada de bordes afilados o bien, la entrada

de tubo proyectado.

Refuerzoen
Boquillas

Fig. 4.1.3 RefuerzoTípico en Boquillas.
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Entrada de tubo
proyectada

l~

r
Entrada de ligeramente

redondeada

Entrada de borde
afilado

(
Entrada de bien

redondeada

Fig.4.1.4 Tipos de entradas de Boquillas.

b) Reducciones

El criterio de diseño para el tamaño de la línea de succión dice "el tamaño de la línea de

succión nunca deberá ser más pequeño que la boquilla de succión de la bomba [Tomado

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

diámetro de la línea deberá ser 2 tamaños más grandes que la boquilla de succión de la

bomba, o bien, 1 tamaño más grande para reducir la las pérdidas por fricción". El anterior

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

de una reducción, la finalidad de este cambio de diámetro es evitar la formación de bolsas

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

concéntrica es propensa a formar bolsas de aire. La reducción 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) Válvulas.

La línea de succión debe permanecer abierta bajo condiciones de operación normal, y

cerrada cuando se realicen labores de mantenimiento. Dentro de las válvulas que pueden

emplearse se encuentran: la de bola, de mariposa y de compuerta. En la tabla 4.1.4 se

muestran las características de las válvulas antes mencionadas [Tomado del Janna W. S,

Design of Fluid Thermal System, Ed. International Thompson Publishing.]. Donde la

válvula de mariposa se recomienda porque presenta las menores perdidas por fricción y

no tiene bolsas de aire en su cuerpo. Pero se encuentra limitada a líneas de succión de 6

in y superiores, por lo que para tamaños inferiores se recomienda la válvula de

compuerta.

La ubicación de la válvula de corte debe ser una sección de tubería horizontal, para evitar

el efecto de carga sobre el empaque de la válvula. Se permite ubicar la válvula en una

sección vertical solo si el tamaño es inferior a 1 in.

Tabla 4.1.4 Tipo de Válvulas Empleadas.

Tipo de Descripción Aplicaciones Ventajas Desventajas
Válvula

Bola Porta una esfera Controla Flujo, Presenta bajas caídas Atrapa fluido en la
dentro de alojamiento, Presión, de presión. esfera cuando se
la cual tiene una Corte de una corriente. Abertura rápida. cierra.
rotación de 90°. Puede ser usada a Insensible a la Al abrir violentamente
Cambia de totalmente altas temperaturas y contaminación. causa un oleaje
a totalmente cerrada. presiones. Presenta bajos rangos violento.

Maneja fluidos de fuga.
comunes, corrosivos, Regula flujos de vapor
crioaénicos, viscosos .. o llquidos,

Mariposa Disco de Alojamiento. Sistemas de baja Bajas caídas de Limitadas a sistemas
Disco rota cerca de un presión . presión . de baja presión.
eje. Fluidos comunes Peso ligero El sello se daña
Cerrado de discos Líneas de gran Sus tamaños van de 6" frecuentemente por las
contra los anillos diámetro y mas grandes. altas velocidades.
sellados. Suieta a vibración.

Compuerta Altas presiones y Insensible a la Bajas caídas de Propensa a
temperaturas. contaminación. presión cuando esta vibraciones.
Mueve fluidos Fluidos comunes . totalmente abierta. No apta para vapores .
perpendiculares No puede emplearse

como válvula
reauladora .
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d) Codos

Los codos son accesorios que sirven para cambiar la dirección de una línea, de acuerdo a

su longitud se clasifican en radio largo y corto; dependiendo de la longitud serán las

perdidas por fricción, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caída de presión en

los accesorios de radio corto, que en los de radio largo; repercutiendo en el diseño de la

bomba. Por lo que, se recomienda el empleo de accesorios de radio largo.

e) Bridas

Las bridas son accesorios que permiten unir secciones de líneas del mismo diámetro,

además, hace posible el reemplazo, por motivos de mantenimiento, de secciones de

tubería y de equipos fijos.

f) Tee's

Las tee's son accesorios que permiten realizar la bifurcación de una línea. Existen dos

tipos, los cuales pueden ser con roscados o con bridas.

g) Coladera o filtro.

Este accesorio se instala para eliminar materia extraña de diferentes tamaños de la línea

de succión, 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 extraño.

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 extraña 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 cónico perforado, el

plano perforado y la plana con malla. La selección adecuada del tamaño de las aberturas

es difícil de hacer. La selección del tamaño debe realizarse tomando en cuenta los

espacios libres de la bomba, para evitar que las partículas causen daño. Además, debe
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tener en cuenta que la selección de un tamaño muy pequeño causaría que la coladera se

tape instantáneamente. (Ver Fig. 4.1.5)

El otro tipo de coladera y más satisfactorio es el que se muestra en la Fig. 4.1.5, este tipo

de coladera provoca menor caída de presión, por lo tanto el periodo de limpieza es mas

largo. Además 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 Selección, Operación Y Mantenimiento, Ed MacGraw-Hill, Año

1974]. El criterio para la localización de la coladera enuncia "las coladeras temporales de

tamaño adecuado deben colocarse lo mas cerca que sea posible de la bomba".

La selección del tipo de filtro se realiza a través de sus condiciones de temperatura y

operación. Para lo cual se requiere consultar los catálogos de fabricantes par obtener la

información técnica, dentro de la que podemos requerir es la relacionada con la

determinación de la longitud equivalente o bien la caída de presión, que presentará el

equipo ?I circular a través del equipo.

h) Juntas de expansión

Las juntas de expansión se usan algunas veces en las líneas de succión y descarga, para

evitar que se transmita cualquier clase de esfuerzos de la tubería a la bomba, ya sean por

expansión térmica por manejar líquidos calientes, deslizamiento de la tubería o cualquier

otra causa. Este accesorio elimina los esfuerzos de las tuberías, pero causa un nuevo

problema enteramente diferente, o sea, una reacción y un torque en la bomba y en su

cimentación. Por lo que las juntas de expansión pueden causar mayores problemas de los

que puede remediar, razón por la cual se encuentra en desuso y se recomienda no

emplear.
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Tipo Plano Perforado Tipo Cónico Perforado

-
-0-

--- -----_....»:

.. :==-=:-... ----. -_ ....-, .. - . - -- -.. - .-- .- ..._.. -- -- . --­
... ----- .. --­....... --_ ... -

-·a. ~---_.--- --_.-

Tipo "Y"

Disponible en 2 in y más pequeños.

Tipo "T"

Disponible en 2 112in y superiores.

Fig.4.1.5

Tipo "Canasta"

Disponible en 1 in y hasta 84".

Tipos de Filtros Temporales y Sofisticados.

Bolsas de gas en el tubo de succión.

Las causa típicas de las bolsas de gas en el tubo de succión (ver Fig. 4.1.6) son: Puntos altos

.en la tubería, Reductores concéntricos que llegan a la boquilla de la bomba y Juntas más

pequeñas que el tubo o colocadas excéntricas.
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Bolsa de Gas¡

a) Puntos altos en la tubería.

Junta
(descentrada)

Bolsa de Gas

b) Juntas más Pequeñas o Mal Colocadas.

Fig. 4.1.6 Causas de las Bolsas de Gas en los Tubos de Succión.

Ha habido muchos casos en que las bombas han funcionado en forma correcta con bolsas de

gas estacionarias que se sabe están en la tubería de succión. Esto ha engañado 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 líquido que es más pesado hacia fuera y retiene el gas dentro del ojo del impulsor. A

veces, esto cortará por completo el paso del líquido por la bomba y la dañará en forma

irreparable . Otras veces, seguirá la circulación en menor volumen.
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Esta circulación reducida puede producir uno de dos resultados. Primero, según sean las

velocidades más altas en las zonas parcialmente obstruidas y las pérdidas de presión en la

succión, la presión absoluta del líquido que pasa por la bolsa de gas puede ser menor que en la

succión y hacer que se desprenda más gas del líquido. Segundo, debido a la velocidad más alta

del líquido al pasar por la bolsa de gas, la bolsa crecerá o desaparecerá.

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

arriesgarse y eliminar su formación en el tubo de succión.

Esto se puede evitar mediante una pendiente gradual de los tubos, con reductores excéntricos y

juntas con diámetro interior mayor que el tubo.

Cuando la distribución física de la planta impide instalar tubos de succión con pendiente gradual

desde el tanque hasta la bomba y hay puntos altos, hay que darles respiración a la atmósfera o

al espacio para vapores en el tanque. Cuando los puntos altos sin respiradero no ocasionan

problemas es que la v.elocidad del líquido es tan baja que no arrastra al gas del tubo de succión

hacia la bomba.

Configuración de la Línea de succión.

Los criterios de diseño para la configuración de la línea de succión indican que:

1. La línea de succión deberá ser tan corta y tan directa como sea posible. Si se requiere una

línea de succión larga, el tamaño de la tubería deberá aumentarse para reducir las pérdidas

por fricción.

2. Deberá evitar la formación de bolsas de aire.

3. Su diámetro deberá ser 2 tamaños más grandes que la boquilla de succión de la bomba.

Por lo que, solo deberán instalarse reductores excéntricos con el lado recto hacia arriba

entre la tubería y la boquilla de succión de la bomba.

4. Los codos y otros accesorios inmediatos a la succión deberán seleccionarse y arreglarse

cuidadosamente".
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Basados en los criterios anteriores presentamos el siguiente típico de instalación, que cumple

con ellos puntualmente y corresponde a un tanque con boquilla de succión lateral como muestra

la figura 4.1.7.

Rompedor de
Vórtices

Pared del
Recipiente Bomba

Descarga...

Fig.4.1.7 Línea de Succión Apegada a Criterios.

Este tipo arreglo es el ideal en líneas de succión, pero no es común dentro de la destilación el

diseño de una línea horizontal de succión, debido a la ubicación de boquillas, elevación,

espaciamiento entre equipos y las trayectorias típicas, obliga al diseñador realizar el diseño de

la línea de succión con una combinación de tramos horizontales y verticales.

A continuación se muestran los arreglos típicos de la línea de succión, además de enunciar las

ventajas y desventajas de cada arreglo.



Capítu/o4 Factores de diseño en Líneas Críticas... ll]

Reductor Excéntrico

Base de Concreto

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

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

Correcto Incorrecto

A. Ninguna interferencia de la tubería de arriba

B. Soporta de mejor manera los esfuerzos en tuberías
C. La válvula se opera de mejor manera en esta

posic ión, además de facilitar el manten imiento
D. Reduce los esfuerzos en el equipo .

1.- La tubería no debe correr directamente sobre el
equipo . Dificulta la reparación y el manten imiento

2.- El soporte es malo ya que dificulta retirar el equipo .
3.- Se congestiona la parte delantera del equipo..

4.- La válvula debe estar proyecta hacia el corredo r o
el camino excepto si gira hacia el equipo.

5.- El trazo hará que se presenten esfuerzos en el
equipo
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Diseño de bombas con gases disueltos.

El líquido comienza a vaporizar cuando la presión en el ojo de la bomba iguala la presión de

vapor del líquido. En la operación real, una bomba puede tolerar una cantidad mínima de

vaporización sin efecto nocivo significativo, de modo que (NPSH)A=(NPSHJR.

Para evitar la vaporización en el ojo del impulsor de la bomba, él (NPSH)A debe ser mayor que

(NPSH)R para que la bomba funcione con seguridad. El criterio de diseño del Instituto Mexicano

del Petróleo enuncia que "(NPSH)A = (NPSH)R+ 2 ft, que permite una operación libre de

vaporización , una diferencia mayor solo debe aplicarse a petición del cliente", tal es el caso de

Petróleos Mexicanos, el cual exige se apliquen 3 ft en lugar de 2ft.

Efecto del gas disuelto.

Como se menciono anteriormente, el gas disuelto comenzará a abandonar el líquido sí la

presión en el ojo del impulsor es menor a la presión del líquido en el recipiente. Por lo tanto,

para prevenir daños en la bomba, es requerido que la presión en (,1 ojo del impulsor sea mayor

a la presión del líquido en el recipiente

Para lo cual se requiere de aplicar un procedimiento más riguroso, el cual establece que: se

debe calcular la cantidad de gas disuelto a la temperatura y presión de la succión del ojo del

impulsor y ser expresada como fracción en peso, el WO, o el porcentaje (por el volumen) del gas

(GVP) en las mezclas gas -líquido hipotética. El volumen específico de esta mezcla es la suma

de volumen específico líquido, de VL, Y del volumen asociado del gas, el VG, que se calcula para

el gas disuelto en ese volumen específico de líquido en la gota de presión dada y en la misma

temperatura que el líquido.

La cantidad de gases disueltos se puede representar como:

(4.1)

y
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(4.2)

El volumen asociado del gas, VG, se basa en un peso de unidad del líquido en el cual se

disuelve, y será referido como el volumen específico del gas disuelto.

Generalmente, una bomba puede tolerar una vaporización de gas de 2 - 3% en el ojo de la

bomba sin encontrar problemas como cavitación 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 más conservadores. Esto nos permite establecer un "nivel significativo",

debajo del cual los gases disueltos pueden ser ignorados.

Mientras que se reduce la presión, el volumen del gas aumenta. Sin embargo, la presión nunca

debe ir debajo de la presión de vapor del líquido en cualquier uso de la bomba. Por lo tanto, el

volumen máximo del gas disuelto que debe ser P = p. en la ecuación 3.30. Los

correspondientes por ciento del volumen calculado de la ecuación 3.29, serán denotados como

GVPM _

Diseño con niveles de gas significativos

Sí, por otra parte, GVPM es mayor de 2.5 %, debemos establecer si el gas se comportamiento

como inerte o no. Para así seguir el siguiente procedimiento puede usarse para estimar presión

de vapor del líquido 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

que la Ley Raoult (aplica para todos los componentes en el líquido excepto el gas inerte). La

fracción del volumen del gas vaporizado, a, en la mezcla gas - líquido, como la presión en la

fuente de la succión, Po, se reduce a P, se obtiene por:

1[( J2( )P Pv r ;
- +- 1+-
Po Po Po

a= 1 (WodL J(~J(I -~)+1
d GO Po Po

(4.3)
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(4.4)

Desde VGo, volumen específico del gas en las condiciones de succión de la bomba, según lo

definido por la ecuación 4.3, y W, ambos son basado en un peso de unidad de líquido:

(4.5)

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

(4.6)

Debe ser observado que el VGo está basado en un peso de unidad del líquido en el cual se

disuelve el gas, y no es el volumen específico usado generalmente a otra parte.

La ecuación 4.6 es implícita en la presión P, así que es necesario utilizar método ensayo - error

para determinar la presión líquida que corresponde a una fracción del volumen de gas

vaporizado. Se recomienda la elaboración de un diagrama de a contra P.

Condiciones inadecuadas en la succión.

Cuando en un sistema tiene insuficiente NPSH,¡ para una selección óptima 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 líquido.

2. Bajar la bomba.
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3. Reducir las pérdidas por fricción en los tubos de la succión.

4. Utilizar una bomba reforzadora.

S. Enfriar el líquido.

Cada uno de estos métodos tiene ventajas y desventajas. Se hará un examen y evaluación

individuales de cada método.

1. Subir el nivel del líquido. A primera vista, parece la solución más sencilla, salvo que

no resulte practica porque: la cantidad que haya que subir sea totalmente

impractica, o el costo de subir el tanque de succión sea excesivo. A menudo

encontrara que unos pies más arriba le permitirán una selección mas adecuada de

la bomba.

2. Bajar la bomba. Igual que en el caso de subir el nivel del líquido, el costo de poner la

bomba más abajo permitiría seleccionar una bomba de velocidad mas alta, menos

costosa y más eficiente

3. Reducir las perdidas de fricción en los tubos de la succión. Esto se recomienda en

todos los casos y su costo se recuperará por las mejoradas condiciones en la

succión.

4. Enfriar el líquido. Este método incrementa la NPSH,¡ porque reduce la presión de

vapor del líquido que se bombea.

S. Emplear varias bombas más pequeñas en paralelo.

4.2.2 Procedimiento de diseño de la línea de succión.

Para Ingeniería Básica.

