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Resumen: Quimica Venoco C.A., es una planta de alquilacion que produce alquilbenceno
lineal (LAB) y ramificado (BAB), a partir de la reaccion entre el benceno y olefinas lineales o

ramificadas, en presencia de acido fluorhidrico (HF) como catalizador.

El sistema existente de agua de enfriamiento de la planta de alquilacion, esta constituido por
una torre de agua de enfriamiento, la cual suministra agua a todos lo puntos del sistema que asi
lo requieran a través de una bomba a intercambiadores de calor de diferentes disefios:
serpentines, tubos-coraza y doble tubo. Inicialmente, este sistema fue disefiado para unos

niveles de produccion de 180 TMD de alquilbenceno lineal (LAB).

Actualmente, debido a aumentos en la demanda del mercado, los niveles de produccion se
encuentran en 360 TMD de LAB y 180 TMD de BAB. Por otra parte durante la produccion de
BAB, se genera un subproducto no deseado denominado brea acida, la cual es neutralizada en

tanques, los cuales requieren del agua de enfriamiento como servicio.

Por lo mencionado anteriormente, los equipos que conforman el sistema operan de manera
poco eficiente, con una variacion de temperatura entre la entrada y la salida del agua de

enfriamiento muy pequefios, entre 7 y 13 °F, lo que requiere poner a disposicion grandes



Resumen

caudales de agua, para transferir las cargas térmicas, lo cual implica la necesidad de instalar
bombas mas grandes con motores de mayor consumo de electricidad y, en consecuencia,

incrementos en los costos de mantenimiento y energia.

La elaboracion de este trabajo estd orientada a realizar la evaluacion tanto térmica como
hidréulica del sistema de agua de enfriamiento que posee actualmente la planta de alquilacion,
con el fin de determinar si estos equipos estan en la capacidad de operar de manera eficiente
con los nuevos niveles de produccion y cumplir con los requerimientos de carga térmica en el
proceso. En base a esta evaluacion se determind que dicho sistema puede operar con un
gradiente de temperatura mayor entre la entrada y la salida de agua, de 18 °F, con el propdsito
de disminuir el consumo de agua de enfriamiento que requiere actualmente el sistema,

aprovechar de forma mas eficientes los equipos instalados y disminuir los costos de energia.

Mediante la evaluacion, se determin6 que algunos de los intercambiadores que se encuentran
actualmente en operacion, pueden seguir funcionando con las condiciones de flujo actuales,
debido a que cumplen con los requerimientos de carga térmica y con la caida de presion. Por
otra parte, con el nuevo sistema se produce una disminucidén considerable en el consumo del
agua de enfriamiento requerida por el mismo, de 28 % y 50 % para LAB y BAB
respectivamente.

Igualmente se verificd que la torre de agua de enfriamiento y la bomba, son capaces de
manejar los flujos de agua requeridos por el nuevo sistema, asi como, en el caso de la torre de
enfriamiento se puede disponer de 4,13 y 7,94 MMBTU/h para LAB y BAB respectivamente,
y actualmente se dispone 2,85E-02 y 2,86E-01 MMBTU/h por limitaciones de flujo, lo que
resulta de gran utilidad, ya que la planta desea realizar una ampliacién en un corto plazo y
puede hacer uso del servicio de agua de enfriamiento sin tener que adquirir otra torre. El resto
de los intercambiadores fueron disefiados, y validados con el uso del simulador Hextran.
Finalmente, con el disefio de este nuevo sistema la inversion inicial se recupera en 6 afos
basandose en el ahorro existente en el costo total del servicio de agua de enfriamiento que es
de aproximadamente 6,78 millones de bolivares por afio, con un sistema mucho mas eficiente,

que cumple con todos los requerimientos de carga térmica y pérdida de carga.
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1. INTRODUCCION.

Quimica Venoco C.A es una empresa filial de Industrias Venoco C.A, dedicada a la
produccion de alquilbenceno lineal (LAB) y ramificado (BAB), los cuales se utilizan
principalmente como materia prima para la elaboracion de detergentes. El proceso para la
produccion de alquilbenceno (lineal 6 ramificado) se denomina alquilacidn, el cual consiste
en hacer reaccionar olefinas lineales (OLP) ¢ ramificadas (PTM) con benceno en presencia

de acido fluorhidrico como catalizador.

El sistema de agua de enfriamiento de esta planta estd conformado por una torre de
enfriamiento, que se encarga de suministrar agua, por medio de dos bombas centrifugas, a
través de un cabezal de suministro, a varios intercambiadores de calor, que tienen como
finalidad subenfriar y/o condensar las corrientes de proceso que asi lo requieran. Este
sistema inicialmente se disefid para una produccion de 180 TMD de LAB, pero actualmente
debido a aumentos en la demanda del mercado y a nuevos disefios tecnologicos, dicha
planta increment6 su produccion a 360 TMD de LAB y 180 TMD de BAB. Por esta razon,
se presentan problemas de subdisefio en muchos de las unidades que lo conforman, lo que
se traduce en una operacion deficiente en la mayoria de los equipos de transferencia de
calor involucrados, ya que los operan con gradientes de temperaturas muy pequefios entre
la entrada y salida del agua, lo que origina un mayor consumo del servicio de agua de

enfriamiento para satisfacer los requerimientos de carga térmica.

Por lo planteado anteriormente, el objetivo de este Trabajo Especial de Grado consiste en
realizar la evaluacion, tanto térmica como hidraulica, del sistema de agua de enfriamiento
que posee actualmente la planta para el proceso de alquilacion. Esta evaluacion se llevaré a
cabo con el fin de adecuar el sistema de agua de enfriamiento a los nuevos niveles de
produccion de la planta y determinar el grado maximo de aprovechamiento de los equipos

existentes.

Tal evaluacion se realizd a través de la identificacion de las unidades que conforman el

sistema de agua de enfriamiento, para lo que se realizardn visitas a planta, asi mismo
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obtendran datos de los intercambiadores actuales a partir de las hojas de especificaciones de
los equipos que la posean. Posteriormente, se determinara el consumo de agua requerida en
la planta de alquilacion, empleando el software de simulacién Hysys de AEA Technology®.
A partir de este software se obtendran las condiciones de operacion tanto del lado de

proceso como del lado de servicio.

A continuacidén se procederd a la evaluacion de la torre de agua de enfriamiento y se
determinard si ésta es capaz de manejar los flujos de agua necesarios para ambas

producciones, y cumplir con los nuevos requerimientos de carga térmica.

Por otra parte, esta evaluacion permitird verificar el aprovechamiento en la nueva
propuesta de los equipos que conforman actualmente el sistema. Seguidamente se
procederd con el disefio de los intercambiadores de calor restantes capaces de manejar los
flujos de proceso correspondientes a la nueva capacidad de la planta. Para validar los
resultados obtenidos en dicho disefio, se empleara el paquete de simulacion Hextran de
Simsci®, a través del cual se verificara si dichos equipos cumplen con los requerimientos de

carga térmica y de pérdida de carga.

Luego, se procedera con la evaluacion de la red hidraulica asociada al sistema, para
verificar si las tuberias cumplen con los pardmetros de velocidad y caida de presion
permitidas; de no ser asi, se procederd al disefio de las mismas, basandose en las
velocidades de flujo recomendadas para este servicio. Una vez que se realice el disefio del
sistema hidraulico, se procedera con la evaluacion de la bomba existente, para determinar si
la misma es capaz de manejar los nuevos flujos masicos, de tal forma que pueda suministrar
el agua requerida a todos los puntos del sistema que asi lo precisen. Posteriormente, se
realizara la evaluacion econdmica de los costos de inversion y operacion del nuevo sistema
de agua de enfriamiento. Finalmente, se elaborard una propuesta para el sistema de agua de
enfriamiento, de forma que el mismo opere de manera eficiente y satisfaga los
requerimientos de carga térmica de la planta, con el fin de que la misma mejore la
eficiencia del proceso y aproveche al maximo toda la capacidad de los equipos

involucrados.



2. FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION.

En esta seccion se plantean las principales razones en las que se basa la realizacion de este
proyecto, asi como las metas que se quieren alcanzar con el mismo. A continuacion se
presenta el planteamiento del problema y los objetivos que sustentan este Trabajo Especial de

Grado.

2.1. Planteamiento del problema.

La alquilacion es un proceso mediante el cual olefinas, lineales 6 ramificadas reaccionan con
benceno en exceso en presencia del acido fluorhidrico como catalizador, para obtener,
alquilbencenos lineales (LAB) 6 ramificados (BAB), respectivamente. En este proceso,
dependiendo del tipo de olefina que se alimente, se obtienen como subproductos alquilatos

livianos y pesados, lineales 6 ramificados.

La planta de alquilacion de Quimica Venoco cuenta con un sistema de agua de enfriamiento
que fue disenado para una produccién de 180 TMD de LAB. Como consecuencia del aumento
de la demanda del mercado, actualmente se tiene una capacidad nominal de 180 TMD de BAB
y 360 TMD de LAB. El sistema de agua de enfriamiento de esta planta estd constituido
principalmente por la torre de enfriamiento, la cual es de tiro inducido y opera en flujo
cruzado. Esta suministra agua al sistema a través de dos bombas, de las cuales, normalmente,
solo una de ellas se encuentra en operacion. El agua se distribuye en el proceso a cada uno de
los puntos que lo requieren, siendo éstos en su mayoria intercambiadores de calor de diversos

tipos, tales como doble tubo, tubo y coraza y serpentines.

Como consecuencia del incremento en la produccion de la planta se genera un subproducto no
deseado de la torre recuperadora de acido fluorhidrico (HF), el cual se denomina brea acida.
Para su tratamiento se instalé una planta de neutralizacion de brea, la cual requiere, como
servicio, de agua de enfriamiento para retirar el calor generado durante la preparacion de la

lechada de cal y de la neutralizacion del agua 4acida en el tanque.
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Con la realizacion de un estudio preliminar (Villanueva, 1997), se determind que existe una
operacion poco eficiente del sistema de agua de enfriamiento. En este estudio se encontr6 que
los equipos que conforman el sistema operan con muy baja eficiencia y gradientes de
temperatura muy pequenos, lo que requiere poner a disposicion mayores caudales de agua para
transferir las cargas térmicas, puesto que no se cumplen las condiciones para las que fue
disefiado dicho sistema, lo cual implica la necesidad de instalar bombas mas grandes con
motores de mayor consumo de electricidad y, en consecuencia, incrementos en los costos de

mantenimiento y energia.

Realizar el redisefio de todos los enfriadores y/o condensadores por agua de la planta, con un
diferencial minimo de temperatura entre la entrada y la salida del agua de 18 °F, ya que
actualmente los equipos poseen un diferencial ente 7 y 13 °F, admitiria que la torre de
enfriamiento opere a las condiciones de disefio (18 MMBTU/h). Esto permitira disponer de

aproximadamente 6 MMBTU/h que actualmente no pueden usarse por limitaciones de flujo.