El adecuado diseño de la línea de succión de bombas, para ingeniería básica, en su primera

fase, busca un predimensionamiento para obtener un diámetro preliminar sin tomar en cuenta

perdidas por accesorios. Este se realiza a través de dos criterios que son: la Velocidad y la

t!PI()() (caída de presión en 100 m O ft de tubería) recomendadas.

1. Dimensionamiento con velocidad recomendada.

Cuando se emplea el criterio de velocidad, se calcula el diámetro con la ecuación 4.7:
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(4.7)

El diámetro calculado se redondea al diámetro interno come rcial más próximo , superior o

inferior, dependiendo de la cerca nía de estos con los crite rios de velocidad y de tJ.P'(J().

2. Dimensionamiento con tJ.P,oo recomendada.

Cuando se emplea el criter io de tJ. P'OIJ, se calcula el diámetro con una de las ecuaciones de

la tabla 4.1.5.

Tabla 4.1.5 Ecuac iones a emp lear con ¿jp¡OO recomendada.

Tipo de Ecuación Comentarios

Flujo

¡ · W 2
(4.8) No requiere iteraciones

Laminar sr¿ = 0.000336- 5-
d -p

de = ( 3.36XIO-4 .¡ .
W 2r2 Requiere cálculo iterativo, debido a

(4.9) que uno de sus variables, el factor

P·M..oo de fricción esta en función del
diámetro. Para reducir iteraciones

Turbulento se recomienda el empleo de la

Unidades Sistema británico:
siguiente ec:

L1?¡oo= ps i/100fi,f= adim., W = ( W I.8 .p O.2 ) (4.10)lb/seg , p =Ib/ft3, 1.1 =cp , de = ·0.2083
20000 · p .M..oo

El procedimiento iterativo para él cálculo del diámetro, para flujo turbulento es:

~ Suponga un diámetro o bien, use la ecuación 4.10 para estimar un diámetro .

~ Realice él cálculo del factor de fricción (se recomienda la ecuación de Colebrook).

~ Calcule el diámetro con usando la ecuación 4.9.

~ Si el diámetro calcu lado es igual al supuesto, termine iteración. Si el diámetro es

diferente, vuelva a calcular suponiendo otro diámetro.

3. Cálculo de tJ. P100

Cuando desee calcular la tJ.P,oo, dadas las condiciones de flujo y el diámetro del tubo , el

procedimi ento de cálculo será el siguiente:

~ Determine la velocidad del fluido.
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~ Calcule el numero de Reynolds

~ Calcule factor de fricción.

~ Realice él cálculo de la caída de presión, despejando de la ecuación 4.8 ó 4.9.

Cálculo del NPSHA

Una vez obtenido el diámetro y la caída de presión cada 100ft de línea, se procede a realizar el

trazado del isométrico de la línea de succión, tomando en consideración los factores que fueron

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

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

~ Suponer un NPSHR• Para evitar esta suposición, se utilizara la gráfica 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 consideración que los valores más bajos de NPSHR incrementan el

costo de las bombas.

~ Estime el NPSHA a partir de NPSHR aplicando el criterio seleccionado. Aplicando la

ecuación 3.2A para NPSHA• En procedimientos de diseño, en los cuales la altura del

equipo no se ha establecido y debe estimarse, se recomienda aplicar la siguiente

regla de dedo, para él cálculo del NPSHA, esta regla recomienda reducir la carga

estática de succión del sistema, al ignorar el efecto de la carga estática del nivel de

líquido en el equipo de succión, esto a través de cambiar la altura vertical de Z, que

es del nivel del líquido del equipo de succión, por la línea tangencial del mismo a la

línea centros de la bomba. Con la finalidad de garantizar un adecuado diseño, ya

que la carga estática ejercida por el nivel de líquido, servirá como carga de

seguridad. (Ver Fig. 4.1.9)

3.2A
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de la Bomba
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Figura4.2.9 Parámetros de la Línea de Succión.

Nomenclatura:

N"'in Es el nivel mínimo del líquido en el recipiente de succión.

TTY Es la longitud de tubería vertical (desconocida).

T TH Es la longitud de tubería horizontal.

LB Es la longitud vertical del nivel mínimo del líquido a la boquilla de
recipiente

Z Es la longitud vertical de la línea tangencial del equipos de succión a la
línea de centros de la bomba.

RB Es la distancia vertical de la tapa del tanque de succión.

Lr Es la longitud total.

LrR Es la longitud de tramo recto.

l-scc Es la longitud en tramo recto de los accesorios.

Donde:

L, = LTR +LACC

LTR =LTY + LTH

(4.11)

(4.12)
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(4.13)

(4.14)

(4.15)
donde Ro es =0, si la tapa es plana

Sustituyendo las ecuaciones 4.11, 4.12, 4.13 en 3.2, despejando Z y rearreglando

la ecuación resultante es:

NPS'H _ 2.31(Ps -pv ) f ·u
2

(L L _ )
A + TH + ACC Rs

Z = S 2_·e:D _

f ·u 2

l-~--

2 · g · D

(4.16)

La ecuación 4.16 sirve para estimar Z, y a partir de este valor estimar la longitud de

tubería vertical.

Ahora estime el tramo de tubería vertical aplicando la ecuación 4.~ 4.

~ Aplicando la ecuación 2.36, realice un balance para conocer la presión del líquido en

el ojo del impulsor.

~ Determinar la cantidad de gas disuelto en el líquido a las condiciones de

temperatura y presión en el ojo del impulsor. Aplicando la Ley de Dalton, la Ley de

Henry, y la Ley Raoult. Si el por ciento de gas disuelto es inferior al 2.5 %, finaliza él

cálculo. Si por el contrario él por ciento es superior, determine la presión 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 línea de

succión. Pero en ocasiones este se nos proporciona. Limitando el trabajo a una verificación del

comportamiento hidráulico, una vez definida la trayectoria de la línea se procede a verificar su

hidráulica, en caída de presión y NPSHA•

Para lo cual debe seguir el siguiente procedimiento de cálculo:

~ Retomar la velocidad del líquido (previo contraste con el criterio de velocidad) y el

número de Reynolds.

~ Calcular el factor de fricción.
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~ Se calcula el Hft

~ Realice un balance aplicando la ecuación de Bernoulli del nivel del líquido a la línea

de centros de la bomba, para determinar la presión en la succión de la bomba.

Realice el cálculo de la caída de presión y contraste con la recomendada.

~ Cálculo de la NPSHA•

Para realizar él cálculo del NPSHA• Depende del líquido a ser manejado:

Para líquido saturado y subenfriado emplee la ecuación

(3.2)

Donde NPSHA es la cabeza neta positiva de succión, ft; Ps es la presión sobre la

superficie del líquido, Psia; Pv es la presión de vapor del líquido manejado, Psia; Z

es la carga estática,ft; Hfs son las pérdidas por fricción,ft.
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4.2.0 Líneas con Flujo a Dos Fases.

En la sección 3.2.0, se hizo una reseña cronológica sobre la tecnología en flujo a dos fases

(Iíquido-gas). En el cual se establecen 2 periodos; empírico y modelado. Donde se busca una

solución exacta y rigurosa al flujo a dos fases, pero al no existir, estos se han aproximado a través

de la suposición del flujo a dos fases isotérmico (estable) de una forma numérica o analítica.

El periodo empírico se caracteriza por el uso de datos experimentales y de la correlación de

propiedades, pero su aplicación se limita al conocimiento de estas propiedades y al número

limitado de parámetros, por ejemplo, para calcular la caída de presión para flujo a dos fases en

una línea, se establece que depende de:

Ahora bien, los modelos son un método más efectivo de solución, en general, pero usualmente son

los más difíciles de aplicar por su gran cantidad de propiedades y parámetros que involucran, por

ejemplo:

Debido a que algunos procesos con flujo a dos fases son muy complejos, es necesario simplificar,

tomando en cuenta los efectos más importantes y despreciar los menos importantes. Por lo que a

este tipo de modelos se le conoce como mecanísticos, este tipo de modelos proporcionan mejores

resultados que las correlaciones, reducen los esfuerzos numéricos de solución y permite extrapolar

resultados mas allá del rango de los datos experimentales.

4.3.1 Factores de diseño.

Los parámetros de diseño en líneas con flujo a dos fases de interés para la industria del petróleo

son: el patrón de flujo, la caída de presión y holdup. Los factores de interés, cabe mencionar que

se encuentran relacionados a través de otros parámetros y propiedades, los cuales deben

comprenderse para el adecuado diseño de una línea a dos fases, entre los cuales se encuentran:
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Fracción de vacío. Es la relación de áreas ocupada por la fase gaseosa con

respecto al área total del sistema.

Fracción de volumen del líquido (holdup). Es la relación de áreas ocupada por la

fase líquida con respecto al área total del sistema.

Fracción de líquido a la entrada (input holdup). Se define como la relación entre el

área ocupada por la fase líquida y el área total, en la alimentación de una línea.

Velocidad superficial. Es la velocidad que tendría la fase si fluyera sola en la

tubería.

Relación de velocidades. Es la relación entre las velocidades de cada fase,

también se conoce como relación de resbalamiento o relación 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 líquida o gaseosa

con respecto a la velocidad homogénea de la mezcla.

Velocidad homogénea. Es la velocidad que se tiene cuando la relación de

velocidades es igual a la unidad, donde la velocidad superficial del gas es igual a

la del líquido.

Velocidad real del líquido. Es la velocidad real de la fase líquida, 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 líquido.

Slip (deslizamiento). Fenómeno 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

característica del flujo a dos fases, la existencia de deslizamiento de una fase

anterior a la otra
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La información disponible

La finalidad de la sección 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 orientación de la línea. Lamentablemente cada

investigador desarrollo un método o hizo replica a algún otro trabajo o complemento uno

existente, razón por lo cual, solo se hace mención de algunos. Su aplicación se encuentra

limitada al conocimiento de ciertos parámetros y propiedades.

Ahora bien, los modelos proporcionan soluciones mas efectivas que las correlaciones, pero

su aplicación esta limitada por la gran cantidad de propiedades y parámetros que involucran.

Por lo que, si dispone de un simulador comercial, se reducirán los esfuerzos numéricos. De

no ser así, el uso de un modelo es totalmente impractico, ya que no dispondrá del tiempo

suficiente, para realizar los cálculos a mano.

Lo anterior, convierte a la información disponible para el diseño de líneas a dos fases, un

factor lirnitante, que debe ser tomado en cuenta y analizado en la fase de diseño.

Establecer el Tipo de Flujo a Dos Fases

Antes de proceder con los factores de diseño de la línea, se debe realizar un análisis del

comportamiento del holdup. Con el fin de lograr una simplificación del problema, al suponer

un comportamiento de flujo estable (isotérmico). Esto a través de verificar si se presentan

fluctuaciones de temperatura y presión en la línea. Si las fluctuaciones son pequeñas, esto

indicará que existe variación en el holdup entre la entrada y salida, pero si son muy pequeñas

que se pueden considerar como despreciables, y resolverse el problema, asumiendo el flujo

estable (isotérmico). Pero si la variación del holdup no puede ser ignorada se recomienda el

empleo de un simulador comercial que tenga contemplada una rutina para él cálculo para

líneas con vaporación progresiva. Ya que al fluctuar la temperatura, las propiedades de

viscosidad, densidad y tensión superficial cambian.
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Presión.

Si la presión dentro de la línea aumenta, en el caso de la fase gas del flujo tendera a

comprimirse. Ahora bien, si la presión disminuye, en este caso la fase líquida comenzará a

vaporizar (f1asheo), cambiando así la fracción de vacío y esto a su vez el patrón de flujo.

Temperatura.

Al disminuir o aumentar la temperatura, provoca la transferencia de calor sistema ­

alrededores. En el caso de aumentar la temperatura en el sistema, se induce la formación de

otra fase, cuando se tiene la presencia de solo una fase.

El gasto volumétrico.

El gasto volumétrico en una línea a dos fases tiende a cambiar constantemente durante la

operación, entre la entrada a la línea y la salida.

Diámetro y longitud de la tubería.

El diámetro de la tubería debe seleccionarse para favorecer ciertos patrones de flujo. Esto

también puede realizarse mediante el ajuste o cambios de diámetro. Ya que este modifica el

área disponible, modificando parámetros como el holdup, las velocidades superficiales de las

fases.

El criterio de diseño enuncia: "el diámetro de la línea debe ser lo más pequeño posible para

que la velocidad de las fases sea lo más grande posible y el largo de la línea debe ajustarse

a la caída de presión permitida".

Dirección del flujo.

La dirección del flujo es determinante en la formación del patrón de flujo, debido a que los

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

Propiedades que afectan el diseño de líneas a dos fases.

La densidad y la viscosidad afectan directamente al gasto, siendo estos parámetros

diferentes para cada tipo de fluido, y que a su vez resultan determinantes en la formación de

un patrón de flujo.
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La tensión superficial es determinante para la formación y estabilidad de las dos fases

presentes en la línea, y así de esta manera el flujo tendrá una tendencia a formar cierto

patrón de flujo.

Ángulo de inclinación de la Línea.

El ángulo de inclinación de la tubería induce al cambio del patrón de flujo, básicamente por el

cambio de dirección del flujo, debido a modifica el área disponible y la caída de presión.

El efecto de la inclinación se explica considerando los efectos de la gravedad y viscosidad en

la fase líquida. Al incrementarse el ángulo (+) de una línea horizontal provoca que se

disminuya la velocidad del líquido, esto incrementa el deslizamiento de fases (slippage) y el

Holdup. Ahora bien, en una línea con inclinación (-) provoca un incremento de la velocidad

del líquido y decrece el Holdup. [Tomado de Journal of Petroleum Technology, 610, Vol. 25,

No. 25, 1973]

Caída de presión permisible.

La caída de presión permisible es la diferencia de presión entre la entrada y la salida de una

línea. El criterio general enuncia que la caída de presión permisible no podrá ser mayor al10

% de la presión de entrada. Aunque la caída de presión permisible dependerá de la

orientación de la línea donde se presente flujo a dos fases. En la tabla 4.2.1 se establece el

comportamiento de la caída de presión de acuerdo a la orientación de la línea.

La caída de presión en una línea puede ser ajustada:

~ Cambiando el diámetro de la línea.

./ Diseñando la línea en secciones, en los cuales se incremente o disminuya el

diámetro de la línea.

./ Ajustando la elevación del equipo de proceso (recipientes o tanques) para

modificar la cabeza estática.

Cambiando válvulas y restricciones de orificio (placas de orificio) para aumentar o

disminuir la caida de presión.
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Tabla 4.2.1 Comportamiento de la ~p de acuerdo a la orientación de la línea.

l1P Orientación de la línea Observaciones

Menor Horizontal Se debe privilegiar en la fase de diseño.

1
Vertical descendente

Vertical ascendente

Inclinada descendente No se deberán incluir a menos que sea

Mayor Inclinada ascendente
absolutamente necesario

Patrón de flujo apropiado.

Lo más importante, en el diseño es evitar el flujo "sluq" porque causa varios problemas

mecánicos y del proceso. Primero, el golpe de ariete puede ocurre los slug's de líquido

chocan con en la tubería y paredes de equipo siempre que hay un cambio de dirección del

flujo. Esto podría producir que el equipo se dañe debido a la corrosión-erosión. Segundo, si

el flujo slug entra en una columna de destilación altera la composición y densidad del gas y

los slug de líquido causa problemas de composición y gradientes de presión 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 formación de olas a la interface líquido-gas en un flujo estratificado. Cuando las olas

líquidas crecen bastante grandes pueden ocupar el diámetro entero de la tubería, por lo que

el patrón 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 líquido se

colecte en alguna lugar de la línea o por el bloqueo del flujo de gas. La presión del bloqueo

del gas incrementa las fuerzas del líquido acumulado en una línea 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 líquido en la

tubería disminuye y provocando que se formen slug o una serie de slugs.
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El flujo dispersado es una mezcla casi homogénea de una fase líquida en una fase de gas

que hace el fluido se comporte de manera similar a un fluido comprimible. Mientras dispersó

(niebla) el flujo es ideal en sistemas de tuberías, en los tanques flash y columnas de

destilación, en el cual causa problemas de separación de fases, por la continua entrada de

líquido como gotas finas en la fase de gas. Si la corriente llega a una torre del vacío como

flujo niebla, una pequeña o ninguna separación podría lograrse. La separación del líquido

que entra como gotas en el gas exigen de velocidades imposible de obtener para la mayoría

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].

Reducir el diámetro de la línea al mínimo permitidos por la caída de presión

permitida.

El diseño de líneas en paralelo para incrementar el flujo, sin aumentar las caídas

por fricción

Emplear válvulas auxiliares en la línea para regular las velocidades del flujo.

Usar un desagüe en un punto bajo o una derivación (by-pass).

Arreglar la configuración de la línea para evitar la formación del flujo slug, por

ejemplo, evitar usar pequeñas líneas verticales ascendentes, donde el líquido

pueda acumularse.

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

Inyección de un gas, permite reducir el diámetro de la línea para alterar el patrón

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

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

1969]:

o/

Erosión - Corrosión.

Dependiendo del régimen de flujo, él líquido puede ser acelerado a velocidades que se

aproximan o exceden la velocidad del vapor, esto puede ser indeseable para el diseño de la

línea, debido a que ocasiona un fenómeno conocido como erosión - corrosión, "donde la

velocidad de corrosión del material es acelerada por el material erosivo o la fuerza ( en este

caso, la alta velocidad del fluido).
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Un índice basado en la velocidad para indicar la erosión - corrosión que puede ser usado

esta basado en la densidad y la velocidad de la mezcla, para evitar que ocurra la corrosión ­

erosión [Tomado de Chemical Engineering Progress, 64, Vol. 86, No. 11]. Este índice es:

PM·U~ s 10,000

Donde la velocidad y la densidad de la mezcla son:

WL+WG
PM= - - - - - -

WL/ PL+WL/ PG

(4.17)

(4.18)

(4.19)

Flujo Crítico.

Flujo crítico es la velocidad máximo del flujo que ocurre cuando un fluido de un punto de

mayor presión fluye por una tubería a otro punto de menor presión. Normalmente, la

velocidad del flujo aumenta. Esta velocidad del flujo creciente no es realmente debido

diferencias de presión, aunque normalmente como se dan la causa del aumento en velocidad

del flujo diferencias de la presión. El aumento en la velocidad del flujo es debido a diferencias

de la energía. Esta velocidad se incrementa hasta cierto punto y se mantiene aunque la

presión en el punto haya disminuido. A esto se le conoce como fluido crítico y a esta

velocidad es conocido como crítica [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 crítico

en mezclas a dos fases. Donde el modelo homogéneo realiza el cálculo 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:

,/ La calidad no cambia durante el flujo. En otras palabras el líquido no vaporiza. Este es

conocido como flujo homogéneo congelado (frozen f1ow).

,/ La calidad cambia, parte del líquido vaporiza y el líquido y el vapor están 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 flujo homogéneo en equilibrio, destaca por realizar un balance de energía

donde aplica conceptos como: energía interna, entalpia y entropía. Cuyo procedimiento es

largo y tedioso.

De los dos métodos, el más rápido es el de flujo congelado (frozen). Además, ofrece la

ventaja de ser el que ofrece mejores predicciones para el cálculo de la velocidad de flujo

crítico.

Configuración de la línea.

La configuración de la línea debe dar flexibilidad en la distribución de las perdidas por

presión, y las válvulas de control deben operar dentro de un amplio rango permitido de

diferenciales de presión. Para lo cual el diseñador pueda capitalizar todas las características

antes mencionadas, para obtener el arreglo optimo en el trazo, accesorios y diámetro

[Tomado de Chemical Engineering Progress, 64, Vol. 86, No. 11].

4.3.2 Diseño de la línea a dos fases.

En el diseño de una línea 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 así de esta manera, tomar en cuenta u omitir las variables involucradas en

el proceso, lo cual resulta ser una tarea muy difícil. Esto nos ayudara a definir que correlación o

modelo mecanistico, mas adecuado para determinar: el patrón de flujo, Holdup y la caída de

presión.

Procedimiento de diseño.

El procedimiento de diseño dependerá del modelo o correlación elegida. Ya que este nos

indicara el orden en que se calculara: el patrón de flujo, Holdup y la caída de presión.

1. Determinar el comportamiento del Holdup a través de la línea. Para saber si se puede

resolver como flujo isotérmico.

2. Proponga un diámetro.
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3. Mediante un procedimiento iterativo ajuste el diámetro, evitando patrones de flujo

indeseablesa la entrada de la línea.

4. Estime el Holdup

5. Estime la caída de presión total de la línea. Se sugiere realizar la división de la línea en

tramos de diámetro constante, ya que esto le permitirá mejorar el cálculo de la caída

presión. Si la óP es mayor al 10% de la presión inicial, se recomienda aumentar el

diámetro de una de las secciones horizontalespara disminuir la caída de presión.

6. Determine el patrón de flujo y el Holdup a la salida de la línea.

Software Aplicable.

El método de cálculo, antes enunciado presentagran dificultad, debido a que implica un gran

tiempo de cálculo, de realizarse a mano. Este tiempo de cálculo se puede reducir

considerablemente con el empleo de software comercial especializado, de los cuales se

puede mencionar INPLANT versión 3 de Simulation Science Inc (1994) y PIPEPHASE

versión 8 de Simulation Science , Inc, "2002".

El simulador INPLANT es un software especializado en el diseño de líneas o tuberías en

plantas de proceso, permitiendo resolver problemas de flujos de fluidos, en el momento del

diseño de líneas nuevas, monitoreo de líneas existentes. Este simulador tiene incorporado el

diseño de líneas a dos fases. Permitiendo seleccionar una correlación para toda la

simulación y así estimar el patrón de flujo, Holdup y la caída de presión. Las correlaciones

empleadas por INPLANT se muestran en la tabla 4.2.2.

El simulador PIPEPHASE de Simulation Science, al pertenecer a la misma compañía del

software INPLANT, retoma las correlaciones para flujo a dos fases e incorpora nuevas

correlaciones, ofreciendo la ventaja de elegir un método global de cálculo, o usar uno de los

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

Ambos simuladores presentan una rutina para el cálculo de líneas con evaporación

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

Línea.

Método Horizontal e inclinadas < Inclinada Inclinada
10° Ascendente Descendente

Beggs &Brill .¡' .¡' .¡'

Beggs &Brill - Moody .¡' .¡' .¡'

Beggs & Brill - No slip X X X

Beggs & Brill - Eaton" X X X

Beggs & Brill- Hagendom & Brown X X X

Murkhe~ee & Brin< .¡' .¡' .¡'

Murkheriee & Brill - -Eaton ~ .¡' .¡' .¡'

Ansari X .¡' X

Orkiszewski X X X

Duns & Ros X X X

Hagendom & Brown X X X

Hagendom & Brown - Beggs & Brill X X X

Aziz X X X

Gray X X X

Gray -Moody X X X

Ange l - Welchon - Ros X X X

Eaton X X X

Eaton -Flannigan .¡' .¡' .¡'

Dukler X X X

Dukle r • Flannigan .¡' .¡' .¡'

Lockhart & Matinelli X X X

Dukle r - Eaton -Flannigan .¡' .¡' .¡'

Olimens .¡' .¡' .¡'

Oiga .¡'

Tac ite .¡'

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

Leyenda: I .¡' ICorrelación recomendada cara la aolicación.
I X ICorrelación oerrnitida cero 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 Líneas Asociadas a Rehervidores.

Como se estableció en la sección 3.3, el circuito para reheniidores se encuentra conformado por dos

líneas (línea ascendente y descendente). Además, se enunciaron sus características hidráulicas y se

reconoció que el circuito puede presentar arreglo en circulación natural o forzada, donde esta ultima

es un arreglo poco frecuente, razón por lo cual no es tomada en cuenta en el desarrollo de este

trabajo. En esta sección se presenta los factores básicos que permitirán realizar un adecuado diseño

de las líneas que conforman el circuito del rehervidor.

4.3.1 Factores Hidráulicos de Diseño.

Dentro de los factores hidráulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado diseño de las

líneas asociadas a Rehervidores con circulación natural se encuentran las cabezas estáticas. Las

cuales son determinadas entre la línea de centros del rehervidor y las boquillas de salida y retomo de

la torre. Ya que esta es la que permitirá la circulación del fluido en el circuito. Esta carga deberá ser la

suficiente para que contrarreste las perdidas por fricción, la caída de presión en el rehervidor y la

línea que conforman el circuito. Permitiendo que la presión en la boquilla de retorno.sea mayor a la

presión de la columna, asegurando así su adecuada operación.

Como se puede advertir, la carga estática en la línea de alimentación al rehervidor limita el diseño,

este factor se encuentra en función de:

1. Distancia Recomendada entre el Rehervidor y la Columna.

2. Arreglos del Rehervidor.

3. Configuración de la línea del Rehervidor.

4. Patrón de Flujo.

5. Elevación del Rehervidor.

Nivel de los Líquidos.

Caída de Presión.
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Distancia Recomendada (Rehervidor - Columna)

El criterio establece: "el rehervidor se debe colocar lo más cercano a la columna de desülación",

pero se encontrará satisfactoria la distancia de 3 m (9.84 ft) recomendada por la Norma de

Referencia PEMEX NFR-010-PEMEX-2001(ver Fig. 4.3.1).

3 m (9.84 ft) 3 m (9.84 ft)

Columna Columna

a. Rehervidor Vertical b. Rehervidor Horizontal

Figura 4.3.1 Distancia Mínima de Separación Rehervidor - Columna.

El arreglo de Rehervidor.

El arreglo típico de las líneas asociadas a Rehervidores consta de 2 líneas. Una línea

descendente la cual conecta el fondo o la coraza de la columna con el Rehervidor. Aquí el fluido

es calentado para obtener un vapor o una mezcla vapor-líquido, que se retoma a la columna a

través de una línea de salida del rehervidor (línea ascendente). En la figura 4.3.2 se muestran

las trayectorias típicas de las líneas ascendente y descendente, en rehervidores horizontal y

vertical.

En el Rehervidor termosifón vertical, el calentamiento ocurre normalmente en la coraza. En el

rehervidor termosifón horizontal, este ocurre en el lado de los tubos. Para una proporción de

evaporación 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 Típicas de las Líneas Asociadas a Rehervidor.

El diseño de la tubería para rehervidores horizontales debe ser tan simple y directo como sea

posible dentro de las limitaciones de los esfuerzos por expansión térmica.

Los rehervidores tienen a menudo dos tomas de corriente y dos segmentos en paralelo de

tubería. Cuando se trazan estas líneas a menudo se realizan en arreglo no simétrico,

provocando que una línea deba realizar un esfuerzo mayor para igualar la resistencia a través

de ambas líneas. Más resistencia en una de las tuberías produce un flujo más pequeño que en

el otro. Por lo que, la distribución de calor será desigual, provocando que un segmento sea más

caliente que el otro. Por lo que, se debe realizar un arreglo simétrico en el trazo y las boquillas

de entrada, así como en la línea descendente y ascendente. Una configuración de la tubería no

simétrico, puede aceptarse para un diseño de tubería más barato o más flexible.

Configuración de las líneasasociadas a rehervidores.

La configuración de las líneas asociadas se encuentra compuesta de tramos horizontales y

verticales (ver fig. 4.3.2). Donde, la línea ascendente se le debe prestar mayor atención debido

a maneja flujo a dos fases, cuyo diseño se dificulta por el tramo vertical, el empleo de un tramo

inclinado adiciona una gran complejidad al problema. El criterio de diseño para este caso indica,

que para flujo a dos fases, nunca emplee líneas inclinadas en líneas de proceso [Tomado de

Chemical Engineering Progress, 59, March 1997].
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Accesorios permitidos.

Los accesorios permitidos dentro de la línea de succión de bombas son:

a) Las Entradas y Salidas de Equipos.

La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectarlo con las líneas de

proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones de

tubería que puede ser: Roscada (si el diámetro es menor de 2 pulgadas) y Bridada (si el

diámetro es mayor de 2 pulgadas).

Las boquillas que se instalan en un recipiente, se deben someter a un análisis de

esfuerzos, para evitar el debilitamiento por el corte realizado. Para evitar este problema se

coloca un anillo de refuerzo, que será 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 diseño

recomienda que "se emplee una entrada bien redondeada, debido a que es la que

produce las menores pérdidas por fricción", pero cabe mencionar que este criterio es

ignorado en ocasiones. Ya que en su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.

En diseños especiales llega a emplearse la entrada de bordes afilados o bien, la entrada

de tubo proyectado.

b) Válvulas.

Las válvulas son raramente incluidas en las tuberías 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 válvulas que se

pueden emplear se recomienda la de compuerta (en la tabla 4.2.4 revise las

características). Algunas compañías exigen línea de vacío fuera de las boquillas de la

torre durante el cierre, repunte y mantenimiento.

c) Codos

Los codos son accesorios que sirven para cambiar la dirección de una línea, se clasifican

de acuerdo a su longitud en radio largo y corto; dependiendo de la longitud serán las
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perdidas por fricción, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caída de presión 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 bifurcación de una línea

Las pérdidas de fricción en el rehervidor.

Las pérdidas de fricción totales en un sistema del rehervidor termal-circulante deben ser más

pequeñas que la carga disponible. La pérdida de presión causadas por fricción toma lugar en

dos lugares principalmente: En el propio rehervidor, Llp.,y en la tubería, Llpp- De donde:

(4.20)

Las pérdidas de fricción en el rehervidor, Llp. , generalmente 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 líneas descendentes y ascendentes son en fracción de 1 psi/100 pies.

Patrón de Flujo.

Como se menciono anteriormente, las líneas asociadas a rehervidores se encuentra compuesta

por dos líneas, una línea descendente y otra ascendente.

La línea descendente no presenta complicación, debido a que maneja un líquido saturado, por

lo cual se sujeta al procedimiento de diseño de una línea a una sola fase.

La línea ascendente presenta flujo a dos fases, esta línea debe diseñarse para presentar flujo

burbuja, espuma, o flujo disperso. En casos extremos, puede tolerarse el flujo slug, ondulado y

estratificado.
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Diámetro de las Líneas Asociadas.

~ Línea de alimentación al Rehervidor .

El adecuado diseño de la línea de la línea de alimentación del rehervidor, para ingeniería

básica , en su primera fase, busca un predimensionamiento para obtener un diámetro

prelim inar sin tomar en cuenta perdidas por accesorios. Este se realiza a través de la

Velocidad recomendada y la ecuación 4.21. Cabe mencionar que la velocidad recomendada

la para esta línea es de 2 a 7 ftlseg .

de =(O.OS09. W)O'5
p ·V

(4.21)

El diámetro calculado se redondea al diámetro interno comercial más próximo, superior o

inferior, dependiendo de la cercanía de estos con los criterios de velocidad.

Para evitar cálculos, 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

línea que va de 2 a 7 ft lseg. Su uso solo requiere de conocer el flujo Q en gpm.

~ La línea de salida del rehervidor o retorno a la columna.

La línea de salida del rehervidor puede ser uno o dos tamaños más grande que la tubería

descendente. El adecuado diseño de esta línea se realiza a través de la Velocidad y la

ÓPf()() (caída de presión en 100 m. o ft. de tubería) recomendadas. Cabe mencionar que la

velocidad recomendada la para esta línea es que sea menor de 70 ftlseg y .1PJI){)ft menor de

0.2 PSI.

En circuitos de rehervidores verticales , las pérdidas en el rehervidor son mayores, y las

pérdidas en la tubería son más pequeñas , 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 línea de retorno de diámetro más grande normalmente debe

aplicarse.
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Figura 4.3.3 Nomograma para Establecer el Diámetro de la Línea de Alimentación .

Elevación del Rehervidor.

La mayoría de los rehervidores está al lado de la torre, con una elevación de la línea de centros

de aproximadamente 3 a 5.5 ft sobre el nivel de piso, para rehervidores de 1 a 3 ft de diámetro

aproximadamente . Cabe mencionar que la elevación antes mencionada puede emplearse como

criterio para establecer una elevación del rehervidor.