Todo lo expuesto anteriormente, condujo al planteamiento de los objetivos, tanto general
como especifico, que se persiguen con la realizacion de este Trabajo Especial de Grado. Estos

se presentan a continuacion.

2.2. Objetivo General.

Realizar la evaluacion térmica e hidraulica del sistema de agua de enfriamiento que posee
actualmente el proceso de alquilacion para la obtencion de alquilbenceno lineal (LAB) y

ramificado (BAB) de la empresa Quimica Venoco.
2.3. Objetivos Especificos.
e Identificar los equipos que conforman el sistema de agua de enfriamiento de la planta

de alquilacion a partir de los Diagramas de Flujo de Proceso (PFD) y de los Diagramas

de Tuberias e Instrumentacién (PID).
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Analizar mediante un software de simulacion de procesos (Hysys) las condiciones de
operacion en estado estacionario de cada uno de los equipos que conforman el sistema

de agua de enfriamiento.

Determinar el flujo de agua de enfriamiento requerido por los equipos en la planta de

alquilacion a condiciones actuales de operacion

Evaluar, desde el punto de vista térmico e hidraulico, cada uno de los equipos que
conforman el sistema e identificar aquellos que puedan operar bajo las nuevas

condiciones, de manera de aprovechar al maximo los equipos ya existentes.

Disefiar, en caso de ser necesario, los intercambiadores de calor adicionales capaces de

manejar los flujos de proceso correspondientes a los niveles de produccion actuales.

Evaluar hidraulicamente la red de tuberias que conforma el sistema de agua de

enfriamiento para seleccionar las bombas y accesorios que sean necesarios.

Realizar la evaluacion de los costos de inversion y operacion para la adecuacion del

sistema de agua de enfriamiento.

Desarrollar la propuesta definitiva para el sistema de agua de enfriamiento de la planta

de alquilacién acorde con los niveles actuales de produccion.



3. MARCO TEORICO.

En esta seccion se presentan los fundamentos tedricos necesarios para la realizacion del
Trabajo Especial de Grado. Se describe el proceso de alquilacion, asi como el sistema de
agua de enfriamiento, y finalmente se presentan los conceptos mas importantes asociados a las

operaciones unitarias involucradas.

3.1. Descripcion del proceso.

En esta planta se produce, mediante un proceso de alquilacion, alquilbenceno lineal (LAB) y
ramificado (BAB), donde el benceno reacciona con olefinas lineales (OLP) ¢ ramificadas
(PTM) respectivamente en presencia de acido fluorhidrico (HF) como catalizador. Durante la
reaccion se forman productos de peso molecular menor y mayor al del LAB (BAB), los cuales
son separados como alquilatos livianos y pesados respectivamente, que pueden ser lineales o
ramificados segun las olefinas que se empleen como materia prima. Los alquilbencenos son
utilizados como materia prima para la elaboracion de detergentes sintéticos, previa sulfonacion
y neutralizacion, con una base fuerte como el sulfonato de sodio, que es ¢l mas comunmente

utilizado.

En la Figura 1, se muestra el proceso de alquilacion para la produccion de alquilbenceno
lineal (LAB) o ramificado (BAB). El benceno se alimenta en exceso al proceso y se bombea
en flujos separados junto con las olefinas, hacia las torres secadoras de lecho fijo T-4's las
cuales estan rellenas con aliumina, para adsorber la humedad de la alimentacion. De estas
torres, opera una para las olefinas y otra para el benceno, de modo que cuando el contenido de
humedad maximo de los productos que salen de las mismas hacia el proceso sea de 60 ppm,

se proceda a la regeneracion de estas dos torres, y las otras dos puedan continuar operando.



Marco Teorico

uoroe[mbye op osooo0id [op opeoyrdwis ofnyy op eweider(q :| ein3i



Marco Teorico

(uoroenunuod) uororInbye op 0s9001d [op opeoyrjdwis o[y op eweidel( | vINSI



Marco Teorico

Posteriormente las olefinas se bombean hacia el contactor E-1, donde éstas se mezclan con la
corriente de reciclo de benceno antes de entrar al contactor. En este ultimo ocurre la reaccion
de alquilacion en presencia de acido fluorhidrico como catalizador (HF). El contactor tiene un
casco instalado horizontalmente con el eje y un impulsor en un extremo. La agitacion
mecanica es suministrada mediante un motor eléctrico directamente conectado a través del eje

a una propela que mezcla los hidrocarburos y el 4cido fluorhidrico dentro del contactor.

Los productos de la reaccion salen del contactor por la parte superior, junto con el benceno en
exceso y el HF, y entran al tanque decantador D-5, donde el HF decanta separandose del
hidrocarburo debido a que su densidad es mayor. Una parte del HF es enviado como reciclo al
contactor E-1, pasando por los intercambiadores E-1B donde la corriente es enfriada para
mantener la temperatura en el contactor, por ser una reaccion exotérmica; la otra es bombeada

hacia la torre regeneradora de acido T-5.

Esta columna tiene una seccioén de rectificacion y una de despojamiento. En el fondo de la
torre estd instalado internamente el rehervidor. Por el tope se obtiene el HF regenerado. El
acido es condensado, subenfriado y posteriormente enviado al acumulador D-101. De alli se
recircula HF a la torre (T-5) y el resto se recircula al contactor (E-1). Por el fondo de la torre
(T-5), se obtiene un subproducto conocido como brea &cida, el cual es previamente
subenfriado, por el intercambiador E-80, y posteriormente es enviado a la planta de

neutralizacion de brea.

Los hidrocarburos acidos que salen por la linea superior del decantador D-5, son calentados y
dirigidos hacia la torre fraccionadora de benceno T-101. Los vapores de tope resultantes de
esta torre se unen con los de la torre de benceno (T-1), en el mezclador MX-1. Estos vapores
son enfriados haciéndolos pasar por el aeroenfriador E-4A y seguidamente por el subenfriador
E-4B. La corriente resultante es dirigida al acumulador D-11. Esta corriente absorbe los
vapores de HF que puedan estar presentes en la corriente de gases incondensables del tanque

acumulador al sistema de neutralizacion del cabezal &cido, con el fin de mantener la presion lo
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mas baja posible en el acumulador D-11. El benceno &acido del D-11 es recirculado

directamente al contactor E-1.

La corriente de fondo de la T-101, es calentada y enviada como carga a la torre de benceno
T-1. La corriente de fondo de la torre T-1 se dirige a las torres tratadoras de alimina (T-6A/B)
con el proposito de eliminar las posibles trazas de HF, la corriente de tope de T-1, como se
dijo anteriormente es dirigida al mezclador MX-1. La corriente resultante es alimentada a la

torre de alquilato liviano (T-2).

Los vapores del tope de la T-2 pasan al aeroenfriador E-6A y al subenfriador E-6B y de alli al
tanque acumulador de tope D-12. Para permitir un fraccionamiento apropiado a una
temperatura que no ocasione el craqueo del producto de fondo, la torre opera al vacio. El
destilado del tope de la torre T-2 es una mezcla de alquilato liviano y benceno, que alimenta a
la torre recuperadora de benceno T-9. Por el tope de esta torre salen los vapores de benceno
hacia el condensador E-19 A/B pasando previamente por el condensador parcial interno de
tope (E-20) para ser enviado al tanque de benceno que alimenta a la planta, mientras que el
alquilato liviano pasa a través del enfriador E-18 para ser enviado a los tanques de almacenaje

TQ-12.

El producto de fondo de la torre T-2, entra como carga a la torre de alquilbenceno T-3. Los
vapores de tope pasan por el aeroenfriador E-8A, luego al subenfriador E-8B y por ltimo son
conducidos al acumulador D-13. Esta torre, al igual que la torre T-2 opera al vacio. El
LAB/BAB es enviado directamente a almacenaje (TQ-22). El alquilato pesado que sale del
fondo de la T-3 pasa hacia la torre recuperadora de alquilbenceno T-501. El producto de tope
pasa a través de un aeroenfriador E-501A y posteriormente al acumulador D-501. La corriente

de fondo, alquilato pesado, es enviada a almacenaje (TQ-4).

10
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3.2. Sistema de Enfriamiento.

En la Figura 2, se muestra un diagrama simplificado del sistema de agua de enfriamiento de la
planta de alquilacion. Este consta basicamente de una torre de enfriamiento de tiro inducido
(CT-2), la cual suministra agua de enfriamiento a todos los subenfriadores de topes de las
torres, enfriadores de fondo y serpentines internos de tanques, por medio de dos bombas
centrifugas verticales (P-516 A/B), que se encargan de bombear dicha agua por medio de
cabezal principal y del mismo hacia los intercambiadores de calor que conforman el sistema.

Estas pueden operar en paralelo o de manera independiente dependiendo de los requerimientos

Agua de
E reposicion
CT-2

e

P-516 A/B

d ; D
y E-1B
E-10 | E-8B - - - - E-18 E-4B E-80 A/B/C/D E-11
D71 D-53 A/B v E-20 E-19A1 E-19B E-6B
y
A\ A

«— Lado Sur

del proceso.

&

A

Lado Norte

Figura 2: Diagrama simplificado del sistema de agua de enfriamiento.

Hacia el lado norte del cabezal principal, se encuentra ubicado en primer lugar el
intercambiador tubo-coraza E-8B, siendo éste el subenfriador de LAB y BAB de la corriente
de tope de fraccionamiento T-3; a continuacién, se ubica un ramal que surte a los

intercambiadores tubo-coraza E-6B (subenfriador del tope de la torre de fraccionamiento T-2),

11
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E-19A/B (condensador y subenfriador de tope de la torre de fraccionamiento T-9 y al

serpentin E-20 (condensador de los vapores del tope de la torre T-9).

Luego se alimenta al intercambiador tubo-coraza E-18, que se encarga de enfriar el alquilato
liviano que viene del fondo de la torre de fraccionamiento T-9 y que posteriormente se dirige a
almacenaje. El siguiente ramal es el que surte el agua al intercambiador tubo-coraza E-4B, que

se encarga de subenfriar el condensado de los vapores del tope de las torres T-101 y T-1.

Mas adelante se encuentra la alimentacion del intercambiador E-80, el cual enfria la brea acida
proveniente del fondo de la torre de fraccionamiento T-5 y va hacia la planta de neutralizacion
de brea. Seguido se tienen dos ramales independientes que alimentan a un tren de ocho
intercambiadores doble tubo (4 por ramal) conocidos como E-1B, los cuales enfrian parte de la
corriente de acido fluorhidrico proveniente del fondo del decantador D-5, que sera dirigida al
contactor E-1 como reciclo de HF; el resto de la corriente es llevada hacia la torre de
fraccionamiento T-5. Por ultimo, se consigue un ramal que alimenta al intercambiador doble
tubo E-11, que es utilizado como enfriador del benceno que es usado para la regeneracion de

las torres secadoras (T-4s).