Los Rehervidores deben proveerse de un arreglo económico - válvulas e instrumentos

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

El arreglo típico del rehervidor se muestra esquemáticamente en Fig. 4.3.4. En todos los casos, la

presión del recipiente es la misma a la toma de corriente de la torre y boquillas del retomo . La

circulación es forzada por la diferencia de la cabeza estática entre la columna vapor-líquido en la

corriente de salida del rehervidor. Por conveniencia, las líneas de la referencia se escogen a la línea

de centros para rehervidores horizontales, y el fondo del haz de tubos para el rehervidores verticales.

Si PI es la presión del líquido en la corriente de alimentación al rehervidor a la línea de referencia, y P2

es la contra presión de la columna vapor-líquido en la línea de salida del rehervidor, la diferencia de

(AP = PrP2) debe superar al rehervidor y las pérdidas de fricción en tuberías. Por consiguiente , PI

debe ser mayor que P2• Si el PI es la densidad del líquido caliente en la corriente de salida del

rehervidor, entonces el P1HI/144 = PJ,PSI. La contra presión, P2, tiene dos expresiones alternativas:

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

donde:

W 100
P2 =W W = %Liquido %Vapor

_ 1 + _ v + _ --0-_

PI p; PI p;

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

(4.22)

(4.23)

(4.24)

donde el P2 es de nuevo la densidad de la mezcla, como expresado en la ecuación 4.23

para rehervidores horizontales, y el P3es la media densidad de líquido y mezcla de líquido ­

vapor en el rehervidor:

(4.25)
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La ecuación 4.25 proporciona estimación conservadora del gradiente de densidad en el

rehervidores vertical. La densidad real estará menos de eso expresado por ecuación 4.25.

En todas las ecuaciones, las unidades de p son lbljf, y para H, ft. Nosotros también

notamos que los rehervidor verticales deben inundarse. La elevación máxima del haz de

tubos no debe ser más alta que el nivel líquido mínimo en la torre.

Hidráulica en rehervidores horizontal.

Las condiciones hidráulicas se desarrollarán sólo en los intercambiadores horizontales. (la

derivación es la misma para los intercambiadores verticales, sólo que P/ será reemplazada Pz).

Para los intercambiadores horizontales.

(4.26)

Si un factor de seguridad de 2 se introduce, entonces la diferencia de presión disponible para

las pérdidas de fricción se divide en dos, y:

(4.27)

La cantidad (HrHz) normalmente es 3 pies (vea Fig. 4.3.4a). Por consiguiente, un manejo

mínimo la fuerza tendencia de t!.Pmin = (3/288)1'1 '" 0.011'1 siempre está disponible en los

intercambiadores horizontales.

El manejo de la fuerza máxima permisible depende de la diferencia de elevación entre la

boquilla y la línea de centros del intercambiador (la dimensión H¡) Y en la evaporación total que

tiene lugar en el rehervidor. Descuidando la contra presión del vapor en la columna en la línea

del retorno, la fuerza del impulso utilizable máxima es:

(4.28)

En la mayoría de las aplicaciones, el manejo de la fuerza esta por debajo de este máximo. H¡

puede ir de 6 a 24 pies, mientras dependiendo del tamaño del arreglo y en NPSH para una

succión de bomba al fondo de la lorre. Para estos valores de H¡:
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(24/288) -PI

0.08-PI
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(4.29)

(4.30)

Así, la fuerza tendencia se reduce en función de la densidad líquida de la línea descendente a

la temperatura operación. Por ejemplo, si la geometría de la tubería produce H¡ =12 ft, y una

p¡=50 lbljf para queroseno:

(4.31)

Estas simples relaciones son útiles cuando la proporción de evaporación no es conocida y los

tamaños de la línea tienen que ser estimados. La fuerza tendencia disponible estará cercana

pero menos de ,¿jpmaz-

,¿jpmaz , como aquí es evaluado, claro, un valor extremo tomado a la evaporación total. En el

rehervidores, la evaporación es parcial. En el rehervidor, la evaporación parcial tiene lugar

normalmente. Sin embargo, aun cuando la fuerza tendencia está supuesta al valor máximo,

cualquier inexactitud se compensa bien para por el factor de seguridad de 2, y por la necesidad

para usar tubería de tamaños comercialmente disponibles que son normalmente más grandes

que los diámetros de la tubería calculados.

La elevación de la boquilla del drawoff.

La mínima elevación, H¡, entre la línea descendiente de la boquilla de la columna entre de la

línea de centros del rehervidor horizontal puede encontrarse a través de ecuación 4.27, dónde

H2 = H¡- 3,ft:

H¡ = 288~-3P2

P¡-P2
(4.32)

. La boquilla de la línea descendente no puede ser más bajo que H¡. Sp reemplaza a M en la

ecuación 4.27 , y es la suma de la línea descendente, la línea ascendente y pérdidas por fricción

del intercambiador:
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Figura 4.3.4 Rehervidores con circulación Natural.

El valor de H¡ se usa cuando se hacen los ajustes de elevación a las alturas del recipiente

durante el diseño gráfico de la tubería, o cuando el recipiente puede localizarse a una elevación

mínima. El coeficiente para p] en ecuación 4.32 es la diferencia de elevación entre la línea

descendente y boquillas de la línea descendente. Si esto está de otra manera que 3 ft. la

correcta dimensión puede ser insertada.
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Procedimientopara establecer el isométrico.

1. Investigue el tipo de rehervidor a ser empleado (Horizontal o vertical).

2. Establezca una distancia mínima de separación del rehervidor columna de 3 m (9.84 ft).

3. Establezca una trayectoria típica de acuerdo a:

~ La Localización de la boquilla de salida al rehervidor, que puede estar

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

~ El número de salidas y entradas del fluido de proceso en el rehervidor.

4. Aplique la elevación sugerida para los equipos y boquillas de las líneas ascendente y

descendente de acuerdo a la Fig. 4.3.4a.

5. Determine el tramo recto de tubería.

Procedimiento para el cálculo de las líneas que componen el circuito del

rehervidor:

El adecuado diseño de las líneas asociadas a rehervidores, para ingeniería básica, en su

primera fase, busca un predimensionamiento para obtener un diámetro preliminar sin tomar en

cuenta perdidas por accesorios.

Línea de alimentación 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 diámetro con la ecuación 4.7,

donde la velocidad recomendada es de 2 a 7 ft /seg.

d =(O.0509'W)0.5
e p.v

(4.7)

Donde W esta en lb/seg, V en ft /seg, p en Ib/ft3 y de en in. El diámetro calculado se

redondea al diámetro interno comercial más próximo, superior o inferior, dependiendo de

la cercanía 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 conversión del flujo volumétrico de jr/hr a GPM (Galones por minuto). Este es

un procedimiento corto.

Una vez determinado el diámetro de la línea, se procede realizar el comportamiento hidráulico

del diámetro superior e inferior al calculado por cualquiera de los dos métodos antes descritos.

Para lo cual se determinara la tlP,OO/t. El procedimiento de cálculo será el siguiente:

1. Determine la velocidad del fluido.

2. Calcule él numero de Reynolds

3. Calcule factor de fricción.

4. Realice él cálculo de la caída de presión, despejando de la ecuación 4.8 ó 4.9.

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

Como ya se menciono anteriormente, la línea de salida del rehervidor presenta flujo a dos fases

(líq-vap). Este flujo se comporta de manera isotérmica; ya que, la vaporización presentada se

puede considerar como despreciable. Para realizar el dimensionamiento de esta línea se aplica

un criterio, que dice que "la línea de salida del rehervidor debe ser uno o dos tamaños

nominales más grande que la línea de alimentación". Este criterio servirá de partida, para iniciar

los cálculos del patrón de flujo y la tlPllJO (caída de presión en 100 m. o ft. de tubería). El cual

podrá realizarse aplicando una correlación o un modelo, pero debido a que es un cálculo de

ensayo y error se sugiere emplear un programa comercial, para líneas a dos fases (Iíquido­

vapor).

El diámetro adecuado debe cumplir tres características que son:

1. El patrón 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, 59, March 1997].

2. La Velocidad de la mezcla debe ser menor de 70 ft/seg.[Tomado del Manual para el

Diseño Hidráulico de Recipientes Separadores a Dos Fases, Instituto Mexicano del

Petróleo]
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3. La t!.Pf(XJ (caída de presiónft. de tubería) debe ser menor de 0.2 PSI .[Tomado del Manual

para el Diseño Hidráulico de Tanques Separadores a Dos Fases , Instituto Mexicano del

Petróleo]

Procedimiento para el cálculo de las líneas que componen

rehervidor una vez proporcionado o establecido el isométrico:

Línea descendente

Determ inar la caída de presión total.

1. Retomar los valores de NR.,f

2. Determine la longitud equivalente de tuber ía y acceso rios.

3. Estimar M Ulo con la siguiente ecuac ión:

( L JM-M, Eq
- 1001 100ft

el circuito del

(4.34)

Donde t!.P/Ooespsi/100ft, I::..P total en psi, LEq es la longitud equivalente enft.

Línea ascendente.

Determinar la caída de presión total.

1. En el predimensionamiento se hizo la suposición de que se trataba de una línea

horizontal para determinar el diámetro. Ahora esta línea se le adiciona una complejidad

al adicionar un(os) tramo(s) vert icales, con flujo ascendente. Los cuales elevaran la

caída de presión en la misma. Para realizar un mejor cálculo, se recomienda dividir la

línea en dos tramos (vertical ascendente y horizontal). En los cuales deberá estimar la

longitud equivalente presente

2. Una vez obtenidas las M de cada tramo , se calcula la caída de presión total en la línea .

Como una sumatoria de cada tramo. Vigilando que no se presente patrón de flujo

indeseables.
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Procedimiento para comprobar la hidráulica en el circuito del rehervidor;

1. Calculamos tú' total en el circuito, la cual es obtenida como la adición de las perdidas de

presión total de la línea de alimentación al rehervidor, la de salida del rehervidor y del

propio rehervidor.

2. Calculamos la caída de presión permitida. Si la tú' total calculada debe ser menor a tú'

permitida, se acepta él cálculo.

TIDO de rehervidor Ecuación

Horizontal M=(_l}P¡H¡-P2H2) (4.24)
288

Vertical M=(_1} P¡H¡ -(P2H2+ P3H3)) (4.24A)
288

3. Verificamos la elevación mínima de la boquilla de retorno del rehervidor a en la coraza

de acuerdo a la ecuación 4.27 y 4.27A.
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4.4.0 Líneas Asociadas a Domos y Condensadores.

Las tuberías conectadas a condensadores son generalmente sencillas. El costo de la tubería

depende del óptimo diseño del condensador. Por consiguiente, el trazo de la línea es influido por el

diseño mecánico del condensador.

Los detalles de interés al diseñar la tubería son: el tipo del intercambiador, el tamaño, los detalles

de la construcción, el arreglo de las boquillas, el sentido de dirección de flujo a través de la coraza

y los tubos. Esto con la finalidad de que se pueda establecer los arreglos alternos de las líneas de

domos y condensadores.

4.4.1 Factores de Diseño.

Los Factores Hidráulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado diseño de las

líneas de domos y condensadores dependen del estado del fluido en las líneas y del arreglo físico

de las instalaciones.

Para realizar el arreglo físico 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. La distribución de los equipos dentro de la planta (Plano de Localización General)

Distancia Recomendada (Condensador - Columna)

El criterio establece: "el condensador se debe colocar lo más cercano a la columna de

destilación", pero se encontrara satisfactoria la distancia de 3 ro (9.84 ff) recomendada por el

documento NFR-010-PEMEX-2001.

Distribución de los equipos en planta (PLG)

La distribución de equipos afecta el diseño de la tubería. Para realizar la distribución de los

equipos deberá recopilar las hojas de datos de los equipos involucrados
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Los equipos de proceso en la mayoría de las plantas se arreglan en la secuencia del flujo de

proceso.

En la disposición 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 posición de los

cambiadores en plantas químicas y petroquímicas depende generalmente de la localización

de las columnas de la destilación. La posición del cambiador se realiza con la aplicación 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 líneas de succión de bomba más cortas.

3. Un cambiador entre dos equipos de proceso, se muestra en la Fig. 4.4.1a por ejemplo,

cambiadores conectados con líneas 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 tuberías y ser

paralelos, y en este lado del rack, es en donde colocan a la mayoría de los equipos

relacionados.

4. Los cambiadores entre un equipo de proceso y el límite de la unidad, es presentado en la

Fig. 4.4.1b - por ejemplo, producto del enfriamiento puede ser situados cerca del límite de

la unidad para reducir al mínimo la longitud de la tubería.

5. Aplique espacios claros y de funcionamiento enfrente, y alrededor de los cambiadores.

Estos espacios de funcionamiento se deben guardar de cualquier tubería y accesorios.

Estos claros tienen la finalidad de permitir el retiro del banco de tubos, para

mantenimiento y limpieza.

6. La disposición de espacio, en ocasiones obliga a que los cambiadores se apilen para

simplificar la tubería y ahorrar el espacio disponible. La mayoría de las unidades del

mismo servicio son agrupados automáticamente. Dos cambiadores en servicio pueden

ser apilados. Se deben proporcionar los suficientes claros para la tubería lateral y del

canal de la coraza entre los dos cambiadores. La altura máxima para que apilen

cambiadores es de 12ft (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 Localización de condensadores en planta.

Configuración de la línea de domos y condensadores

La configuración de las líneas de domos y condensadores se encuentra compuesta de

tramos horizontales y verticales (ver fig. 4.3.2). Donde, la línea de condensadores se le debe

prestar mayor atención debido a maneja flujo a dos fases, cuyo diseño se dificulta por el

tramo vertical, con flujo descendente y ascendente. Se debe retomar, el criterio de diseño

para la configuración de líneas con flujo a dos fases, que indica que "nunca emplee líneas

inclinadas en líneas de proceso, ya que su adición eleva la complejidad al problema".

Accesorios permitidos.

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

a) Las Entradas y Salidas de Equipos.

La boquilla es un accesorio que se adapta al recipiente para conectarlo con las líneas

de proceso, se une por medio de soldadura y generalmente se fabrican de secciones

de tubería que puede ser: Roscada (si el diámetro es menor de 2 pulgadas) y Bridada

(si el diámetro es mayor de 2 pulgadas).
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Las boquillas que se instalen, se deben someter a un análisis de esfuerzos, para evitar

el debilitamiento por el corte realizado. Para evitar este problema se coloca un anillo de

refuerzo, que será unida con soldadura. Como se muestra en la 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 diseño recomienda que "se emplee una

entrada bien redondeada, debido a que es la que produce las menores pérdidas por

fricción", pero cabe mencionar que este criterio es ignorado en ocasiones. Ya que en

su lugar se emplea la entrada ligeramente redondeada.

b) Válvulas.

Las válvulas son raramente incluidas en la línea de domos, independientemente del

tipo del tipo de reflujo y condensador empleados.

En la línea de condensadores con reflujo a gravedad se emplea una válvula de control

de flujo, la cual debe ser localizada en un punto bajo de la línea y se le debe dar la

suficiente cabeza estática a la entrada de la válvula para prevenir vaporización cuando

el flujo atraviese la válvula.

e) Codos

Los codos son accesorios que sirven para cambiar la dirección de una línea, se

clasifican de acuerdo a su longitud en radio largo y corto; dependiendo de la longitud

serán las perdidas por fricción, al chocar el fluido con el accesorio hay mayor caída de

presión 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 bifurcación de una línea.

Espacio para mantenimiento.

El diseño de las tuberías puede ayudar en las operaciones de mantenimiento, para lo cual se

recomienda realizar las siguientes consideraciones:

1. El proveer tramos rectos de tubería y accesorios que se remuevan fácilmente.
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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 tubería debe ser removida o desconectada para

retirar los cambiadores de su localización de requerirse.

El mantenimiento también puede consistir en cambiar las juntas, empaques, etc. Los bancos

de tubos se retiran o sacan de la coraza para la limpieza y reparación; la coraza se puede o

no ser removida, ya que se puede limpia en su lugar:

Factores de Diseño Hidráulico de las Líneas de domos y condensadores.

Dentro de los Factores Hidráulicos que deben tomarse en cuenta para un adecuado diseño

de las líneas asociadas a domos y condensadores con reflujo a gravedad o bombeo. Una

vez definido el trazo de la línea, se encuentra la diferencia de presión en la cabeza estática

entre la línea vertical de domos y la línea de salida del condensador, en un condensador con

reflujo a gravedad. Para sistemas con reflujo a bombeo, el flujo circula en el condensador por

efecto de la diferencia en la cabeza estática entre la parte superior o domo de la columna y

el tanque de reflujo.

Como se puede advertir, la carga estática que limita el diseño hidráulico de las líneas

asociadas a rehervidores vuelve a limitar el diseño ahora, de las líneas de domos y

condensadores.

Por lo que se procede a presentar el diseño hidráulico 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 está situado por encima del domo de la columna,

como es presentado en la Fig. 4.4.2 Y la 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 tubería colocada en la entrada asegura un nivel líquido permanente y es

controlado a través de las líneas de reflujo y de almacén (a disposición).

La diferencia de presión de la cabeza estática, entre la línea vertical de domos y la línea de

la salida del condensador para el arreglo en la Fig. 4.4.2 se puede escribir como:

(4.35)

M , deben ser igualo mayor que la suma de: (1) la resistencia del sistema de tuberías, ¡)PP'

entre los puntos de referencia A y B, (2) caída de presión del cambiador, ¡)Pe; y (3) diferencia

requerida de la presión a través de la válvula, ¡)P",,:

(4.36)

La distancia requerida, H, entre la entrada de la columna y la línea central del condensador

se puede calcular de ecuación 4.35 como

H = (144M, )/(p¡ - P2) (4.37)

Las columnas del vapor pueden ser eliminadas si se asume que P2 = O en las ecuaciones

4.35 y 4.37. Todas las presiones están en la PSI; pan lb/fr; y dimensiones, H, en el ft.

Como se demuestra en la ecuación 4.37, una mínima de diferencia de la elevación entre la

parte superior de la columna y la línea centros del cambiador, la resistencia de la tubería y

sus componentes pueden también ser mínimos.

Generalmente, en sistema de condensación, las pérdidas unitarias en la tubería 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 porción considerable de la resistencia de la tubería y no

se debe ignorar en los cálculos.

En condensadores horizontales, donde la condensación ocurre en la coraza. Se obtienen

resistencias más 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 tubería de la entrada y de salida

deberá ser simétrica.

El líquido 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 válvulas de control en estos sistemas se deben situar en el punto bajo de la de la línea

de retomo y de la corriente de producto. Suficiente cabeza estática antes de la válvula. Un

refrigerador del producto no debe recibir una mezcla líquida del vapor.

Vapor

H

Hacia otro
Cambiador

Vapor

H

Hacia
Almacen

a. LIquido saturado b. Líquido Subenfrlado

(Condensación en la Coraza) (Condensación 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 Rg. 4.4.3. la

condensación puede ocurrir en la coraza (Fig. 4.4.3a), o en los tubos (Rg . 4.4.3b). Un

condensador vertical de un solo paso es más conveniente para los líquidos subenfriados que

uno horizontal. La altura puede ser ajustada dentro de un mayor rango que la presentada en

condensadores verticales. El nivel líquido requerido en la coraza del cambiador es

determinado por el diseñador del cambiador.

El balance hidráulico para el arreglo es mostrado en las Figuras 4.4.3 es:

(4.38)

Donde el t1P es la suma de la resistencias de la tubería, 6pP' del cambiador, 6p.. y de la

válvula de control (si cualesquiera) 6pr:v,:

(4.39)

La diferencia de elevación, según lo expresado de ecuación 4.38, entre salida del

condensador y la boquilla de la entrada del reflujo será:

(4.39)

Donde PI es la densidad del condensado en la línea del reflujo, PJ es la densidad del vapor

en la línea de domos, P2es la densidad promedio en el cambiador vertical:

(4.40)

Condensadores con reflujo con bombeo.

Típicamente las líneas de domos para hidrocarburos en columnas de destilación son

presentadas en la Fig. 3.4.2. La circulación fluido en la tubería es resultado del efecto del

termosifón en la condensación del reflujo a gravedad. Para los sistemas mostrados en Fig.

3.4.2, hay (y la mayoría del tiempo debe ser) una diferencia de la presión 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 líquido al

domo de la torre o lo envía al almacén.

En estos el arreglo (además la suma de las cabezas estáticas), diferencias reales de la

presión APp , también entra en los cálculos:

(4.41 )

Para la cabeza estática se obtienen en Fig. 4.4.4, la diferencia de la cabeza estática será:

(4.42)

Donde PI es generalmente es la densidad del vapor, y P2 es densidad de la mezcla Iíquido­

vapor (o líquido). El AP disponible total es la suma de la ecuación 4.41 y 4.42, o:

(4.43)

Si el lado derecho de ecuación 4.42 se vuelve negativo, el condensador cie debe colocar en

una elevación más cercano a, o arriba, del tanque de reflujo. Un valor negativo indica que la

cabeza estática (P2H2) en la ecuación 4.42 es mayor que la suma de la diferencia de la

presión (1) entre el domo de la torre y el tanque de reflujo más (2) la cabeza estática del

vapor (p /H/) en la línea de domos. Cuanto mayor es la condensación, más pesada es las

mezclas llegan a la línea de salida del condensador, lo cual resulta en una mayor contra

presión. Por supuesto, P2H2 llegan a ser positivo cuando la línea tiene un arreglo de los flujos

a gravedad entre la salida del condensador y la entrada del tanque de reflujo, según lo

demostrado en Fig. 3.4.2a.

La Ecuación 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 tubería, APp , y la resistencia del

cambiador, AP.:

(4.44)
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Mp usualmente se encuentra entre 2 a 6 psi, y el rango del M. del condensador es de 5 a 5

psi.

La localización posible máxima de la línea centros del condensador debajo del tambor del

reflujo (dimensión H] en Fig. 4.4.4) se puede calcular de la combinación de Ecuación 4.42,

Ecuación 4.43 y Ecuación 4.44, se obtiene:

(4.45)

Como un factor de seguridad, la presión de columna cabeza estática positiva de la

línea de domos del vapor puede despreciada. Considerando:

Expresando H2 de la ecuación 4.45 en ft, nosotros obtenemos:

(4.46)

En el diseño de las elevaciones, generalmente el tanque de reflujo es elevado primero de

acuerdo con el NPSH requerido de la bomba de reflujo

Patrón de flujo.

El flujo slug puede convertirse a la salida del condensador demostrado en F/5, dependiendo

de la proporción del vapor - líquidas y la velocidad del fluido. El flujo slug debe ser evitado

porque puede utilizar oleadas de presión indeseables.

Una relación empírica se puede utilizar para estimar la región del flujo slug. Si la velocidad

(calculada con densidad bifásica) en la tubería es más pequeña que (5p!Pv)112, flujo slug es

posible.

El criterio general para seleccionar una línea conveniente tamaño es que el diámetro de la

pipa debe ser suficientemente pequeño tener la velocidad más alta, pero bastante grande

para permanecer dentro de diferencial de presión disponible . La posibilidad del flujo slug se

puede reducir al mínimo mediante:
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(a) Aumentando la caída de presión en la línea en la boquilla del condensador y reduciendo

la resistencia del resto del sistema que condensación.

(b) Abastecimiento de dos líneas paralelas entre el condensador y el tambor del reflujo.

(e) El usar válvulas alternativas de la tuber ía para alterar la velocidad de los flujos.

(d) El cambiar al arreglo del flujo a gravedad.

Vapor
.- - - ~-------l ---';~-~

a. Líquido Saturado

(Condensación en la Coraza)

Fig. 4.4.3a Condensador Verticales con Reflujo a Gravedad.
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Vapor Vapor

1

P2 H2
P2 ~ I

P3 P3

P1
P1 H1

b. Uquido Saturado c. Líquido Subenfriado

(Condensación en los Tubos) (Condensación en la Coraza)

Fig. 4.4.3 by c Condensador Verticales con Reflujo a Gravedad.

p¡ ~ Vapor

Arreglo
Antemativo

H'2

Fig. 4.4.4 Condensador Horizontal con Reflujo a Bombeo.
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Diámetro de la línea de domos y condensadores.

Línea de domos.

El diámetro de la Línea de domos se determina basándose en la presión absoluta

presentada en el domo de la torre. El dimensionamiento de la línea se realiza mediante los

criterios de velocidad lft/seg o bien, m/seg) y la caída de presión en 100 metros o pies de

tubería de la tabla 4.4.1.

Tabla 4.4.1 Criterios Recomendadospara líneas de domos.

Vapo r de domos Velocidad Recomendada /iP100 Recomendada

P < = 10 psia 125-200 ftIseQ 0.05-0.1 Psi

P > 10 psía

Patm. 60-11OftIsea 0.2-0.5 Psi

P > 50 Psia 40-50 ftIseg

Línea de condensadores.

El líquido producto, donde la condensación parcial o total del vapor de domos, ha que la

línea de salida del condensador se pueda presentar una fase líquida; o bien, flujo a dos

fases.

Cabe recordar, que en arreglos con reflujo a gravedad, se encuentra restringido a

condensación total del vapor de domos. Los criterios de dimensionamiento del diámetro se

encuentran en la tabla4.4.2.

Tabla 4.4.2 Criterios Recomendados para líneas de domos.

Servicio Velocidad R---.vfada /iP,oo R""""'end;od~

Llquido de condensador 3-6ft/seR < 0.05 Psi

El diámetro de la línea 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

presión.
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Una correlación ernpmca puede ser usada para estimar la región del flujo slug. Si la

velocidad (calculada con la densidad a dos fases) es la línea es más pequeña que (5pú{Jv)o.s,

el flujo slug puede presentarse.

El criterio de diseño enuncia: " el diámetro de la línea debe ser lo pequeño posible para que

la velocidad de las fases sea lo mas grande posible y el largo de la línea debe ajustarse a la

caída de presión permitida".

4.4.2 Procedimiento de diseño de la línea de domos y condensadores.

Para Ingeniería Básica.

El adecuado diseño de la línea de domos y condensadores, para ingeniería básica, busca un

predimensionamiento para obtener un diámetro preliminar sin tomar en cuenta perdidas por

accesorios.

Línea de Domos y Condensadores (condensación total).

Este se realiza a través de dos criterios que son: la Velocidad y la /iP IIJO (caída de presión en

100 m. ofi. de tubería) recomendadas.

1. Dimensionamiento con velocidad recomendada.

Cuando se emplea el criterio de velocidad, se calcula el diámetro con la ecuación 4.7:

de =(O.OS09.W)0.5
p·V

(4.7)

El diámetro calculado se redondea al diámetro interno comercial más próximo, superior

o inferior, dependiendo de la cercanía de estos con los criterios de velocidad y de

/iP,oo-

2. Dimensionamiento con /iP,oo recomendada.

Cuando se emplea el criterio de /iPIIX), se calcula el diámetro con una de las

ecuaciones de la tabla 4.2.5.
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Tabla 4.2.3 Ecuaciones a emplear con L1Pf()() recomendada.

Tipo de Flujo Ecuación Comentarios

¡·W2
(4.8)

No requiereiteraciones
Laminar ~oo =0.000336 - s -

d -p

de = [3.36XI0-4 .r W
2 f2 Requiere calculo iterativo, debido a

(4.9) que uno de sus variables, el factor de
fricción esta en función del diámetro.

p'~oo Para reducir iteraciones se

Turbulento
recomienda el empleo de la siguiente

UnidadesSistemabritánico: ec:
6P100=psi/100ft, f =adim., W =

( W 1.8 . p O.2 )Ib/seg , p =Ib/ft3, Il =cp, d = ·0.2083 (4.10)e 20000·p'~oo

El procedimiento iterativo para él calculo del diámetro, para flujo turbulento es:

~ Suponga un diámetro ó bien , use la ecuación 4.10 para estimar un diámetro.

~ Realice él calculo del factor 1e fricción.

~ Calcule el diámetro con usando la ecuación 4.9.

~ Si el diámetro calculado es igual al supuesto, termine iteración. Si el diámetro es

diferente, vuelva a calcular suponiendo otro diámetro.

3. Calculo de ÓPf(XJ

Cuando desee calcular la Ó Pf(XJ, dadas las condiciones de flujo y el diámetro del tubo ,

el procedimiento de calculo será el siguiente:

~ Determine la velocidad del fluido .

~ Calcule él numero de Reynolds

~ Calcule factor de fricc ión.

Realice él calculo de la caída de presión, despejando de la ecuación 4.8 ó 4.9.

La línea de condensadores.

Como ya se menciono anteriormente, la línea de condensadores presenta flujo a dos fases

(líq-vap). Este flujo a dos fases comporta de manera isotérmica. Para realizar el

dimensionamiento de esta línea se recomienda partir de un diámetro i "la línea de salida del

rehervidor debe ser uno o dos tamaños nominales más grande que la línea de alimentación".
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Este criterio servirá de partida, para iniciar los cálculos del patrón de flujo y la IiPf(JO (caída de

presión en 100 m. o ft. de tubería). El cual podrá realizarse aplicando una correlación o un

modelo, pero debido a que es un calculo de ensayo y error se sugiere emplear un programa

comercial, para líneas a dos fases (liquido-vapor).

El diámetro adecuado debe cumplir tres características que son:

1. El patrón de flujo a dos fases que debe presentarse es estratificado.

2. La Velocidad de la mezcla debe ser mayor que (5p¡jpv)o.s.

3. La IiPtoo(caída de presión enft. de tubería) debe ser menor a la permitida.
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4.5.0 Línea de Transferencia.

En la sección 3.5, se definió línea de transferencia como una tubería vertical y horizontal, que

consta de secciones de diámetro variante para acomodar los cambios de fase, resultado de

pérdidas de presión en el sistema. Además, se revisaron algunas de las características más

relevantes de esta línea. Así como, se revisaronel servicio y clasificación de los hornos en planta.

4.5.1 Factores de Diseño.

El problema básico con el que se encuentra en el diseño de esta líneas criticas, es el hecho de que

el fluido que se maneja es una mezcla de hidrocarburos a dos fases, lo cual implica la posibilidad

de que desarrolle algún patrón de flujo indeseabledesde el punto de vista hidráulico.

Generalmente el diseño del horno y de la torre de vacío, se llevan a cabo antes de efectúe el

diseño de la línea de transfer; por lo tanto se dispone de información para su diseño como la

temperatura, presión, composiciones de las fases liquida y vapor, y la vaporización de la fase

vapor en las boqullles del horno.

Dentro de los parámetros de diseño se encuentran:

1. Trayectoria de Línea.

2. Velocidad de la Mezcla.

3. Patrón de Flujo.

4. Tiempo de Residencia.

5. Caída de Presión.

Trayectoria de la línea.

La trayectoria ideal, enmarca que el horno debe colocarse lo más cercano de la columna.

Haciendo que la línea transfer sea una línea 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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Fig.4.5.1

Factores de diseño de Lineas Criticas

Trayectoria ideal de la línea de transfer.
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La trayectoria mostrada en la Rg. 4.5.1, rara vez aplica debido a que hay una diferencia en la

elevación de las boquillas, entre el horno y la columna, por lo que se requiere que la línea

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 línea se somete a un

arreglo en "U" de análisis de esfuerzos (Ver Rg. 4.5.2).

Velocidad de la Mezcla.

Enla sección 3.5.2 se estableció que las velocidades que se presentan en estas líneas esta

muy cercana a la del sonido y usualmente corresponden a un 90 % de dicho valor. Las

velocidades en la tubería se encontrarán en el orden de 441 ft/seg. El criterio de diseño para

esta velocidad es conservador a señalar que una velocidad adecuada seria de 75 % la

velocidad de sonido.

Patrón de flujo.

Dado que la línea de transfer, presentara un flujo a 2 fases. Se recomienda realizar el calculo

del patrón de flujo estratificado y estratificado ondulado en las secciones horizontales de la

línea. Y debe vigilarse que los patrones de flujo "slug" o "plug" que ocasionan problemas de
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vibración y fatiga mecánica. (Tomado de Petroleum Technology Ouarterly, 85, summer

2002].
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Fig.4.5.2 Trayectoria de la línea de transfer con el arreglo en "U",

de análisis de esfuerzos.