Hacia el lado sur del cabezal principal se encuentra un ramal que envia agua al intercambiador
E-10 que enfria el alquilato pesado que va hacia almacenaje y proviene del fondo de la torre
T-501. A continuacion se tiene la linea de suministro de agua de enfriamiento hacia los
serpentines de los tanques D-71 y D-53 A/B. Estos serpentines se usan para remover el calor
de las reacciones exotérmicas que se llevan a cabo en dichos tanques para neutralizar la brea

acida.

De todos los intercambiadores de calor antes mencionados, parte una linea de salida de agua
de enfriamiento que va hacia el cabezal de retorno, que se encuentra ubicado paralelo al
cabezal principal de suministro, y luego se dirige hacia la torre de enfriamiento CT-2, donde

mediante los fenomenos de transferencia de calor y masa caracteristicos de este equipo, el

12
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agua utilizada en los diversos procesos, puede ser nuevamente aprovechada, luego de ser

enfriada; de ahi la importancia de este proceso para la planta de alquilacion.

3.3. Transferencia de calor.

La transferencia de calor es quizas el proceso mas importante asi como el mas usado en
plantas quimicas y petroquimicas. En esta seccion se presentan los conceptos que definen el
funcionamiento basico de los intercambiadores de calor doble tubo y tubo coraza, sus
principales caracteristicas, conceptos relacionados a la transferencia de calor por conveccion y
con cambio de fase, pardmetros para el disefio de intercambiadores: diferencia de temperatura
media logaritmica, caida de presidn, entre otros. Por otra parte, se describen los tipos de torres
de enfriamiento, los pardmetros considerados al momento de seleccionar una bomba y
finalmente velocidades y caidas de presion recomendadas para el disefio de tuberias en una

planta de procesos.

3.3.1. Intercambiadores de calor.

El proceso de intercambio de calor entre dos fluidos que se encuentran a diferentes
temperaturas y separados por una pared solida, ocurre en muchas aplicaciones de la
ingenieria. El equipo que se debe usar para llevar a cabo dicho proceso se denomina
intercambiador de calor. Los rangos de temperatura, las fases de los fluidos, la cantidad de
energia térmica que se debera transferir y la caida de presion permitida para los fluidos
caliente y frio, son algunas de las variables que determinan la configuracién del

intercambiador de calor para una aplicacion dada (Karlekar, 1985).

Los intercambiadores de calor normalmente se clasifican de acuerdo con el arreglo del flujo y
el tipo de construccion. Existen diferentes configuraciones geométricas de flujo posibles en un

intercambiador de calor, las més importantes son las siguientes:

13
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e Arreglo de flujo paralelo: En este tipo de arreglo, los fluidos caliente y frio entran por el

mismo extremo, fluyen en la misma direccion y salen por el extremo opuesto, tal como lo

1

N e

I

Figura 3a: Arreglo de flujo en paralelo.

muestra la Figura 3a.

e Arreglo de flujo a contracorriente: En este tipo de arreglo, los fluidos entran por extremos

opuestos, fluyen por direcciones opuestas y finalmente salen por extremos opuestos,

|

= )

/!

Figura 3b: Arreglo en contraflujo 6 en contracorriente.

Figura 3b.
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Arreglo de flujo cruzado: Los fluidos se mueven perpendiculares entre si. Esto quiere
decir, que una de las corrientes puede fluir por el interior del haz de tubos mientras que la
otra lo hace en una direccion generalmente perpendicular a éste. Como consecuencia de
esto, se derivan dos configuraciones mas, ya que se puede dar el caso de que ambas
corrientes estén sin mezclar, como se observa en la Figura 4a, 6 que solo una de las

corrientes esté mezclada tal como lo muestra la Figura 4b.

Figura 4a: Dos corrientes en flujo cruzado, corrientes sin mezclar (Mills, 1997).

Figura 4b: Dos corrientes en flujo cruzado, una corriente sin mezclar (Mills, 1997).

15
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3.3.2. Transferencia de calor por conveccion.

Uno de los fenémenos que permite que el intercambio de calor se lleve a cabo se denomina
conveccion, la cual se define como la transferencia de calor entre las partes relativamente
calientes y frias de un fluido por medio de una mezcla. Puede ser natural, en la cual el
movimiento del fluido se debe totalmente a diferencias de densidad como resultado de
diferencias de temperatura o forzada, en donde el movimiento del fluido se produce a través de
medios mecénicos. Esta tltima es el modo que se utiliza con mayor frecuencia en las

industrias de proceso (Perry, 1992).

La rapidez de calor transferido por conveccion entre una superficie y un fluido, puede

calcularse por la siguiente relacion, la cual se conoce como Ley del Enfriamiento de Newton:

O=hAT,-T,) (D)

Donde:

Q: velocidad de transferencia de calor, (BTU/h).

h: coeficiente de transferencia de calor, (BTU/hpie” °F).
A: Superficie de transferencia de calor, (pie?).

Ts: Temperatura de la superficie, (°F).

T.: Temperatura del fluido, (°F).

A través de esta expresion, la velocidad de transferencia de calor se relaciona con la diferencia
de temperaturas entre la superficie y el fluido y el area de superficie. El coeficiente de
transferencia de calor es una medida del flujo de calor por unidad de superficie y por
diferencia de temperatura. Este coeficiente indica la razén o velocidad a la cual los fluidos
transfieren calor; su valor depende de la geometria de la superficie, de la velocidad, de las

propiedades fisicas del fluido y, frecuentemente, de las diferencias de temperatura.
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El valor de este coeficiente se puede determinar de forma experimental por medio de
ecuaciones adimensionales. Dependiendo de la geometria dada y de las condiciones de flujo

especificadas, se pueden presentar los siguientes casos:
e Conveccion forzada en el interior de los tubos.
Se define el nimero adimensional Nusselt, por la siguiente ecuacion:

h,D,
Nu=-""1 (I
u==- (D

Donde:

Nu: Numero de Nusselt, (adimensional).

k: conductividad térmica del fluido, (BTU/hpie°F).
Di: diametro interno del tubo, (pie).

h;: coeficiente individual de transferencia de calor referido a la superficie interna,

(BTU/hpie*°F).

Una de las ecuaciones mas utilizadas para el calculo del coeficiente individual de transferencia
de calor en el interior de los tubos es la de Seader y Tate, la cual se presenta a continuacion

(Kern, 1997):

0.14
Nu = 0,027 Re"* Pr‘”(”J (I)  0,7< Pr<16700 y Re >10000

Hy
Donde:
Re: Numero de Reynolds, (adimensional).
Pr: Numero de Prandlt, (adimensional).
u: Viscosidad del fluido, (Ib/hpie).
Lw: Viscosidad del fluido evaluada a la temperatura de pared, (Ib/hpie).

17
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El nimero de Nusselt puede calcularse para la zona de transicion a través de la siguiente

ecuacion (Perry, 1992):

2/3 0.14
Nu =01 16(Re2/3—125)1>r”{1 +(Iz’) }[“j (IV) 2100 < Re < 10000

Hy

Donde:
L: longitud del tubo, (pie).

Los numeros adimensionales Reynolds y Prandlt, se obtienen a partir de las propiedades

fisicas del fluido, evaluadas a la temperatura aritmética promedio.

Re=PP¥ o
MU

Pr= ”ka (VD)

Donde:

p: Densidad del fluido, (Ib/pie’).

u: Velocidad media del fluido, (pie/h).

Cp: Calor especifico del fluido, (BTU/Ib°F).

Estas ecuaciones se pueden utilizar para calcular el coeficiente de conveccion para el fluido
que circula por el interior de los tubos en un intercambiador tubos-coraza, suponiendo que

cada tubo se comporta igual y calculando la verdadera area de flujo por todos los tubos.
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e Conveccion forzada en secciones anulares.

Cuando un fluido fluye por un conducto que tiene seccidon diferente a la circular, tal como un
anulo, para la transferencia de calor se ha encontrado ventajoso emplear un didmetro
equivalente, el cual se define como cuatro veces el radio hidraulico. El radio hidraulico se

obtiene como la razén del area de flujo al perimetro humedo (Kern, 1997).

Para un fluido que fluye en el 4nulo, como se muestra en la figura 5, el area de flujo es

(/4)D? — D). Para transferencia de calor en el 4nulo, el didmetro equivalente se define

como sigue:
4n(D} -D2) D} -D:
De — 7[( 1 0) — 1 o (VII)
4rD, D,
Donde:
D,: Didmetro externo del tubo interno, (pie).
D;: Didmetro interno del tubo externo, (pie).
D.: Diametro equivalente, (pie).
Tubo
Exterior
Tubo
nterior

Figura 5: Diametros de los anulos.

19



Marco Teorico

Las ecuaciones III y IV son véalidas para determinar el valor del coeficiente de transferencia de
calor para secciones anulares, para lo cual debe sustituirse el didmetro interno (D;) por el
diametro equivalente (D.) en consideracion, obteniendo el coeficiente de transferencia de

calor, h,.

e Conveccion forzada en el lado de la coraza.

Como se explicard en la seccion 3.3.5.2., un intercambiador tubos-coraza, consiste en un haz
de tubos encerrado en una cubierta cilindrica (coraza); por la cual circula el primer fluido,

mientras que el segundo fluido circula alrededor y a través del haz de tubos.

No es posible calcular con precision los coeficientes de transferencia de calor para el fluido
que circula por el lado de la coraza, ya que prevalece una trayectoria de flujo, que cambia de
manera continua como resultado de los deflectores, que tienen influencia en la direccion de
flujo y aumentan la turbulencia, logrando coeficientes de transferencia de calor mas altos.
Sumado a esto, el area de la seccion transversal varia a medida que el fluido fluye entre los

tubos, tal como se muestra en la Figura 6.

oalda de  Entrada de
los tubos  |a coraza Deflectores

Salida de  Entrada de
la coraza 05 tubos

Figura 6: Intercambiador tubo-coraza en un solo paso (Incropera, 1999).

Por lo dicho anteriormente, es conveniente utilizar para estos casos el didmetro equivalente tal

como se utilizo para el caso de una seccion anular. Ya que en este tipo de intercambiador, los
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tubos pueden colocarse en arreglos cuadrados o triangulares, tal como se muestra en la Figura
7, la expresion de diametro equivalente para el primer y segundo arreglo, respectivamente se

muestra a continuacion:

D’

4x| B -0
4
De = (VIII)
7D,

4{%@ x0,86P, —%”Don
B %EDO

De (IX)

Donde:
De.: didmetro equivalente, (pie).

Pr: menor distancia entre los centros de dos tubos adyacentes, (pie).

(a) Arreglo en cuadro (b) Arreglo triangular

Figura 7: Arreglos de tubos en intercambiadores de calor tubo coraza (Kern, 1997).
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C'=P,-D, (X
Donde:
C’: Claro, (pie).

Para hallar el coeficiente de transferencia de calor se emplea la siguiente correlacion, cuando
los deflectores tienen el 25% de segmentacion, es decir su altura corresponde al 75% del

diametro interno de la coraza. Esta ecuacion puede ser utilizada en un amplio rango de flujo:

173 0,14
D
Ny = hok e =036Re" Pr [,u) (XI) 2100<Re<1000000

w

3.3.3. Transferencia de calor con cambio de fase.

Uno de los mecanismos para transmitir calor es la condensacion. Esta se produce cuando un
vapor saturado entra en contacto con una superficie cuya temperatura esta por debajo de su
temperatura de saturaciéon. Normalmente se forma una pelicula de condensado sobre la
superficie y el espesor de ella, por unidad de area, aumenta al incrementarse la extension de la

superficie. Esto se conoce como condensacion de tipo de pelicula.

Otro tipo de condensacion, denominado por goteo, tiene lugar cuando la pared no estd
humedecida uniformemente por el condensado, con el resultado de que este ultimo aparece en
muchas gotitas pequefias en diversos puntos de la superficie. Hay un incremento de las gotitas
individuales, hasta que finalmente se forma un pequefio chorro. La condensacion en pelicula

es mucho mas frecuente que la condensacion en gota (Kern, 1997).
Cuando la condensacion ocurre por el exterior del tubo, el coeficiente individual de

transferencia de calor se obtiene por medio de la ecuacion con cambio de fase para el caso de

un condensador horizontal:
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h=0725 ———=°F
w(T,-T,)D

1/4
3 2
Ak gp j (XII)

Donde:

A: Calor latente de vaporizacion, (BTU/Ib).

k: Conductividad térmica del fluido que condensa, (BTU/hpie°F).
p: Densidad del fluido que condensa, (Ib/pie’).

u: Viscosidad del fluido que condensa, (Ib/hpie).

T,: Temperatura del vapor condensante, (°F).

T,: Temperatura de pared, (°F).

Las propiedades fisicas del condensado se evalian a la temperatura de pelicula del

condensado, excepto el calor latente que se evalua a la temperatura del vapor:

= (T;T") (XIID)

pelicula

Donde:

Tpelicula: Temperatura de pelicula, (°F).

Esta ecuacion solo es valida para condensacion externa, y supone que existe una pelicula de
condensado que rodea la parte externa del tubo, por lo cual se usa el diametro externo y no el

diametro equivalente.
Para el célculo de la temperatura de pared, primero se supone un valor comprendido entre la

temperaturas medias del fluido frio y del fluido caliente, luego se calcula el coeficiente

individual de transferencia de calor por medio de la ecuacion XII, y luego se verifica, por
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medio del balance de energia, la temperatura de pared, hasta que se cumpla el balance de la

ecuacion XV:

Ty T, 4| «—— Fluido Caliente

[[L[L]Y (vapor)

Fluido frio ) Tmepi

Figura 8: Determinacion de la temperatura de pared.

L, =Ly =hD(T.-T,) (XIV)
Ln(D,/D)) 1~
2kTubo hiDi

Despejando y simplificando la ecuacion XIV se obtiene que:

h, [Ln(D,/D,)hiD, +2k\(T, ~T,)

u (XV)
ho 2kTub0(Tp _Tmf)
hy =h 2 (XVI)
D

Donde:

Tme: Temperatura media del fluido frio, (°F).

hj,;: Coeficiente interno de transferencia de calor referido a la superficie externa,
(BTU/hpic*°F).

he: Coeficiente externo de transferencia de calor, (BTU/hpie”F).

krupo: conductividad térmica del tubo segun el tipo de material, (BTU/hpie°F).
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En algunos casos se puede despreciar el término por conduccion dependiendo del tipo de
material, por ejemplo cobre, y si alguno de los coeficientes de transferencia de calor es bajo

or el orden de los 100 BTU/hpie”°F , obteniéndose:
(p p

Iv-T
b =—F (XVII)
T X

) p mf

3.3.4. Parametros considerados en el diseiio de intercambiadores de calor.

Antes de abordar el disefio de los intercambiadores de calor, es necesario definir algunos

conceptos basicos, los cuales se presentan a continuacion.

3.3.4.1. Coeficientes Globales de Transferencia de calor y factores de obstruccion.

Los coeficientes totales de transferencia de calor requeridos para cumplir con las condiciones
del proceso, deben ser determinados por la ecuacion de Fourier cuando la superficie A es
conocida, y la velocidad de transferencia de calor Q y la diferencia de temperatura AT son

calculados a partir de las condiciones de proceso (Kern, 1997). Entonces:

0
U,=—— (XVII
p=ar ¢ )

Donde:
Up: Coeficiente global de transferencia de calor, (BTU/hpie*°F).

AT: diferencia de temperatura, (°F).

Si la superficie no se conoce, el coeficiente global de transferencia de calor Up, puede
obtenerse independientemente de la ecuacion XVIII, mediante los dos coeficientes
individuales de transferencia de calor. Despreciando la resistencia de la pared del tubo, se

tiene:
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—=—+h—+Rd (XIX)

io o

Donde:

Ry: factor de obstruccion 6 ensuciamiento, (hpie’’F/BTU).

Durante la operacion de los intercambiadores de calor, poco a poco se va formando sobre la
superficie de transferencia de calor, una pelicula de particulas extrafias, cuyo efecto,

denominado incrustacion, consiste en aumentar la resistencia térmica.

Esta resistencia reduce el valor del coeficiente global de transferencia de calor “Up” y la
cantidad de calor requerida, ya que la superficie original disminuye, por lo cual el equipo debe
ser limpiado. Para obviar esto, es costumbre disenar el equipo anticipando el valor de la

resistencia, también llamada factor de obstruccion o ensuciamiento.

La resistencia térmica del depdsito puede determinarse experimentalmente a partir de la

relacion:

R, :7_U7 (XX)

Donde Uc se calcula a partir de la siguiente expresion, despreciando la resistencia de la pared

del tubo:

Donde:
Uc: Coeficiente total limpio, (BTU/hpie*°F).
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Los factores de ensuciamiento relativos a diversas aplicaciones han sido compilados por la
Tubular Exchanger Manufactures Asociation (TEMA). En el apéndice 1, se muestran algunos
de estos valores tabulados, los cuales son de mucha utilidad al momento de disenar los

equipos de transferencia de calor.

3.3.4.2. Diferencia de temperatura media logaritmica.

La variacion de la temperatura del fluido que se va calentando o enfriando a lo largo de un
intercambiador no es lineal, es decir, varia de un punto a otro a medida que el calor fluye del
fluido mas caliente al frio. Esto trae como consecuencia que la velocidad de transferencia de
calor varie a lo largo de la trayectoria de los intercambiadores ya que su valor depende del

gradiente de temperatura entre el fluido caliente y frio en esa seccion (Kreith, 1970).

Aun cuando dos fluidos pueden transferir calor en un aparato de tubos concéntricos, ya sea en
contracorriente o flujo paralelo, la direccion relativa de los fluidos influye en el valor de la
diferencia de temperatura (Kern, 1997). Las Figuras 9 y 10 ilustran los cambios de
temperatura que pueden ocurrir en uno y otro fluido o en ambos dentro de un intercambiador
de calor. La Figura 9 representa los perfiles de temperatura en un intercambiador de flujo
paralelo y la Figura 10 es valida para un intercambiador de flujo en contracorriente, ambos sin
cambio de fase (Kreith, 1970). Para la derivacion de una ecuacion de disefio que tome en
cuenta esta variacion de gradientes de temperatura entre las dos corrientes, en contracorriente

o en paralelo, se deben hacer las siguientes suposiciones:

e El coeficiente total de transferencia de calor U es constante en toda la trayectoria.

e Los flujos masicos permanecen constantes, obedeciendo a requerimientos de estado
estacionario.

e El calor especifico de los fluidos es constante a lo largo de toda su trayectoria.

e No hay cambios de fase en el sistema. La derivacion es aplicable para cambios en el calor
sensible y cuando la vaporizacion 6 condensacion es isotérmica en toda la trayectoria.

e Las pérdidas de calor al ambiente son despreciables.
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T !
Ti
T
Tt°F ' t;
t]
|
K X
L

Figura 9: Perfil de temperaturas para flujo en paralelo (Kreith, 1970).

Figura 10: Perfil de temperaturas para flujo en contracorriente (Kreith, 1970).

Al hacerse validas las suposiciones anteriores, se llega a una ecuacion de disefio:

O =U,AAT,

mln

(XXII)
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En donde, para el caso de los flujos en contracorriente y paralelo, respectivamente, la

expresion es la siguiente:
T,—-t,)—(T, -
_hi=t)=0=t)

ln[Tl _tzj
Tz_tl

Paralelo: AT, = (7, =1)= (T, =) (XXIV)

o it
Tz_tz

Contracorriente: AT,

Donde:
T, T,: Temperaturas de entrada y salida del fluido caliente, (°F).

t;, to: Temperaturas de entrada y salida del fluido frio, (°F).

En el caso de intercambiadores de calor tubos-coraza, la temperatura en el lado de la coraza
puede sufrir variaciones cuando se desplaza de la entrada a la salida, cruzando el haz de tubos
varias veces en su trayectoria. Es por esto que es necesario aplicar un factor de correccion
(Fr) para obtener la diferencia de temperaturas media logaritmica adecuada. Estas
correcciones se dedujeron matematicamente para diferentes patrones de flujo de interés y se
encuentran disponibles en graficas, las cuales se muestran en el apéndice 2. Para obtener la

temperatura media logaritmica efectiva, se tiene la siguiente expresion:

AT

mlne

=AT , F  (XXV)

mln™ ¢

Donde:
ATmme: Diferencia de temperatura media efectiva, (°F).

Fi: Factor de correccion, (adimensional).
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El valor de Fr depende de los parametros R y S, los cuales se obtienen a partir de las
temperaturas de entrada y salida de los fluidos caliente y frio. Para un intercambiador tubo
coraza de un paso por la coraza y dos pasos por los tubos (1-2), como el que se muestra

esquematicamente en la siguiente figura, los pardmetros R y S, se definen:

T —T.
R="1 "2 (XXVI)
tz _tl
tz _tl
S = (XX VII)
Tl _tl

T1i|
C t
ILF

Figura 11: Factores de correccion de temperatura para intercambiadores 1-2.

Una vez que se tiene el valor de estos parametros y con la grafica que se muestra en el

apéndice N° 2, se lee el valor de Fr en la ordenada.

3.3.4.3. Caida de presion en tuberias y en secciones anulares.

En el diseno de intercambiadores de calor, ademas de cumplir con el area necesaria, desde el
punto de vista térmico, debe cumplirse con una cierta pérdida de carga maxima en el
intercambiador. Generalmente se permite una caida de presion de 5 a 10 psi para un

intercambiador o bateria de intercambiadores que desempefien un mismo servicio en un
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proceso, excepto cuando el flujo cae por gravedad o el sistema donde opera el equipo se

encuentra al vacio (Kern, 1997).