Tiempo de Residencia.

El tiempo de residencia, se determina para evitar la descomposición de la mezcla (Craqueo)

o la formación de incrustaciones debido a la operación a altas temperaturas. El tiempo de

residencia es igual a la longitud de la línea entre la velocidad promedio desarrollada por la

mezcla. El criterio de diseño recomienda que este sea de 0.25 a 1 seg.

Caída de Presión.

El criterio de diseño para la diferencia de presión entre la entrada y la salida de la línea de

transfer según la bibliografía 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 Ouarterly, 85,

summer 2002].
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Distancia recomendada.

Dentro de las normas que establecen la separación entre el horno de calentamiento directo y

la columna de destilación, se encuentra la Norma de PEMEX NRF-olD-PEMEX-2001. la cual

establece una distancia de 15 metros. En contraparte, la bibliografía especializa establece

una distancia de aproximadamente 45 metros.

4.5.2 Diseño de la Línea de Transfer

Una suposición que puede realizarse para resolver este tipo de línea, es respecto al flujo, es la que

refiere a la relación de los volúmenes de líquido y gas, se mantiene constante a lo largo de la línea

y que existe un equilibrio termodinámico entre ambas fases, en cada punto de la línea.

Una vez establecido el isométrico de la línea de transfer y las condiciones requeridas tanto en las

boquillas de salida del horno como en las de entrada a la torre de vacío, se procede al calculo de

la caída de presión con los diámetros propuestos, hasta obtener un valor lo más cercano posible a

la caída de presión disponible del sistema, mediante el ajuste de los diámetros.

Procedimiento de cálculo de la caída de presión en la línea de transfer:

1. Se divide la línea en tramos de diámetro constante. Los diámetros de las secciones

deben ser los más pequeños posibles (cumpliendo con los anteriores parámetros con el

fin de disminuir su costo y los problemas referentes al análisis de esfuerzos.

2. El cálculo se puede realizar de dos formas: que comience por las boquillas del horno o

bien que comience por el último tramo (entrada a la torre de vacío) puesto que se debe

partir de la presión necesaria en la zona de vaporización de la torre. El primero de ellos

demanda un procedimiento de ensayo y error; el segundo implica suponer una caída de

presión para la primera sección, y se realiza el cálculo de la caída de presión total, se

obtiene la presión al inicio de esta línea será la final de la siguiente línea.

3. Se recomienda dividir el tramo en cuestión en pequeñas secciones de tubería. Mientras

menor sea la longitud de cada sección (mayor número) más exacto será el cálculo.

4. Una vez obtenida las caídas de procesos de cada tramo, se calcula la caída de presión

total en la línea de transfer, como una sumatoria.
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Listas de Verificación para el adecuado
Diseño de Líneas Criticas

En él capitulo 4 se presentaron los factores hidráulicos y criterios que permitirán realizar un mejor

diseño de las líneas criticas presentes en la destilación. Los cuales no pueden ser ignorados en el

diseño y deben vigilarse para realizar un diseño económicamente aceptable, de operación segura

y libre de problemas.

La aplicación de estos criterios en un proyecto dentro de su fase de ingeniería básica, permitirá

realizar el diseño de las líneas criticas cumpliendo con los requerimientos del proceso. La

aplicación de estos criterios en la fase de ingeniería de detalle se limita en comprobar su

hidráulica, debido a que el isométrico es especificado, por la especialidad de ingeniería de

tuberías. Esta comprobación tiene por finalidad, detectar un mal diseño y se pueda realizar una

acción correctiva.

El uso correcto de los criterios en el diseño de las líneas críticas, hace necesario realizar una lista

de verificación, con la finalidad de garantizar su cumplimiento. El uso adecuado de un criterio no es

garantía de un buen diseño, también se debe verificar los documentos fuente de la información

requerida para el diseño. Antes presentar las listas de verificación es necesario presentar la

información requerida.

...
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5.1.0 Información Requerida.

La información requerida para el dimensionamiento de líneas se encuentra contenida en varios

documentos técnicos generados por la ingeniería básica, los cuales son:

1. Balance de Materia y Energía. Es un documento en el que se establecen los

componentes, composición, propiedades termodinámicas y de transporte y las

condiciones de presión 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 energía que transfiere de

las corrientes de entradas y salidas (principalmente).

3. Hojas de Datos. Este documento muestra las características básicas de un equipo.

Contiene información como: las condiciones de operación, propiedades termodinámicas,

tipo de equipo, dimensiones, accesorios, boquillas, etc.

4. Diagramas de Tubería e Instrumentación. Es un documento que muestra todas las

tuberías e instrumentos necesarios para la operación de una planta en condiciones

Normales, paro, arranque, emergencia y mantenimiento.

5. Planos de Localización de Equipo. Es l ':1 documento que muestra a escala la localización

física de edificios, equipos y estructuras de la planta química. Así como, el acceso

principal, corredores y rack de tuberías.

6. Indice de Criterios de Diseño. Es un documento en el que se establecen los criterios que

usaran para determinar las variables en el diseño de la planta, servicios, equipos y

líneas.

5.2.0 Listas de Verificación de Líneas Críticas de la Destilación.

La lista de verificación condensa la información requerida, la cual debe ser consultada y verificada

en los diferentes documentos de ingeniería básica. Además contiene los criterios de diseño

aplicables, para realizar el predimensionamiento (determinación del diámetro) y el

dimensionamiento (isométrico) de la línea.
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USTA DE VERIRCAClÓNPARA Pogr... .i. de ..!.
EL DISEÑODE UNEAS DE Fecha: I I

SUCCiÓNDE BOMBAS CENTRIFUGAS Elaboró: - - -..l: - -

INFORMACiÓN REQUERIDA

No.deDFP: Revisión:-- No. de BME: Revislón:---
No.deUnea: Especlflcaclón: No. de Unea:
Equipos conectados por la línea.

~~Clave: Servicio: Dlmenslo.-: Tener la última Revlslón Emitida.

"- - -- w
Que contiene la siguiente Información.

IL - - - ~ Rujo Másico.
o 1Il Rujo Volumétrico.

Verifique: Densldad del líquido.§Tener la última Revisión emitida. Presión.
Que la Unea de Succión este numerada. Temperatura.
Que los Equipos tengan clave. Viscosidad.

Composición.

HOJAS DE DATOS

Clave del equipo: Revisión:-- Clave de la Bomba: Revisión: - -
Servicio: ServIcio:
Verifique: Odeuquldo:

OZ BTener la última Revisión Emitida. ce Uq . Sal. O Uq. Subenfrlado . Uq. Viscoso.
-O Que la clave y servicio del equipo asten e V~~
l3 :>
O especificadas y correspondan al DFP.

~
ETener la última Revisión emitida.

:> O Que se encuentren establecidas las Que contiene la siguiente Informac ión.
<JI
w siguientes condiciones de operación. w Temperatura Mex. de bombeo.
o MIN. NOR. MAl(. o Gravedad EspeclfIca.
O Temperatura. § § § ce Vlscosklad del líquido."- 1Ils PresIón. ~ Presión de Vapor.a Nivel del líquido. O Gasto Normal.w 1Il

O Que a la entrada de la línea de succión Gasto de DIsei\o.
tenga un accesorio rompedor de vórtlces. Presión de SUCCIón.

Presión de Descarga.

PREDIMENSlONAMIENTO DE LA LINEA

Datos: Valor Unidades

~ _.- ~ I~r ~ k~rce Densidad. Ib/fI ' kg/m ,
o Rujo Volumétrico. GPM mIhr
¡¡; Viscosidad. cp. cp. ow

~
:> npo de tubería. Acero Comer. C8d. 40aw
a: Seleccione el criterio de acuerdo al Upo de líquido manejado.IO)

..
z :o

'1-O npode Uq. Velocidad Recom. .6.PU:lO Reco m. i
l3

w

0.5-3 fI /sea
oce Uq. Selurado. 0.3 PSI "S::I!

1-5 fl / sea
.Q

~
a: Líq. Subenfrlado. 1 PSI i5O
IL Líq. Viscoso. 2 fI /sea~

1°) Para fluidos específlcos consultar el Indlce de Criterios
de DImensionamiento.

Realice el comportamiento hidráulico del diámetro superior e Inferior, al diámetro seleccionado .
Unidades:
O In, In, adlm, adlm, PSI, ltlseg. O In, mm, adlm, adlm, kglcm , mlse<¡J.

<JI
Parámetro. Diámetro Seleccionado. DIámetro Superior. Diámetro Inferior.O

Os D. Nominal.
...1 D.lnterno.:>
<JI

No. de Reynold's.w
a:

Factor de fricción.

.6.P I()O Cote.

Vel. del líquido.
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USTA DE VERlACAClÓN PARA Pogfna ..!. do ..!.
EL DISEÑO DE UNEAS DE Fecha: I I

SUCCIÓN DE BOMBAS CEHTR1FUGAS
_:

-- ----

INFORMACIÓN REQUERIDA

No. de DTl: Revlslón: - - - NO.dePLG: Revisión:---
Verinque: Verifique:8 Tener la última Revisión emitida. BTener la última Revisión emitida.

¡::: Que la bomba de refuerzo se encuentre CJ Que los equipos se encuentren a la distancia..Jo dibujada y en arreglo simétrico, solo si o. recomendada de 3 ft (92 cm), o bien, la
aplica. distancia recomendada en la Norma

O Que cada lInea de succión tenga dibujados NRF-()1l)-Pemex·2OO1.
una válvula de corte y un nitro.

ISOMÉTRICO (Nota 1)

o No. de IsométrIco: Revisión:---O ServIcio: Oii: La distancia entre equipos, sea la estable-

.ti Vertflque:

B
cldas y correspondan al PLG.

::E O Tener la última Revis ión emitida. La aplicación de una trayectoria tlplca.
o Ellsométrlco contenga lista de materlsles.!!!

Verifique ubicación de Accesorios (Nota 2)

Accesorio. caractertstlcas. Ubicación o Comentarios.

Tubo proyectada. Este tipo de entrads es tolerable en diseños

O Salida. Bordes afilados. especiales.

Borde bien redondeado. Recomendada.

Borde ligeramente redon. De uso común.

O Codos. Radio Largo. Donde deba realizarse un camblo da dirección.

O Tea's.
Para crear ramales, que ayuden a conservar la

sl ..... ufa de la linea.

'" Ea el accesorio más cercano alojo dellmpulaor
O O Reducción. Excénb1ca. de la bomba Y su orientación es con el ladoii:
O plano en la parta superior.'"w cada linea de succión debe contar con su válvulaO
Oe Compuerta. de corte. SU ubicación se permite en un tramo
w O Válvula de corte. De Mariposa.O vertical solo si su tamaño es Inferior a 1" , para
z

De Bola. tamaños supertores se debe ublcar en un tramo-o
O horizontal de tubería.e
O

Temporal plano. Entre bridas.m
:>

O Temporal tipo canasta. Entre bridas.FIltro.
Sonstlcado tipo "Y". Para diámetros de tubería de 2" e Inferiores.

SoftstIcado tipo "T". Para diámetros de tubería de 2 112" Y superiores.

O Tramo de tubería
Recto.

horizontal.

O Tremo de tubería
Recto. Nota 3.

vertical.

Notas:

(1) Llenar solo 51,el documento es proporcionado.

(2) De no contar con el laomélrtco, det>eñ proponer considerando la ubicación de los accesortos.

(3) En procedimientos de diseño _ tramo se estima basados en un NPSH requertdo supuesto

o bien con la elevación típica del equipo.
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USTA DE VERIFICACIÓNPARA - .i. do 2-
EL DISEÑODE LINEAS ...... I I

A OOS FASES ISOTÉRMICAS(ÚQUIDO-VAPOR) - -- - --

INFORMACIÓN REQUERIDA PARA DETERMINAR TIPO DE R.UJO A OOSFASES

Datos:
< r-"- ~ Flujo Másico a la entradade Hquido(1:~ ---UJ Temperaturaa la saflda(O): Flujo Másico a la salida de Ilquido(1:ti; Presión del Sistemar): Flujo Másico a la entradade vapor(1:

- --
¡;; ---
.... Longitud de la Iínea(O): Rujo Másico a la safldade vepor(°): ----
UJ de entrada a la columna.e

(O) De ser conocidos.

ISOTÉRMICO VAPORIZACIÓNEN LA liNEA

Verifique: Verifique:
O .11=O, o bien inferior a 1°C, enlJ8 la O .11=O/, o bien superiora 1·C, entre la

la entrada y salida de la linea. la entrada y salida de la linea.§longitud de la línea pequeña. §L.ongitud de la linea mayor.
Presionesmoderadasy relavarnente altas. PresIonesbejas.
los flujos y propiedadesse consideran los flujos Ypropiedades cambiar el cin:ular
constantes. a través de la linea.

INFORMACIÓN REQUERIDA PARA El PREDIMENSIONAMIENTOliNEAS ISÓTERMICAS.

No. de DFP: Revisión:
Criterios Aplicables:

No. de la Unea Especificación: - - 8 Diámetros pe<JJOñosYvelocidades.-.--- Evitar Patronesde Indeseablescomo: sIugde e1imentaciónal rehervidor.
~Q.

VE>rifique:
y plug.

u. e O Calda de presión pennitida 10% la presióne §Tener la última Revisión Emitida. 'Eo Inicial.
Que la Unea se encuentren numeradas. 8 Evite la velocidadde efOSlón.<:orTosi
Que los Equipos tengan clave . Evite la velocidadcritica.

No. de BME: Revisión: - - O Que contiene la siguiente informacil6n.de
No.deUnea: la linea.
Verifique: Nombre:

1 ,..~~UJ 8 Tener la úflima Revisión Emitida . Flujo Másico.
~ Que el nUmero de linea corresponda a la Densidad.ID

especificada en el DFP. VJscosidad.
TensI6n....,.rllclal.
Presión Inicial.

Datos
UnIdades:
O ·F. IbIh.1bIh, lb #111 , dina/an,' O ·C, kg'h, Iqtm , kg i1eg¡m •dina/an.

< edim. PSIG, PSIG, adim. adim, kgIan mah., kgIan manoedim.
e

~
Entradade la Unea.ii:

Datos. neaUJ
Uquido. Vapor.=>

O
UJ Temperatura.a:
z Rujo Másico .

o DensIdad.
-c

Viscosidad.~cr
l2 Tensión Superficial.
?; Peso Molecular.

Presióna la entrada(1).

Presión a la salida(1).

Realtes el comportamientohidráulico del diámetro superior e Inferior. al diámetro~
Unidades:
O in, in, adim. adim, PSI, ftlseg . O in, mm, adim. adim, ko'an • mlsag. 2

(/)
Parámetro. Diámetro SeJeccionado. Diámetro Superior. Diámetro Inferior.8

~
D. Nominal .

=> O.lnterno.
(/)
UJ Patron de Rujo.cr

.I1P l(lO Calc.

VeI. de la Mezcla.

VeI. erosión-rorrosi6n.

VeI. Critica .
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lISTA DE VERIFICACIóN PARA - .d do .d
B. DISEÑODE úNEAS - I I

A DOS FASES ISOTÉRMlCAS(Llautoo-VAPOR) - -- -- -

DIMENSIONAMIENTO

RealIce el COiiipOilai'"dOhi<lráUlco delliámelro SI4J8fIor e _ ,a1_seI8ccicnado.
UnIdades:8 In.ft. adm.,1lIseg, PSI, seg. llIs8g.

In, m, adim. , nVseg. lq1cm , seg. rn/sig.

Tramo Diámetro l.on9lUd de Patrón de Velocidad de Caída de Velocidad

(4) Nominal Tuberia equiv. Flujo la Mezcla Presión SónIca

'"8
~
::>

'"wa:

VERIFICACIóN Da. DISEÑO

v~

O Que la caídade pteSióncaIcUada seamenor 811O'J(, do la pteSión1niciaI,o bienla requerida por
el proceso.