Los calculos de la caida de presion vienen dados por las ecuaciones XXVIII a XXXII las
cuales provienen de la ecuacioén de Darcy, tanto para tuberias en intercambiadores doble tubo

y tubos-coraza, como para secciones anulares, respectivamente.

L(G?
AP =1, = | — [(XXVIII
= Ip D(sz( )

AP, = {4;1 + 1) [g”ﬂ[ ZGZ j (XXIX)
)\ 208,

fp: Factor de friccion de Darcy, (adimensional).

G: Velocidad masica, (Ib/hpie?).

Donde:

AP,: Caida de presion para secciones de tuberias, (Ibf/pie?).
gc: factor de conversion igual a 32,2 (pie.lb/s®.1bf).

n: Numero de pasos por los tubos, (adimensional).

B L G’
A {NJFfD(D'eﬂ(mgc] (X0

De=(D,-D,) (XXXI)

Donde:
AP,: Caida de presion en secciones anulares, (Ibf/pie?).
N: Numero de horquillas (ver seccion 3.5.1.) (adimensional).

D’e : Didmetro equivalente para secciones anulares, (pie).
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Para determinar la caida de presion en la coraza de un intercambiador de calor se obtiene por

medio de la siguiente expresion:

(XXXII)

srs s (P00

De

Donde:
Ds: Didmetro interno de la coraza, (pie).
(N+1): Namero de cruces por la coraza, (adimensional).

APy: Caida de presién del lado coraza, (Ibf/pie?).

3.3.5. Tipos de intercambiadores de calor.

No es posible caracterizar los intercambiadores de calor mediante un disefio unico; de hecho,
existe una gran variedad de estos equipos. Sin embargo, la inica caracteristica que es comun
en la mayor parte de los intercambiadores de calor, es la transferencia de calor desde un fluido
caliente hasta uno frio, manteniendo dichas fases separadas mediante un limite sélido. A
continuacion se describen los intercambiadores de calor mas utilizados en la industria y sus
principales usos, teniendo en cuenta que existen otros tipos que no son considerados, por no

ser de interés para los fines que se quieren alcanzar con este trabajo.
3.3.5.1. Intercambiador doble tubo.

Es el intercambiador de calor mas simple en el cual los fluidos caliente y frio se mueven en la
misma direccion o en direcciones opuestas en una construccion de tubos concéntricos.

La imagen industrial de un intercambiador doble tubo se muestra en la Figura 12. Esta
constituido principalmente por dos juegos de tubos concéntricos, dos tes conectoras, un
cabezal de retorno y un codo en U. La tuberia interior se soporta en el exterior mediante
estoperas y el fluido entra en el tubo interior a través de una conexién roscada localizada en la

parte externa del intercambiador. Las tes tienen boquillas 6 conexiones roscadas que permiten
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la entrada y la salida del fluido del anulo que cruza de una seccion a otra a través del cabezal
de retorno. La tuberia interior se conecta mediante una conexion en U que esta generalmente
expuesta y que no proporciona superficie de transferencia de calor. Cuando se arregla en dos

pasos, tal como se muestra en la Figura 12, la unidad se 1lama horquilla (Kern, 1997).

Coda g A Prensa estopa—

Cabezal de retorme

Figura 12: Intercambiador de doble tubo (Kern, 1997).

La longitud efectiva es la distancia en cada rama sobre la que ocurre la transferencia de calor y
excluye la prolongacion del tubo interior después de la seccion de intercambio. Estos

intercambiadores generalmente se ensamblan en longitudes efectivas de 12, 15 6 20 pies.

Como ya se explico en la seccion 3.3.1., existen dos tipos de arreglo de estos intercambiadores
que son el arreglo de flujo paralelo, donde los fluidos caliente y frio entran por el mismo
extremo, fluyen en la misma direccion y salen por el mismo extremo, y el arreglo de flujo en
contracorriente donde los fluidos entran por extremos opuestos, fluyen en direcciones opuestas

y salen por extremos opuestos.

Este tipo de intercambiador es extremadamente 1til, ya que es facil de ensamblar a partir de
partes estandar, proporcionando superficies de transferencia de calor a bajo costo. La principal
desventaja en el uso de este tipo de intercambiadores es la pequefia superficie de transferencia

de calor que pueden suministrar (Kern, 1997).
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e Algoritmo para el calculo de intercambiadores doble tubo.

El célculo de este tipo de intercambiadores es un proceso iterativo, para el que es necesario
determinar en principio, cual de los dos fluidos presentes circularé por el d&nulo 6 por los tubos.
Por lo general el fluido que se coloca por los tubos es el mas corrosivo o el mas sucio, (Kern,
1997) mientras que por el anulo se colocan los fluidos de viscosidad elevada, fluidos
condensables 60 en estado gaseoso. Si los dos fluidos son igualmente sucios y corrosivos, el

fluido que pasa por el tubo interno es el de mayor flujo masico.

Por otra parte, se debe suponer un didmetro de los tubos, tomando en cuenta las velocidades
recomendadas para fluidos, las cuales se muestran posteriormente en las Tablas N° 2a y 2b.
Una vez elegido el valor de la velocidad y con el flujo volumétrico, se determina el area de
flujo, de donde finalmente se despeja el didmetro del tubo, que debe ajustarse a un valor
comercial. Este valor sirve como una buena aproximacion para el calculo del intercambiador.

Los valores mas comunes para los diametros se presentan en la Tabla N° 1.

Tabla N° 1. Conexiones para intercambiadores de doble tubo (Kern, 1997).

Tubo exterior IPS (plg) " Tubo Interior IPS (plg) |

2 1%
2% 1 %
3 2
4 3
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Una vez hecha la suposicion, se procede a hacer los calculos pertinentes al tubo interno y al
anulo respectivamente, segiin el método Kern. En la figura 13 se presenta un algoritmo de

calculo generalizado, para un intercambiador doble tubo.

Suponer diametro
£ > de los tubos

v

Distribucion del
fluido
Anulo- tubos

v

Calcular los
Coef. Individuales
de Transf. de calor

Intercambiador

Tubo Coraza Area de trans.

Calor< 200 pie?

Calcular
la caida de
Presion

5psi<AP<10psi

Intercambiador
Final

Figura 13: Algoritmo generalizado para el calculo de un intercambiador doble tubo.
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3.3.5.2. Intercambiadores tubo-coraza.

Este tipo de intercambiador se utiliza cuando se requiere una superficie de transferencia de
. .2 .

calor grande, es decir mayor de 200 pie” (Kern, 1997). Consiste en un haz de tubos encerrado

en una cubierta cilindrica, denominada coraza; por la cual circula el primer fluido, mientras

que el segundo fluido circula alrededor y a través del haz de tubos.

Para obtener velocidades altas de transferencia de calor se utilizan operaciones con pasos
multiples para aumentar la velocidad del fluido que circula a través de los tubos y de esta
forma elevar el valor del coeficiente global de transferencia de calor. En este tipo de
construccion, el fluido que circula por los tubos es desviado dentro del cabezal de distribucion.
El liquido pasa a gran velocidad una y otra vez a través de cierta zona de los tubos, lo que da
lugar a buenos coeficientes de transferencia de calor. El nimero de pasos de los tubos que se
emplea depende de la economia del disefio y de la operacidn, asi como de la disponibilidad del
espacio. La forma més comun de los intercambiadores tubo-coraza es un intercambiador de

dos pasos por los tubos y un paso por la coraza, el cual se observa en la Figura 14.

Figura 14: Intercambiador tubo coraza un paso por la coraza y dos pasos por los tubos (1-2)

(Kern, 1997).
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Existen numerosos tipos de intercambiadores tubos—coraza, donde su principal diferencia
radica en los tipos de coraza y cabezales utilizados, lo cual depende a su vez de los criterios
de disefio para los cuales requiere ser construido el equipo. En el apéndice 3, se muestran los

diferentes tipos de cabezales y corazas para este tipo de intercambiador.

Como se menciond en la seccion 3.3.1. en este tipo de intercambiador los tubos pueden
colocarse en arreglos triangulares o cuadrados, tal como se muestra en la Figura 7. La ventaja
de los arreglos cuadrados es que los tubos son accesibles para la limpieza externa. Los arreglos
triangulares pueden acomodar mayor cantidad de tubos que los cuadrados, ademas en estos se
produce una mayor turbulencia y por lo tanto, mayores coeficientes de transferencia de calor.

En el apéndice 4 se muestran los diferentes tipos de arreglos para diversos didmetros de tubos.

e Algoritmo para el calculo de un intercambiador tubo coraza.

Para el disefio de intercambiadores de calor tubos-coraza, una vez conocidas las condiciones
del proceso y las propiedades de cada uno de los fluidos, se procede a determinar el area de
transferencia de calor. Para esto es necesario suponer un valor del coeficiente total de
transferencia de calor, Up, basidndose en las tablas de valores aproximados de estos

coeficientes, mostradas en el apéndice 5.

La suposicion de dicho coeficiente debe hacerse en base al tipo de fluido que circulara por
cada una de las secciones del intercambiador (por el lado de la coraza o por el lado de los
tubos) y por otra parte, al tipo de proceso en el que el intercambiador operara. Una vez hecha
la suposicion, se procede a hacer los célculos pertinentes a los lados tubo y coraza,
respectivamente, siguiendo el método Kern. A continuacion se muestra un algoritmo

generalizado para el disefio de intercambiadores tubo coraza.
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6. Modificar
el arreglo en
los tubos

1. Suponer un
valor de Up

v

2. Calcular A

A

>V

3. Escoger D; y
el arreglo de los
tubos

v

4. Calcular Np

h 4

5. Corregir Up

v

8. Modificar
los deflectores

v

6. Calcular h;,

L 2

6.1 Calcular AP,

S5psi<AP<I10psi

L 4

7. Calcular h,

L 4

7.1 Calcular
APg

S5psi<AP<10psi

L 4

9. Recalcular Upg

—>

Figura 15: Algoritmo generalizado para el calculo de un intercambiador tubo-coraza.

Up - Upr<10%

10.Comparar
Up y Upg,
Up - Upr

11.
Intercambiador
Final
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3.4. Torres de enfriamiento.

En los procesos industriales se utiliza el agua como medio de enfriamiento de corrientes de
dicho proceso, equipo, materiales, etc. No todas las plantas industriales poseen una fuente
abundante de agua como puede ser un rio, un lago o un mar, que les permita utilizar el liquido
para enfriamiento por medio de un ciclo abierto y no es conveniente, por regulaciones
ambientales, enviar agua caliente a los cuerpos de agua. Actualmente el agua es un servicio, el
cual no es lo suficientemente abundante. Por estas razones se considera aprovechar y reutilizar
el liquido de manera racional en un ciclo cerrado, donde el agua que se utiliza en el proceso
industrial se calienta y luego debe ser enfriada para retornar al proceso. Para lograr esto se

necesita un sistema que contenga una torre de enfriamiento (Villanueva, 1997).

El aire y el agua son sustancias de bajo costo, y cuando se deben manejar grandes volumenes,
como en muchas operaciones de enfriamiento de agua, es esencial un equipo de bajo costo
inicial y de costo de operacion también reducido. La torre de enfriamiento es un equipo
semicerrrado, formado por un distribuidor de agua, cuya funcion es pulverizar, mediante unas
toberas, el volumen de agua que proviene del proceso industrial. Las pequefias gotas y finas
particulas de agua caeran por gravedad hacia el interior de la torre, donde seran colectadas en

una bandeja, para permitir su retorno al proceso industrial.

Durante la caida de pequenas gotas y peliculas de agua a lo largo de la torre de enfriamiento,
ésta se pone en contacto con una masa de aire ascendente que circula también por el interior
de la torre, impulsada por ventiladores, de manera que el agua entra en contacto intimo con la
corriente de aire a través de un relleno ordenado o al azar en el interior de la torre que favorece
y mejora dicho contacto, enfriando el agua por transferencia simultanea de calor y masa, en
una proporcion que depende del grado de humedad del aire que entra a la torre y de la

temperatura de bulbo hiimedo.

Asi la transferencia de calor y masa en una torre de enfriamiento depende del area de la

superficie de agua en contacto con el aire, la velocidad relativa del aire, el tiempo de contacto
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entre el agua y el aire, de la diferencia de temperatura de bulbo hiimedo del aire y la

temperatura de salida del agua de la torre.

3.4.1. Clasificacion de torres de enfriamiento.

Las torres de enfriamiento se clasifican seglin la forma en que se mueve el aire a través de
¢éstas. Segun este criterio existen torres de torres de tiro mecanico y de circulacion natural. En
las torres de circulacion natural, el movimiento del aire so6lo depende de las condiciones
climaticas y ambientales, mientras que las torres de tiro mecanico utilizan ventiladores para

mover el aire a través del relleno (Miranda, 1997).

Las torres de tiro mecanico proporcionan un control total sobre el caudal de aire suministrado.
Se trata de torres compactas, con una seccion transversal y una altura de bombeo pequeiias en
comparacion con las torres de tiro natural. En estas torres se puede controlar de forma precisa
la temperatura de salida del agua, y se pueden lograr valores de acercamiento muy pequefios
(hasta de 1 o 2 °C) con respecto a la temperatura de bulbo hiimedo, aunque en la practica se
recomienda sea de 3 6 4 °C. La temperatura de bulbo hiimedo es la temperatura en estado
estacionario alcanzada cuando la rapidez de transferencia de calor del gas al liquido sera igual

a la rapidez de calor necesaria para la evaporacion (Treybal, 1993).

Si el ventilador se encuentra situado en la entrada del aire el tiro es forzado. Cuando el
ventilador se ubica en la zona de descarga del aire se habla de tiro inducido. Las torres de tiro
inducido pueden ser de flujo a contracorriente o de flujo cruzado. El flujo a contracorriente
significa que el aire se mueve verticalmente a través del relleno, de manera que los flujos de
agua y de aire tienen la misma direccion pero en sentido opuesto. En las torres de flujo
cruzado, el aire circula en direccidon perpendicular respecto al agua que desciende. Estas torres
tienen una altura menor que las torres de flujo a contracorriente, ya que la altura total de la

torre es practicamente igual a la del relleno.
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El mantenimiento de estas torres es menos complicado que en el caso de las torres a
contracorriente, debido a la facilidad con que se pueden inspeccionar los distintos

componentes internos de la torre.

3.4.2. Balance de energia en una torre de enfriamiento.

Puede realizarse un balance energético en una torre de enfriamiento sabiendo que el calor
cedido por el agua sera igual al calor ganado por el aire, la cual se expresa por medio de la

siguiente ecuacion:

L'Cpyo(t, —1,) = Gs(h, —h,,) (XXXIII)

Donde:

L’: Flujo mésico de agua, (Ib/h).

Cpmo: Calor especifico del agua a presion constante, (BTU/Ib°F).

t;: Temperatura de entrada del agua en la torre, (°F).

ty: Temperatura de salida del agua de la torre, (°F).

Gs: Flujo masico de aire seco, (Ib aire seco/h).

h,i: Entalpia especifica del aire himedo que sale de la torre, (BTU/Ib aire seco).

h,,: Entalpia especifica del aire que entra a la torre, (BTU/Ib aire seco).

3.4.3. Transferencia simultinea de calor y masa.

La transferencia de calor y masa en una torre de enfriamiento, es provocada por dos factores

principalmente:

a) La diferencia de temperaturas entre la interfase liquida y el aire.

b) La diferencia de presiones de vapor entre la interfase liquida y el aire.
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Puesto que los fendémenos de conveccion y difusion ocurren de forma simultanea, estas dos
fuerzas impulsoras se engloban dentro de un mismo concepto: la entalpia potencial. La
entalpia potencial provoca la transferencia de calor entre una superficie mojada y una corriente
de aire no saturado utilizando una diferencia de entalpias como fuerza impulsora. La ecuacion
de Merkel se basa en la diferencia del potencial de entalpia como fuerza impulsora, la cual
supone que cada particula de agua estd rodeada por una pelicula de aire y, que la diferencia
entre la misma y el aire circundante, proporciona la fuerza impulsora para el proceso de

enfriamiento. Esta ecuacion se expresa en forma integrada de la siguiente manera:

haV_i dt

= (XXXIV)
L h, —h,

153

Donde:

kya: Coeficiente volumétrico global, (Ib de agua/hpic®).

V: Volumen de enfriamiento activo, (pie*/pie®) de area plana.

L’: Velocidad mésica superficial del agua, (Ib/hpie?).

hy: Entalpia del aire saturado a la temperatura del agua, (BTU/Ib de aire seco).

h,: Entalpia de la corriente de aire a la temperatura de bulbo seco, (BTU/Ib de aire seco).

El lado derecho de la ecuacion XXXIV se expresa por completo en términos de las
propiedades del aire y del agua y es independiente de las dimensiones de la torre. El término

kyaV/L’" se conoce como coeficiente caracteristico de una torre de enfriamiento.

El coeficiente caracteristico de la torre KyaV/L’ se determina mediante un método integral. El
método de Chebyshev es el que se emplea con mayor frecuencia para evaluar numéricamente

la integral, donde:

KﬂV_Tcﬁ Nﬂ—n(1 111
“h

= + + + (XXXV)
L —h, 4 \Ah, Ah, Ah; Ah,

T2 "W
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Donde:

Ah;- Ahs:Valor de (hy-h,) a t; + 0.1(t;-t2), (BTU/Ib aire seco).
Ah,= Ahj:Valor de (hy-h,) a t; + 0.4(t;-tz), (BTU/Ib aire seco).

Por lo comun las torres de enfriamiento de tiro mecanico se disefian para razones de L'/Gs

que van de 0,75 a 1,5. Asi los valores de kyaV/L varian entre 0,5 y 2,5 (Perry, 1992). Una vez

que se determina el coeficiente caracteristico de la torre de enfriamiento por integracion

numérica es necesario disefar el llenado de la torre y la distribucion del aire para satisfacer la

caracteristica teorica de la torre.

Para determinar la altura del relleno de una torre de enfriamiento se utiliza la siguiente

ecuacion (Treybal, 1993):

Gs

dH’

7 = NUTx HUT = 25 « [ ¢ XXXVI
mH —H

kya
Donde:
Z: Altura del relleno, (pie).
NUT: Numero de unidad de transferencia, (adimensional).
HUT: Altura de una unidad de transferencia, (pie).
H': Entalpia del aire saturado, (BTU/ID).
H’: Entalpia del aire a la entrada de la CT-2, (BTU/Ib).

El coeficiente de trasferencia de masa para la fase gaseosa kya, se utiliza la ecuacion

caracteristica del relleno (Miranda, 1997):

L Gs

Donde:

Ay n: Factores relacionados con el relleno utilizado, (adimensional).

Kya _ /I(Lj (XXXVII)
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3.5. Bombas.

Los fluidos se mueven a través de tuberias y equipos por medio de bombas, ventiladores,
sopladores y compresores. Estos dispositivos aumentan la energia mecanica del fluido, la cual
puede emplearse para incrementar la velocidad, la presion o la altura del fluido. EI método
mas corriente de comunicar energia es por medio de un desplazamiento positivo o de una
accion centrifuga suministrada por fuerzas exteriores. Estos métodos conducen a las dos clases
principales de equipos para el movimiento de fluidos. En el primer grupo estan incluidos los
equipos que comunican presion por desplazamiento positivo y corresponde a las llamadas
maquinas alternativas. El segundo grupo incluye a las bombas centrifugas, soplantes y

compresores y corresponde a los aparatos de tipo rotatorio.

La bomba se instala para suministrar la energia necesaria para succionar el liquido y
descargarlo con una velocidad volumétrica de flujo constante a través de la descarga de la

misma.

3.5.1. Cabezal total de 1a bomba.

Es la energia afiadida al fluido por medio de la bomba, el cual se obtiene aplicando la ecuacion
de Bernoulli entre el punto 1 (nivel superficial de liquido en el tanque) y el punto 2 en la

descarga de la bomba, tal como se muestra en la figura 16.

22 P _P
H, =(22—Zl)+(”22 u) e HHas  OOXVID
g g
gc

Donde:
Hg: cabezal total de la bomba, (pie).
71, Z,: Altura del nivel del tanque y linea de descarga de la bomba respectivamente, (pie).

u;, up: Velocidad de flujo, (pie/s).
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Pi, P,: Presion en los puntos 1 y 2 respectivamente, (Ibf/pie?).

Hf,»: Pérdidas por friccion, (pie de liquido).

Zy)-7y

Z,

NR

Figura 16: Sistema de flujo con bomba.

3.5.2. Limitaciones de succion de una bomba.

Cada vez que la presion de un liquido cae mas alla de la presion de vapor correspondiente a la
temperatura de operacion, el liquido tenderd a evaporarse. Cuando esto sucede dentro de una
bomba en operacion, las burbujas de vapor serdn arrastradas hasta un punto de mayor presion
donde stubitamente colapsaran. Este fendmeno se conoce como cavitacion. Debe evitarse la
cavitaciéon de una bomba, ya que normalmente trac como consecuencia erosion del metal,
vibracion, flujo reducido, pérdida de eficiencia y ruido. Para evitar este fen6meno, es
necesario mantener una carga neta de succion requerida positiva NPSHg, que no es sino la
carga total equivalente de liquido en la linea de centro de la bomba menos la presion de vapor
(Perry, 1992). Al momento de disefiar la instalacién de una bomba, debe cuidarse de que la
carga de succion positiva disponible (NPSH)p sea igual o mayor que la (NSPH)g, para la

capacidad deseada.

3.5.3. Seleccion de la bomba.

Existe una gran variedad de bombas que se encuentran disponibles para transportar liquidos en
sistemas de flujo de fluidos. La seleccion y aplicacion adecuadas de las bombas requiere una

comprension de las caracteristicas de funcionamiento y usos tipicos.
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Al escoger las bombas para cualquier servicio es necesario saber que liquidos se va a manejar,
cual es la carga dinamica total, la carga de succion y descarga, la temperatura, la viscosidad, la

presion de vapor y la densidad relativa.