O Que no se presentan patrones delkJjo a dc&tases _ COiJlOel "Wg" Yel "pkJg",
Y en lo posilIe eWarel pallón de~ dIsperoo a la__ de e<PPos do sepaI3dón.

O Que~ tramodesanoII8lkJjo critico ylo __

Notas:
(1) Al menos I.fla de estas presiones__ prcpordonado.
(2) Este_liene caracter de _ , solo si, es I.fla propuesta.

(3) De no oontar con el isométrico, _ proponer uno ccnsIderando la ltiicación de los 8CC8OOl1oS.

'.
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la línea de salida del rahervldor.

:;':ásico. Fase~Llq. Fase~vap.
Densidad .
VISCOSidad.
Tansión superficial.
Peso Molecular."
CvICp'
Presión IniciaL'
Temperatura."
, Datos adicIonaJes para dimenslonar lineas con
salida fase Vapor (100%)

I No..de Linea:
i Venfique:
'1 8 Tener la última Revisión Emitida.

Oue tipo de Ilujo se presenta en la linea
! de salida del rahervidor.

~ I cR 1 Fase Vapor .
o ID 2 Fases (Llq-Vap).
o I Contiene la siguiente información, para la

I líneade alimentación del rehervidor.

§Rujo Másico. 8Temperatu ra
Densidad. Presión.
Viscosidad.

LISTA DE VERlACACIÓN PARA PagIna .i, de ~

EL DISEÑO DE LINEAS - I I

ASOCIAOAS A REHERV IDORES EIabo<ó: -- - - -

INFORMACIóN REOUERIDA PARA El PREDIMENSIONAMIENTO

No. de DFP: Revislón: --

oNo. de la Linea EspecificacIón:
de afimentación al rehervidor.

---
No. de la Linea Especilicaci6n : ---
de salida del rahervidor. iEquipos conectados por la linea.

o, cave : SefVicio: Dimensiones: !u.
Cl - - -

- - - o

Verifique:
~
Cl§Tener la última Revisión Emitida .

Que la Linease encuentren numeradas.
Oue los Equipos tengan clave. I / 7 7 t / 7 7 / 7 7 J_.- _ ..__..._-_._-_._-_._- ----_.-

, NO. deBME: Revisión: -- O Que contiene la siguiente Inlormacl6n,para !

HOJAS DE DATOS

Clave del equipo : Revisión: - - Clavedel RehefvIdoc Aevislón: - -
Serv icio: Servicio:
Verifique: v~:8Tener la última Revisión Emitida. 8Que se especifica el~ de rehervidor.

-c Que la clave y servicio del equipo esten En que parle del rehervidor se realzó
z especificadas y correspondan al DFP. e1 _ .
:=; O Que se encuentren estaIlIecidaslas cR T~::>
..J sigu ientes conálCÍOlleS de operación. a:

Quec:.181a slguIent elnforrnacl6n
O 8o ~ '_ 00 ",", _Temperatura de Diseilo Inferior s Nombre Entrada Salida

Presión de Oper . inferior .
a:

Flujo Total

' ~ ~
w

Nivel de operación Máximo. J:
Rujo de liquido.w

Nivel de operación Mínimo a: Rujo del Vapor.
GravedadEspecllica.

PREDlMENSIONAMIENTO DE LAS UNEAS Peso Molecular, Vapor

Datos VISCOSidad. LIquIdo
Unidades:

TID
Iura

O ' F, IbIh , lbI1t, lb sdifOl ,<fina/cm ' iP Disponible
adim, adim, PSIG. PSIG, adim . Presión a la entrada.

O 'CV, kglh, kglm , kg s'lgtm , dina/cm .__.------ --- -
1« adim. adim, kglmman.•2t<g.lm man,adif'li

Cl

~:;:-...~ .-...........~~~~a Alimentact6ndel Rehervidor Salida del Rehervldora:
, w Datos · ·, . Liquido Liquido Vapor
'5 Temperaturaw
a:
z Flujo Másico
-O
13 Densidad
«

Viscosidad::;
; ~ Tensión Superficial Iu.
;O Peso Molecular (1) 1

Cv/Cp (l ) I
P entrada-colum.(l ) I
P sal ida-raher. (1)

Z(l)
-



Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado •••

USTA DE VERIFICACIóN PARA .... ..!. do .!..
EL DISEÑODE LINEAS Fecho: I I

ASOCIADAS A REHERVIDORES --- - - -

PREDIMENSIONAMIENTODE lAS ÚNEAS ASOCIADAS

5eIoccione el c:ri1erio de acuerdo a la Linea del Rehervidoft1.
Linea VelocidadRealm. &PICIO Recom

__al Rehervido<(Iiq.) 2 -7 ft /seg -
O SaJida del Rehervidor(2 fases) < 70 ft/seg < 0 .2 PSI
¡¡:

SaJida del Rehervidor (Vapor) - -w

~ P<SOO - 1.5 PSI
o (J)

200 e P <500 - 0 .6 PSI!!;.
:§ 1SO<P<200 - 0 .3 PSI

e 5O< P<150 - 0 .15 PSI
c..

O< P <50 0.10 PSI-
(1 Paraftuidos especllicos consultat ellndlce de Criterios de dimensionamiento.

LINEA DE ALIMENTACiÓNAL REHERVIOOR

Realiceel comportamiento hidraúlico del diametro superiore inferior, al diametro seleccionado
u.-:
O In, in, adím, adim, PSI, llIseg. O In, mm, adim, adim, kg/an , m'seg. •

PatámelJO. Diamelro Seleccionado. Díamelro Superior Dlamelro inferior

D. NominaJ

D.lnterno

No.de Reynok1s

Factorde lriccIón

APll10 Cote.
Val del liquido

(J) ÚNEA DE SALIDADEL REHERVIOOR
8 Realce el~iento hidraúlicoel dlamelJO superior e lnIerior, al <iamelro seleccionado-c
~ O In, in, a<im, adím, PSI, fVseg. O In, mm, adim, adím,kg/an , m'seg. •:>
(J)
w
a: Paramelro. Diametro Seleccionado. Dlamelro Superior Diametro inferior

D. Nominal (2)

D. Interno (2)

-UpUquido

Val de la fase Llq.

Val de la fase Vap.

Val de Mezx:la(L·V)

AP l00 Ca le .

Patrónde Flujo

VelocidadFIIlai (2)

veroctooo Sónico ( 2)

No.de Mach (2)

INFORMACiÓN REQUERIDA PARA VERIFICARO PROPONER ISOMÉTRICO

No.de DTI: RevIsión: -- No.de PLG: Revisión: --
Verifique: Veriftque:8 Tener la últimaRevisión Emitida. . 8 Tener la última RevisIón Emitida.

¡::: Que el rehervkjor de retuerzo seencuentre 9 Que los equipos se encuentrena la dislarda
o lillujado, en arreglo simétrico y tenga c.. reoomendadade 3 ft (92 an) , o bien , la

una válvula de aorte (solo si aplica). distancia recomendada en la Norma
O Que se encuentrendibujadas las boquIlas NRF.()1ll-Pemex·2001

de entrada Ysalida.

Notas:
(1) Dalas requeridos, solo cuerdo presente nujovapa<en la linea de safidadel rehervido<.
(2) Debe<án ser estimados, solo cuando se presente ftujo Yapa< en la linea de salida del rehervido<.
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Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado ...

US TA DE VERIACAClóN PARA PagIna ~ do L
EL DISEÑO DE UNEAS - I I

ASOC IADAS A REHERVIDORES ~ -- ---
ISOMÉTRICO (3)

8 No.de lsométrico: Revisión: -- Óa: Servicio: Ladistancia entre equipos, sea la estable-

tii VIlfifique: cidas y correspondan al PLG.
::> O Tener la ultima Revisión Emitida. BLa aplicación de una trayectoria Iipica.s El Isométrico contenga listade materiales

Verifique ubicaci6n de Accesorios (4)

Accesorio Caraete ris ticas Ubicación o Comentarios

Tubo proyectada Este tipo de entrada es tolerable en diseños

O Salida Bordes afilados especiales.

Borde bien redondeado Recomendada.
(/)

Borde ligeramente redon . Da uso com ún.Oa: O Codos Radio Largo Dondedeba realizarse un cambio de dirección.g
w O Tea's Para crear ramales, que ayuden a conservar la
8 simetrrade la )foea.-c
w cadalineade succión debe contar consu válvulao

Oz Válvula de corte Compuerta de corte . Su ubicac ión será en un tramohorizontal,
-O

~
solo si aplica.

2 O Tramo de tuberfa
RectoID

::> horizontal

O Tramo de tuberfa
Recto (5)

vertical

ISOMÉTRICO APROXIMADO

ISOMÉTRICO

Verifique:
~ ~ • • amenoce ía u••~--,_._.~.~~~~.-

Que el dlametrocalculado para la linea de salidadel rehervidor no presente el patronde flujoslug.
Que se estimóla caída de presiónpermisibleen el circuito.
Que se calculó la caída de presiónen el circuito (linea de alimentación. la de saltday el rehervidor)
Oue lacalda de presióndel circuito sea mayor a la calda de presión permisibie.

Notas :
(3) Este documento tiene caracter de Preliminar. solo si, es una propuesta .
(4) Da no contarcon el tsonémco. deberá proponerunoconsiderandola ubicación de los accesorios.
(5) En procedimientosde diseñoeste tramo se estima a partir de la elevacióntípicade los equipos .
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Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado•••

LISTA DE VERlACAClÓN PARA ..... ..!. do -.!.
EL DISEÑO DE UNEAS - I I

DE DOMOS Y CONDENSADORES -- - - ----

INFORMACIÓN REQUERIDA PARA EL PREDIMENSlOHAMIEHTO

No. de DFP: Rm.Ión:--
No. de la Unea Eapecllk:ac:lón: _ _ _
de domos.
No. de la Unea Eapeclllcación: o

.l!de condensadores. ;;
Equipos conectados por la línea. E..a.. Clave: Sorvlc:Io: DImensiones: :>

lO. <Te - -- ..
w

--- o
:;

Verifique: D§Tener la última Revisión emitida.
i5

Que la Unes se encuentrennumeradas.
Que los equipos tengan clave.

No. de BME: Revisión: - - O Que contiene la siguiente Inlormaclón, para
Verifique: la linea de condensadores(2 lasos Llq-Vap).8 Tener la última Revisión emitida. Nomb<e 1"' 1-'Que tipo de flujo se presente en la linea Flujo Másico.

de condensadores. Densidad.

w eH 1 Fase Uqulda. VIscosidad.
::¡¡ 2 Fases (Uq-Vap). Tensión superllclal
ID COntiene la siguiente Inlormaclón, para la

linea de domos (V§'). O Que c:orrtl$M la siguiente Inlormaclón, para
~ Flu jo Másico. Temperatura. la línea de condensadores(l lase liquida).

Densidad. PresIón Inicial §Flujo MásIco.
Viscosidad. Peso Molecular. Densidad.
CvICp. VIscosIdad.

HOJAS DE DATOS

Clave del equipo: Revisión:- - Clave del Condensador: Rm.Ión: - -
ServIcIo: Sorvlclo:
V~ue: Verllique:8 Tener la última Revisión Emilkla. 8 Que se espaclllca el tipo de rahervIdor.

... Que la clave y servicio del equipo esten En que parte del condensador se realizó
z especl1lcadas y conesponclan el DFP. la condensación:::¡¡ O Que se encuentren eslablecldas las eH Tubos.=> Ir.... slgulentas condiciones de operación. 8 Q';:"' .. siguiente Inlormaclón
O
u JTemperatura de Oper . Superior. ...

Temperatura de DiseIlo Superior. (/) Nomb<e: Entrada. Solida:z
Presión de Oper. SUperior. w Flujo Totel

~ ~
e

Que esten dibuJadas las boquillas de salida z Flujo de Uquldo.
vapor y entrada de raftujo. O Flujo de Vapor.u

Gravedad Eapec/llca.
PREDlMENSIONAMIENTO DE LAS ÚNEAS Peso Molecular, Vapor.

Datos VIscosidad. Uquldo.
Unidades:

Te8ErLO ' F, lbIh , lbIll , lb !egIIn ,cllnalcm ¡P Disponible.
adlm, adlm, PSIG, PSIG, adlm. Presión a la entrada.

O ' C, kg/h, kglm , kg segm, , dlnalcm,

... adlm, adlm, kglmmerl, kgIrnman,adfm.
e

~
De Domos. De Condensadores."w Datos. Vapor . Uquldo. Vapor.=>

O
Temperatura.w

Ir
Z Flujo Másico
Q

O Densidad....
Viscosidad.::¡¡

Ir
Tensión SUperllclal.O

u,

~ Peso Molecular.

Cv/Cp. -
P entrada-colum . -

P sallda-reher.

Factor de comp. (Z). -
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USTA DE VERIACACIÓN PARA ....... --! do --!
El DISEÑO DE UNEAS

......, I I

DE DOMOS Y CONDENSADORES E"boró:-- _1s6:- -

PREDIMENSlONAMIENTO DE LAS ÚNEAS ASOCIADAS

seleccione el criterio de ecuerdo a la Unea (").

Unea. Veloc idad Recom. ~P 'OO Recom.

Unea de vapor de domo.. - -
O el P > 50 Psla 40 - 50 ft/seg 0. 2 - 0 .5 PSI

ffi ~ I P=Abn. 60 - 100 ft/seg 0 .2 - 0 .5 PSI

i .tI P < 10 Psla 125 - 200 ft/seg 0 .05 - 0.01 PSI
O

Unea de condensadores.

Uquldo. - 0.5 PSI

Uquldo-Vepor. - < 0.5 PSI

(") Pera flu idos específicos consultar e1lndlce de CrIlarIos de dimensionamiento.

Ú NEA DE DOMOS

Realice el comportamiento hidráulico del diámetro superior e Inferior, al diámetro selecc ionado.
Unidades:
O In, In, edlm, adim, PSI; "'aeg, adlm. O In, mm, adlm, adlm, kglcm , mlseg, adlm.

Parámetro. Diámetro Seleccionado. Diámetro Superior Diámetro Inferior

D.Nomlnal.

D.lnterno.

No. de Reynokfs.

Factor de fricción.

I1P,oo Cele.

VeI.Anal

VeI. Sónica... No. de Mach.
8
~ ÚN EA DE SAUDA DEL CONDENSADOR
;:).. Realice el comportamiento hidráulico el diámetro superi or e Inferior, al diámetro seleccionado.w
a:

O OIn, In, adlm, 1lIaeg, PSI, adlm . 1lIseg. In, mm, adlm, llIaeg, kglcm , adlm., 1nIaeg.

Parámetro. Diámetro seleccionado. Diámetro Superior. Diámetro Inferior.

D. Nominal (2).

D. Interno (2).

Hold Up Uquldo.

VeI. de la tase Uq.

VeI. de la tase Vap.

Val de Mezcla (l·V)

toP,,, Calc .(2 ).

Patrón de Aujo.

VeI. del Uq. (2).

INFORMACiÓN REQUERIDA PARA VERIA CAR O PROPONER ISOMÉTRICO

No. de DT!: Revisión:-- No.de PlG: Revis ión :- -
Verlllque: Verll1que:8 Tener la úlllma Revisión Emitida. 8 Tener la últJma Revisión Emlllda.

Que el rehervldor de refuerzo se encuen tre Que los equipos se encuentren 8 la dlstancla

S dibuJado, en arreglo s lmálrlco y tenga " recomendada de 3 11 (92 cm), o bien , la..J
una válvula de corte (solo si apl ica). a. distancia recomendada en la Norma

O Que aa encuentren dibujadas las boqu illas NRF-olQ.Pemex·2001.
de entrada Ysalida. ooa localización del condensado r es:

Adjunta (Ideal) . O Remota.

Notas :
(1) Deberán ser est imados, solo cuando aa presente nujo liqu ido en la linea de condensadores.
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Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado•••

USTA DE VERIACAClÓN PARA ..... ..!. do ..!.
EL DISEÑO DE UNEAS Fecho: I I

DE DOMOS Y CONDENSADORES Elaboró, - - ----
ISOMÉTRICO(3)

o No.delsomélrlco: Revlslón:--o 8ervk:lo: O lJI distancia enlnl equipos, sea la estabf&.ii:
.ti V~: cldas y correspondan al PLG.
lE O Tener la úlllma Revisión Emllkla. 8 lJI aplicación de una lnlyeclorIa tlpIca.
O Ellsomélrlco contenga lista de materiales!!!