Dos o mas tipos de bombas pueden proporcionar un servicio satisfactorio bajo las mismas
condiciones. Factores como el costo, tamafio, condiciones de succion, y el tipo de fluido

pueden dictar la eleccion de una bomba en particular (Mott, 1996). En general:

e Las bombas reciprocantes se utilizan para velocidades de flujo aproximadamente de
500 gal/min y desde valores de cabezales muy bajos, hasta valores tan altos como de
50000 pies de liquido.

e Las bombas centrifugas se utilizan en una variedad muy amplia de condiciones, la
mayoria de ellas de alta capacidad y aplicaciones de valor de cabezal moderado.

e Las bombas centrifugas de una sola etapa que operan a 3500 rpm son econdmicas a
velocidades de flujo mayores y valores de cabezal moderados.

e Las bombas de multietapas son adecuadas para condiciones de valor de cabezal alto.

e Las bombas rotatorias se utilizan en aplicaciones que requieren capacidades moderadas
y altos valores de cabezal o para fluidos con altas velocidades.

e Las bombas centrifugas de alta velocidad espacial, que operan a una velocidad mayor a
las 3500 rpm de motores eléctricos estandar, son adecuadas para cabezales altos y
capacidades moderadas. Tales bombas son a veces alimentadas por turbinas de vapor o
turbinas de gas.

e Las bombas de flujo mezclado y flujo axial se utilizan para velocidades de flujo muy

altas y valores de cabeza bajos.
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3.6. Dimensionamiento de Tuberias.

Los diametros reales internos y externos de conductos y tubos estandar disponibles
comercialmente, pueden ser bastante diferentes al tamafio nominal dado. A continuacién se

nombran los tipos de tubos y conductos més ampliamente utilizados.

e Tuberias de acero.

Las lineas de tuberias para propositos generales, a menudo, estan construidas de acero. Los
tamanos estandar de las tuberias de acero estan disefiados de acuerdo con el tamafio nominal y
el nimero del calibre. Los numeros de calibres estan relacionados con la presion de operacion
permisible y con la tensién permitida del acero en la tuberia. El intervalo de niimeros de
calibre va de 10 a 160, y los nimeros més grandes indican un grosor mayor en las paredes de
la tuberia. Como todos los calibres de las tuberias de un tamafio nominal dado tienen el mismo
diametro externo, los calibres mas grandes tienen un didmetro interno mas pequefio. La serie
mas completa de conductos de acero disponibles son los calibres 40 y 80. En el apéndice 6 se

dan los datos correspondientes a estas cédulas.

Los tubos estandar de acero se wutilizan en sistemas hidraulicos, condensadores,
intercambiadores de calor, sistemas de combustibles de motores y en sistemas industriales de
procesamiento de fluidos. Los tamafos estan disefiados segin el diametro externo y el grueso
de las paredes. En el apéndice 6, se muestran los tamafios estandar desde 1/2 de pulgada hasta

8 pulgadas, para varios espesores de pared.

e Tuberias de monel.

El Monel es una aleacién de niquel (Ni) y cobre (Cu), y se usa en general debido a su gran
resistencia al ataque quimico y a su resistencia superior a los efectos de las altas temperaturas.
Su costo y resistencia a la corrosion son funcién del porcentaje de niquel que contiene el tubo.

Este tipo de material se utiliza con mucha frecuencia en plantas de alquilaciéon con HF,
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especificamente en Quimica Venoco, C.A, es el tipo de material usado para el transporte de

fluidos muy corrosivos que contengan acido fluorhidrico (HF).

e Velocidad de flujo recomendable en conductos y tuberias.

Los factores que afectan la eleccion de una velocidad satisfactoria en un sistema de fluidos son
numerosos. Algunos de los mas importantes son el tipo de fluido, la longitud del sistema de
flujo, el tipo de conducto 6 de tubo, la caida de presion que se puede tolerar, los dispositivos

que se pueden conectar al conducto ¢ a la tuberia, la temperatura, la presion y el ruido.

La velocidad de flujo aumenta a medida que disminuye el area de trayectoria de flujo. Por
consiguiente, los tubos mas pequefios producirdn altas velocidades, y al contrario, los tubos

mas grandes proporcionaran mas bajas velocidades, para un mismo caudal de operacion

Una velocidad de flujo razonable para sistemas de distribucion de fluidos es de
aproximadamente 10 pie/s (alrededor 3 m/s). Un desempefio apropiado de una bomba requiere
velocidades mas bajas en su entrada, aproximadamente de 3 pie/s (alrededor 1 m/s).
Dependiendo del servicio que preste la tuberia, existe una velocidad de flujo recomendada.

Las tablas N° 2a y N° 2b, muestran diferentes valores de dichas velocidades:

Tabla N° 2a. Velocidades recomendadas y maxima caida de presion permisible para tuberias

de acero al carbon (Normas PDVSA, 1995).
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TUBERIA DE LIQUIDOS PARA PROCESOS Y EQUIPOS

Tipo de Servicio

Recomendacion General

. Flujo Laminar

3. Flujo turbulento

Densidad del liquido, Ib/pie®
100

50

20

4. Succién de bomba

Liquido saturado

Liquido no saturado
5. Descarga de bomba
0-250 GPM

250-700 GPM

>700 GPM
Salida de fondo
Salida de rehervidor
Liquido desde condensador
9. Liquido hacia enfriadores
10. Tuberias para refrigeracion
11. Descarga por gravedad
12. Alimentacion de columnas

N =

® N

Velocidad (pie/seg)

5-15
45

5-8
6-10
10-15

2-6
4.8

6-8
8-10
10-15
4-6
1-4
3-6
4-6
2-4
3-8
4-6

Maximo AP, (psi/100 pie)

0.5

N A

0.6
0.15
0.5

0.4
0.4

Tabla N° 2b. Velocidades recomendadas y méaxima caida de presion permisible para tuberias

de acero al carbon (Normas PDVSA, 1995).

TUBERIAS DE AGUA |

Tipo de servicio
1. Servicio General
Diametro, pulgadas

o e N S

10

12

16

20 y superior
Succién de bombas y drenaje
Descarga de bombas
Alimentacion de calderas
Agua de refineria
Agua de enfriamiento
De condensador

Nownkwn

Velocidad (pie/seg)
2.6

2-3
3-45
5-7
7-9
8-10
10-12
10-14
10-15
10-16
4-7
5-10
8-15
2-5
12-16
3-5

Maximo AP, (psi/100 pie)
2
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Una vez seleccionada la velocidad del fluido y conocido el caudal del mismo, se obtiene el
area de la tuberia y el diametro de la misma a través de las siguientes ecuaciones,

respectivamente:

Donde:

Ar: 4rea de la tuberia, (pie?).
é - Flujo volumétrico, (pie’/h).

Por otra parte, debe calcularse el espesor minimo de la pared, a través de la siguiente

expresion, (Rase, 1984).

T=M(PD0+CJ (XLI)
28

Donde:

T: Espesor de la tuberia 6 accesorio, (plg).

P: Presion interna de disefio, (psig).

S: Fatiga maxima admisible basada en la temperatura maxima, (psi). Los valores de este
parametros se encuentra en el apéndice 7.

M: Tolerancia de fabricacion, (adimensional).

C: Tolerancia de corrosion, (plg).
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Con el diametro de la tuberia y el valor del espesor, se procede a seleccionar el catalogo de la
misma, segun los valores que se presentan en la tabla del apéndice N° 6, aproximando el valor

del espesor al mas proximo de los reportados en las tablas.

Al seleccionar el tamafio de tuberia que va a utilizarse en un sistema de manejo de fluidos, se
tiene con frecuencia una variedad de didmetros permisibles que comprenden dos 6 mas
tamanos estandar de una tuberia. En tales casos la seleccion final debera realizarse sobre una
base econdmica de modo que el ltimo incremento y la inversion reduzcan los costos de
operacion lo suficiente para producir la recuperacion minima requerida sobre la inversion

(Perry, 1992).

3.7. Simulacion de procesos con el software Hysys.

Hysys es un software de simulacion de procesos, desarrollado por Hyprotech C.A., el cual
permite construir un modelo interactivo de proceso, donde se realizan automaticamente los
calculos relacionados con el funcionamiento de cada unidad y de los paquetes de propiedades,
haciendo uso de los grados de libertad de cada corriente, equipo, etc. Ademas, permite un
acceso directo e inmediato a los resultados, proporcionando una mayor y mejor comprension

del proceso simulado.

Realizar la simulacién en Hysys es un proceso sencillo, en el cual se construye un modelo
conceptual, determinando los equipos que se requieren en el proceso, se fijan las ecuaciones
que determinaran las propiedades termodinamicas, las bases de disefio y condiciones de
operacion. Luego que se conocen todos los parametros descritos anteriormente, se ejecuta el

modelaje de un proceso conocido, introduciendo los datos necesarios del caso en estudio.

e Meétodos termodinamicos.

La seleccion de los modelos termodindmicos apropiados resulta muy importante para la

solucion de la simulacion de un proceso. Existen diversos métodos para realizar los célculos
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de las propiedades termodinadmicas, por lo cual el usuario debe determinar y seleccionar el

mas conveniente segun los requerimientos del problema.

Los métodos termodindmicos disponibles en Hysys, son en su mayoria, ecuaciones de estado,
modelos de actividad, modelos de presion de vapor, entre otros. Hysys recomienda para la
simulacion de procesos de alquilacion, utilizar como herramientas termodinamicas las

ecuaciones de estado y los modelos de actividad.

El Hysys ofrece ecuaciones de estado, tales como las de Peng-Robinson (PR) y Soave-
Redlich-Kwong (SRK), entre otras. Estas, son ampliamente utilizadas para sistemas de
hidrocarburos con un amplio rango de condiciones de operacion, tal como se muestra en la

tabla N° 3, que se presenta a continuacion.

Tabla N° 3. Rango de temperaturas y presion validos para la aplicacion de los métodos

termodinamicos Peng Robinson (PR) y Soave-Redlich-Kwong (SRK).

‘ Temperatura (°F) ’ Temperatura (°C) | Presion (psia) H Presion (Kpa)
PR > -456 >-271 < 15000 <100000
SRK > -225 >-143 <5000 < 35000

Hysys recomienda para sistemas de alquilacion con HF, la ecuacion de estado Peng-Robinson
Stryjek-Vera (PRSV), la cual es una modificacion de la ecuacion Peng Robinson, usada para
sistemas no ideales, y se aplica para los mismos rangos de condiciones de operacion de PR.
También recomienda el modelo de actividad NRTL (Non- Random-Two-Liquid), el cual se

aplica para sistemas no ideales.