Verifique ubicación de Accesorios (4)

Accesorio. Coracleristlcas. Ublceclón o Comentarlos.

Tubo proyectada. Este tipo de entreda es IoIerable en diseños

O Salida. Bordes afilados. especia les.
Ul Bonla bien red ondeado. Recomendada.
O
ii: _lIgeramenteredon. De uso común.
O O Codos.Ul Radio Largo . Donde deba realizarse un cambio da dIrección.w
o

O Paracrear ramates, queayudena conservar11O Tee's.-e slmetrfa de le 11......w
o Su ubicación será en un punto bajo da la linee dez O Válvula d' Control Compuerta.
'O condensadores ( solo aplica en reflujo a gravedad)
B« O Tramo de luberfa

Recto.o
iD horizontal.
=>

Tramode tuberíaO Recto. (5).
vertical.

ISOMÉTRICOAPROXIMADO

.~.:.~~

'."

::::: X :.-: <

I~
-: ;I~rn~g'.< / »:

J: ~:'"'.,o'.
.:!' :Y'. ,/

~~~ 1111
.-: ' , "

Verifique:

~ ~.""'.._._'_Msadores sea lo más simple posible.
Que el díametro calculado para la linea de ca ndensadores no presente el patrón de flujo s1ug.
Que se estimó la calda de presión pennlslble en el circuito.
Que se calculó la calda de presión en el clrcu 110 (linea de domos Ycondensadores).
Que la caída de presión del circutto sea meno r a la cafda da presión pennlslble.

Notas:
(3) Este documento tiene caraeter da Prallmlnar , solosi, es unapropuesta.
(4) De no contar con ellsomélrlco, debenl proponer unoconsiderandola ubicaciónde &os accesorios.
(5) En procedimientos de diseño este tramo se estima a partir de la elevación propuesIa por el

dlsMador
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Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado ••.

USTA DE VERlRCACIÓN PARA Pagina 2- de -!.
EL DISEÑO DE ÚNEAS Fecha : , ,
DE TRANSFERENCIA Elaboró: - - Revisó: - -

INFORMACiÓN REQUERIDA PARA EL DIMENSIONAMIENTO

No. de DFP: Revisión : Columna
No. de la Unes Especificación: -==
de sallde del horno.
No. de la Unea Especificación : _ _ _ o '-------'
de entrada 8 la columna. ":¡¡
Equipos conectados por la linea. e

Do Clave: servicio: ..
::l

LL '7 Horno
Q - - - ..

w
--- % IVerifique:

,Q§Tener la úRlma Revisión Emltlde.
Q

Que la Unea se encuentrennumeradas. Lineade Transferencia

Que los Equipos tengan clave.

No. de BME: Revis ión :-- No. de doc.: Revis ión:--
Verifique: Nombre:8 Tener la úRlma Revisión emitida. Vari fl que:

Que contenga la siguiente Información z O Que contenga la siguiente Información.-O
1 nea de salida de hornos. O .O Todos los componentes, cortes de petró leo

w
AuJo Másico de Vapor . ~ y psaudocornponentes en las corrientes.

:¡; Rujo Másico de liquido. a: t menos 2 de las 3 propiedades slg. :wal Temperatura y Presión. ... Peso Molecu lar por componente.

1 1188 entreda a la col umna.
u Densidad por componente.c(

Rujo Másico de Vapor . a: Puntos de ebullición Norma l por comp.c(
Rujo Másico de liquido. u
Temperatura y Presión.

HOJAS DE DATOS

Clave del equipo: Revi sión :-- Clave del Horno: Revis ión :--
se rv icio: TIpo de Horno : _ _ _ _ No de Equipos : ---
Verifique: servtclo:8 Tener la última Revis ión emi tida. Verifique:

Que la clave y servicio del equipo asten 8 Tener la última revisión emltlde.
especificadas y correspondan al DFP. Que la clave y sarvlclclo espec ificados

O Que el dibujo esquemá tico tenga estab lecid a correspondan el DFP.

c(
lo siguiente: O Que se encuentran establecidas las slguentes

z O La ubicación y número de boq uilla s de O cond iciones de operación.
:¡; allmentecl ón. z J~.-~._"'-,:> O a:
..J La aRura vertical de la boquil la, respeclo O Temperatura de salida.O :1:
U a la linea tangencial de la col umna . Presión de salida.

"" de vaporización en pesoa la salida.
Númerode pasos.

Que se encuentre establecida la geornetrla
de salida del horn o.§Diámetro de las boquillas de salida.

Espaciam iento entre las boquillas de salida .
ARura vertical de las boquillas del horno.

INFORMACiÓN REQUERIDA PARA VERIACAR O PROPONER ISOMÉTRICO

No. de DTI: Revisión :-- No. de PLG: Revis ión :- -
Verifique: Verifi que:BTener la última Revisión EmRIda. BTener la última Revisión em itida .

S Que tenga dibu jada una Ylilvula de corte. el Que los equipos se encuentren a la distancia..J
Do recomendadade 15 m. de acuerdoa la

Norma NRF-01 G-2001, o bien , las estable.
cldas por artlculos publicados de 45 m.

Notas :
(1) Este documentotiene earaeter de Preliminar. solo si. es una propuesta.
(2) De no contar con ellsométrlco, deberá proponeruno considerandola ubicación de los accesorios.
(3) En procedim ientos de diseño este tram o se est ima a parti r de la elevación de los equ ipos.

(4) Especifique la ori entación de la U nea en (H) Hor izon ta l, M Verti cal.
(5) Fracción de vapor a la salida de tramo.
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USTA DE VERIFICACIÓN PARA

EL DISEÑO DE ÚNEAS

DE TRANSFERENCIA EIabor6:

Poglno ..!. do ..!.
Fecha: I I-,

ISOMÉTRICO(1)

D Que los tramos verticales se ubiquen lo más
cercanoal horno.

D Que se hayan aplicado mínimo 3 cambios
de díametro (recomendado).

D Que los camb ios de diámetro se realizaron
en los tramos horizontales de tubería .

D Que la trayectoria de la linea sea slmétrlca.

_ _ ___ ----'Revlslón 'No. de Isométrtco,
Servlclo: _

Verifique, .

§Tener la ú~lma Revisión emitida.
8 Que contenga lista de materia les.
- Le distancia entre equipos, sea la estable-.ti ciclas y correspondan al PLG.
:lE D Le aplicación de una trayeclorla tfplca.
~ D De existir dtferenclaen elevaciónentre las

boquillas de el horno y la columna, se adic ionó
un tramo vertical de tubería, se recomienda
realizaruna combinaciónde tramosverticales
y horizontales.

Vertflque ubicación de Accesorios (3~

Accesorio. Caracteristlcas. Ubicación o Comentarios.

D Válvula de corto. Compuerta.

D Tramo de tuberfa
Roelo.

horizontal.

D Tramode tuberia
Recto.

vertical .

~ D
O

f3
~ D
~ D
z
-O
ti
oCo
iii
:::>

salida.

Codos.

lee's.

Tubo proyectada.

Bordesafilados.

Borde bien redondeado.

Bordeligeramenteredon.

Radio Lergo.

Recomendada.

De uso común.

Dondo deba realizarse un cambio de dirección.

Para crear ramajes, que ayuden a conservar la
simetría de la Unea.

suubicación será en un tramo horizontal, lo más

cercanaa la columna.

Evite tramos verticales , de ser posible (3).



Capitulo 5 Listas de Verificación para el adecuado•••

USTA DE VERIFICACiÓN PARA Poglno ..!. do ..!.
EL DISEÑO DE ÚNEAS Focha, I I

DE TRANSFERENCIA ~, - - -,- -

DIMENSIONAMIENTODE LA ÚNEA

Apllquo los slgulenlos criterios para 01dimensionamiento do la 11""" do trans1-.cIa("~

Velocldod dol fluido. < 300 fl/seg

Calda do presión lotal. 1.2 o 2 PSI

Patrón do flujo.
Est ro t ificado.

O
Est roticado Ondulado .¡¡;

~ Tiempo de Residencia. 0 .2 5 o 1 seg .
a:

cambloa do diámetro. 3 ( recomendado) .U

Topologla do la linea. Simétrico

(.) Tamblen puedo consultar 01[ndlce do Criterios do dlmonalonamlenlo.

ÚNEA DE TRANSFERENCIA

Realice el comportamientohidráulicodel dlámetro superiore Inferior, al diámetroseleccionado.
Unldadas:8 In, Il, odlm ., IlIsag, PSI, sag, 1lIaeg, odlm.

In, m, odlm., mlsag , kglcm , sag, m1seg, odlm.

Tramo Diámetro Longitud do Patr6ndo Velocldod do calda da TIempo do Volocldod Fracción da

(4) Nominal Tuberla oqulv . Flujo la Mezcla Presión Rosldencla Sónica Vapor (5)

(/)
O
o

~
::>
(/)
w
a:

VERIFICACiÓN DEL DISEÑO

Veriflque:
O Quo la calda do presión calculoda sea menor a la calda do presión con quo se cuenta para

el diseño.8 Quo no .. rebaso la volocldod máx ima do 300 llIaeg (91.44 mIaag~
Quo no .. presontan patronos do flujo a dos lasos Indeseables como 01"slUll" YoI·p1Ull·,
Y en lo poslblo evitar 01patrón da lIujo disperso en la boquilla do entroda do la torro.

O Quo nlngun lramo dossrrollara oIlIujo critico y sónico.
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La velocidad que desarrollara el fluido.

La caída de presión permitida en el sistema.

La elevación de equipos y líneas (tuberías).

Espaciamiento entre equipos.

La configuración y trayectoria de la línea.

5.3.0 Conclusiones.

El objetivo principal de este trabajo fue el de proporcionar las bases y criterios mínimos, que

eliminen la incertidumbre en el diseño o al momento de tomar las decisiones y reducir los riesgos

asociados a un inadecuado diseño. Para lo cual se presentó la mayor información disponible

respecto a los principios de diseño y parámetros hidráulicos involucrados, con los cuales se debe

estar familiarizado. También se presentan los criterios de diseño, como aquellos valores a los

cuales los parámetros de diseño deberán ajustarse para realizar un diseño económicamente

aceptable, de operación segura y libre de problemas.

De la misma manera, se presenta una lista de verificación la cual recopila los parámetros y

criterios de diseño, los cuales no deben ser ignorados en el diseño de las líneas criticas presentes

en el proceso de destilación.

En este trabajo, se ha reconocido que los parámetros y criterios de diseño mas importantes en el

diseño de líneas son:

./

Las bases y criterios presentados en el presente trabajo, con los cuales se debe estar

familiarizado, el ingeniero de sistemas hidráulicos, como el especialista responsable del diseño y

del arreglo de las líneas o tuberías que conectan los equipos que integran la destilación. Permitirán

realizar diseños adecuados, desde el punto de vista hidráulico. Estos diseños serán

económicamente aceptables, de operación segura y libre de problemas de mantenimiento.

Obteniéndose unidades de destilación mas eficaces y por consiguiente baratas.

Cabe mencionar, que la lista de verificación. No debe considerarse como una ley absoluta. Debido

a que no se realizó una aplicación real a estos formatos. Pero le permitirán obtener resultados

satisfactorios.
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TablaA-1.

Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidosen Tuberías.

Tomado de Designfor ChemicalEngineeringand PetrochemicalPlants Vol. 1, 2da. Ed., 1984.

Gulf PublishingCompany, Houston, USA

Tipo de Fluido Velocidad Sugerida Tipo de Material

Acetileno 4000 fpm Acero

Aire de Oa 30 psig 4000fpm Acero

Amoniaco

Líquido 6fpm Acero

Gas 6000fpm Acero

Benceno 6 fps Acero

Bromo

Líquido 4 fps

Gas 2000fpm

Cloruro de Calcio 4 fps Acero

Tetracloruro de carbono 6 fps Acero

Cloro

Líquido 5 fps Acero, cedula 80

Gas 2000-5000 fpm Acero, cedula 80

Cloroformo

Líquido 6 fps Cobre y Acero

Gas 2000fpm Cobre y Acero

Gas etileno 6000fpm Acero

Dibromo etileno 4 fps Vidrio

Dicloro etileno 6 fps Acero

Etilen glicol 6 fps Acero

Hidrógeno 4000 fpm Acero

Acido clorhídrico

Líquido Acero con recubrimiento de

Gas
5 fps

caucho
4000 fpm

Saran, Haveg



Tabla A-1 Continuación.

Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidos en Tuberías.
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Tipo de Fluido Velocidad Sugerida Tipo de Material

Cloruro de metilo

Líquido 6 fps Acero

Gas 4000 fpm Acero

Gas natural 6000fpm Acero

Aceites lubricantes 6 fps Acero

Oxigeno

A temperatura ambiente 1800 fpm máx. Acero (300 psig máx.)

A bajas temperaturas 4000 fpm

Propilen glicol 5 fps Acero

Hidróx ido de sodio

0-30 porciento 6 fps Acero

30-50 porciento 5 fps Y

50-73 porciento 4 fps Níquel

Cloruro de sodio en solución

Sin sólidos 5 fps Acero

Con sólidos (6 min.-15 máx.) fps Monel o níque l

Vapor

0-30 psi saturado 4000-6000 fpm Acero

30-150 saturado o sobresa turado 6000-10000 fpm Acero

S150 psi sobrecalentado 6500-15000 fpm Acero

Líneas cortas 15000 fpm máx. Acero

Acido sulfúrico

88-93 porciento 4 fps S.S.-316.hierro forjado y

93-100 porciento 4 fps Acero cédula 80

Dióxido de Azuf re 4000fpm Acero

Estireno 6 fps Acero
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Velocidades Sugeridas para Diferentes Fluidos en Tuberías.

Apéndice 191

Tipo de Fluido Velocidad Sugerida TIpo de Material

Tricloroetileno 6 fps Acero

Cloruro de vinilo 6 fps Acero

Agua

Para todos los servicios Acero

Alimentación a Boiler
3-8(recomienda 6) fps

Acero

Línea de succión de bombas
4-12 fps

Acero

Agua salada
1-5 fps

Concreto, Recubrimiento de
5-8 fps

caucho o asfalto .

Tabla A-2.

Velocidades Típicas de diseño para Vapor (ftIs).

Tamaño de líneas
Fluido :S 6" ~ 14"

8"-12"

Vapor saturado

Oa 50 psig 30-115 50-125 60-145

Gas o vapor Sobrecalentado

Oa 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
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TablaA-3.

Velocidades Típicas para Diseño de Sistemas de Tuberías (ftImin).

Servicio I Aplicación Velocidad

Líneas de agua (rnáx.) 600

Líneas de vapor de alta presión 10000

Líneas de vapor de baja presión 12000-15000

Líneas de vapor de vació 25000

Líneas de compresión de aire 2000

Líneas de refrigerante de vapor

Alta presión 1000-3000

Baja presión 2000-5000

Refrigerante líquido 200

Líneas de agua salada 400

Líneas de ventilación 1200-3000

Tabla A-4.

Velocidades Típicas para Diseño de Sistemas de Tuberías de proceso(ftIseg).

Servicio Velocidad

Promedio de líquidos en proceso 4-6.5

Succión de Bombas (líq. No saturado) 1-5

Succión de Bombas (líq. Saturado) 0.5-3

Alimentación de agua a Boiler 4-8

Líneas de drenaje 1.5-4

Líquido a reboiler (sin bombeo) 2-7

Efluente de Reboiler (Mezcla líquido - vapor) 15-30

Vapor a Condensadores 15-80

Separadores de Flujo por Gravedad 0.5-1.5



Apéndice J93

Tabla A-S

Cabeza Neta Positiva de Succión Recomendada para Bombas Centrifugas Horizontales en

Industria de Proceso o Servicios de Condensado. (No se Indican Valores Mínimos, pero

Valores Bajos Incrementarán el Costo de las Bombas).
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