3.8. Simulacion de procesos con el software Hextran.
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El Hextran 8.1 es un programa de simulacion de procesos en estado estacionario disefiado por
la compafiia Simulation Sciences Inc., el cual es ampliamente utilizado para la evaluacion y
disefio de todo tipo de sistemas de transferencia de calor. Este software posee una extensa base
de datos para todo tipo de compuestos, capaz de generar todas las propiedades fisicas, de
transporte y termodindmicas asociadas al mismo. Con el paquete de simulacion Hextran se
puede evaluar y disefiar de manera global el comportamiento de sistemas de intercambiadores
de calor, o simplemente intercambiadores de calor por separado. El Hextran resulta ventajoso
ya que también puede evaluar y disefiar los equipos asociados a los sistemas de transferencia

de calor, tales como: bombas, separadores, mezcladores, accesorios, etc.

3.8.1. Métodos termodinamicos.

El Hextran ofrece al usuario la opcidon de seleccionar los métodos deseados para calcular las
propiedades termodinamicas tales como la densidad, entalpia, entropia, etc, y de transporte
como viscosidad, conductividad térmica, tension superficial, etc; de los fluidos seleccionados.
Los métodos termodindmicos disponibles en el Hextran en su mayoria son correlaciones
generalizadas, ecuaciones de estado, métodos ideales, métodos de actividad de liquidos, entre

otros.

Las correlaciones generalizadas son métodos empiricos o semiempiricos, basados en el
principio de los estados correspondientes. Son usados principalmente en mezclas de
hidrocarburos no polares a baja presion, y sistemas de crudo que incluyan hidrocarburos

pesados (Simsci, 1997).

Las ecuaciones de estado son expresiones matematicas que relacionan la densidad,
temperatura, presion, y composicion de un fluido. Son usadas principalmente, en sistemas de
hidrocarburos ligeros y ricos en hidrégeno. Las ecuaciones de estado mas conocidas son la ley

del gas ideal y la ecuacion de Van der Waals. Existen ecuaciones de estado también muy
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usadas en sistemas de hidrocarburos no polares tales como Soave-Redlich-Kwong (SRK) y

Peng Robinson (PR). (Simsci, 1997).

El modelo SRK es ampliamente usado para una variedad de mezclas de hidrocarburos, el cual
resulta muy preciso en compuestos desde C;- Cyo, y no se recomienda para hidrocarburos
mayores de Cyo. El rango de temperatura aplicable para este método es entre —460°F y 1200

°F y presiones entre 0 psia y 5000 psia. (Simsci, 1997).

El modelo de Peng Robinson es similar a la ecuacion de SRK, y especificamente sirve para
lograr convergencia cerca del punto critico. Se emplea bajo los mismos rangos de presion y
temperatura que el modelo SRK. Se recomienda para la simulacion de torres al vacio. Este
método termodinamico es el empleado en la simulacion de la planta de alquilacion por parte

de Quimica Venoco C.A.

3.8.2. Métodos para el calculo de propiedades de transporte.

Estos métodos se seleccionan en la misma ventana donde se selecciona el método
termodinamico. Existen cuatro métodos de céalculo disponibles para obtener las propiedades

de transporte, las cuales son: Puro, Petroleo, Trapp y Usuario.

El método Puro (Pure), se utiliza para el calculo de propiedades de mezclas de componentes
puros, basado en la dependencia del mezclado con la temperatura y despreciando el efecto de
la presion. El método Petrdleo (Petro) usa correlaciones predicativas, incluyendo correcciones
de presion que aplican para mezclas de hidrocarburos. Cuando se aplica este método es
posible calcular la viscosidad del liquido por éste o por el método API, el cual es el més
recomendado para determinar esta propiedad. En este caso el método puro (Pure), es usado
para estimar las propiedades del agua y de componentes puros, y el método Petréleo es usado

para determinar las propiedades fisicas de las mezclas de hidrocarburos.
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4. METODOLOGIA.

En esta seccion se describen los pasos a seguir para el logro de los objetivos planteados con la

realizacion de este Trabajo Especial de Grado, agrupados en cinco fases principales que son:

Fase I: Analisis de la situacion actual del sistema de agua de enfriamiento.
Fase II: Evaluacion de la torre de enfriamiento.
Fase III: Evaluacion de los equipos de transferencia de calor.

Fase I'V: Evaluacion hidraulica del sistema de agua de enfriamiento.

vV VvV VY V V¥V

Fase V: Establecimiento de la nueva propuesta.

e Fase I: Analisis de la situacion actual del sistema de agua de enfriamiento.

En primer lugar se procedid a la familiarizacion con el proceso de alquilacion, a través de la
revision de los diagramas de flujo del proceso (DFP) y de tuberias e instrumentacion (DTI),
con el fin de ubicar los equipos involucrados en el sistema de agua de enfriamiento y definir
los posibles puntos de medicion; asi como también visitas a la planta de alquilacion, para

verificar la ubicacion de los instrumentos y accesorios involucrados en el sistema.

Por otra parte se procedi6 a la familiarizacion con el paquete de simulacion Hysys, por medio
del uso de los manuales y desarrollando los ejemplos que alli se presentan, obteniendo asi, las
herramientas necesarias para el desarrollo de las simulaciones, y de esta manera poder

determinar los datos y condiciones de operacion.

Luego se recopilaron las condiciones de operaciéon del proceso, a partir de las mediciones de

campo (presion, flujos y temperaturas), con la instrumentacion disponible, reportes de sala de
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control y revision de las hojas de especificaciones de los equipos que conforman el sistema de
agua de enfriamiento. Se realizaron los balances de energia para determinar tanto el calor que
se requiere retirar en cada equipo que conforma el sistema asi como el consumo actual de agua

de enfriamiento en cada uno de los mismos, a través del uso del software de simulaciéon Hysys.

Para realizar una simulacion en Hysys se establecieron los siguientes pasos:

» Abrir un archivo nuevo al cual se le asigna un nombre.

» Seleccionar el (los) método(s) termodinamico(s) con el (los) que se va(n) a trabajar.
» Seleccionar o definir los componentes.

» Entrar al ambiente de simulacion, en donde se definen los pardmetros asociados a las

corrientes (flujos, composiciones, presion, temperatura, etc).
» Construir el diagrama de flujo correspondiente al sistema que se desea disefiar 6 evaluar.

» Especificar las caracteristicas de los equipos involucrados en el sistema.

Cuando se especifican las caracteristicas de los equipos involucrados, se obtienen de
inmediato los resultados de la simulacién, como por ejemplo propiedades fisicas, temperatura,

composiciones, flujos, etc.

e Fase II: Evaluacion de la torre de enfriamiento.

En primer lugar se hizo un balance de energia en la torre de enfriamiento, con las condiciones
actuales de operacion, para determinar el calor que retira la torre y el flujo masico de aire que
maneja la misma. Para ello, se utilizd la hoja de especificaciones y los datos registrados en

campo reportados en el apéndice 8.
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Luego se obtuvieron los datos de la estacion meteoroldgica de la ciudad de Valencia, con el
fin de establecer las temperaturas tanto de bulbo seco como de bulbo himedo, y el porcentaje
de humedad relativa de todo un afio. Se escogioé un promedio entre todos los meses, ya que la
variacion de las temperaturas durante el afio es pequefia, es decir de 5 °F aproximadamente.
Con estos datos se fijo la temperatura de salida de la torre del agua de enfriamiento, con un
valor de acercamiento entre la temperatura de salida y la de bulbo humedo de 14 °F (8 °C).
Posteriormente se procedio a establecer un gradiente de temperatura de 18 °F (10 °C) entre la
entrada y la salida de la torre de enfriamiento, dado que los gradientes de temperatura del

agua en los intercambiadores de calor eran muy bajos, es decir, entre 7y 13 °F (4 y 7 °C)

Con el gradiente de temperatura de 18 °F (10 °C), se determin6 nuevamente el calor retirado
y los flujos masicos de agua que se van a manejar en la torre de enfriamiento. Con los nuevos
flujos de agua, la altura del relleno, y el flujo de aire que se utiliza actualmente se obtuvo la
temperatura de salida del agua de enfriamiento de la torre, para comparar si ésta es capaz de
operar bajo las nuevas condiciones del sistema y verificar si la temperatura de salida del agua
de enfriamiento coincide con la establecida con el nuevo gradiente. Con la temperatura de la
salida de la torre, se obtuvo que el gradiente de temperatura es mayor a 18 °F (10 °C), razon
por la cual se decidié disminuir el flujo de aire, hasta que se cumpliera con el gradiente de

temperatura establecido para el agua de enfriamiento.

e Fase III: Evaluacion de los equipos de transferencia de calor.

Con el nuevo gradiente de temperatura para el agua de enfriamiento y manteniendo el calor
retirado del lado proceso constante, a excepcion de los casos en los que no se cumplian las
especificaciones de proceso (calores recalculados), se realizaron los balances de energia
correspondientes a las nuevas condiciones de servicio para determinar el consumo de agua, y a
partir de valores tipicos de coeficientes globales de transferencia de calor se calcularon las

nuevas areas de transferencia de calor requeridas para las nuevas condiciones.
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Las areas requeridas con el nuevo gradiente de temperatura, se compararon con las areas
disponibles de cada uno de los intercambiadores de calor que se encuentran en planta, con el
fin de establecer los equipos que pueden operar bajo las nuevas condiciones del sistema de
agua de enfriamiento. En base a esta comparacion, se pensoé en la posibilidad de adicionar otro
equipo en caso de ser necesario o la posibilidad de reubicar los equipos de transferencia de
calor instalados en planta, cuando las areas de intercambio tanto requeridas como disponibles
sean similares. Con esta evaluacion se determiné cuél(es) de los equipos podian evaluarse con

las nuevas condiciones de operacion.

También fue necesaria la familiarizacion con el software de simulacion Hextran, la cual se
realiz6 por medio del uso de los manuales, de donde se establecieron los pasos a seguir para

desarrollar todas las simulaciones, los cuales se describen a continuacion:

Crear un archivo nuevo al cual se le asigna un nombre.
Elegir el sistema de unidades con el que se va a trabajar.
Seleccionar el tipo de calculo (Evaluacion, disefio, optimizacion, etc.)

Seleccionar y definir los componentes.

YV V V V V

Seleccionar el o los métodos termodinamicos y de transporte a utilizar, a través de la
definicion de sets termodindmicos.
» Construir el diagrama de flujo correspondiente al sistema que se desea disefiar o evaluar.
» Definir las corrientes del proceso (composiciones, presion, temperatura, flujo, etc).
» Especificar las caracteristicas de los equipos involucrados, como por ejemplo, diametros

de los tubos, de corazas, longitud, nimero de pasos, area, etc.

Una vez que se definen y se especifican todos los datos de entrada, se procede a realizar la
corrida del programa, mediante el cual se genera un archivo de datos de salida o resultados, en
donde se muestra detalladamente un resumen de todas las propiedades del intercambiador
simulado. Al final del archivo, se presenta la hoja de especificacion del equipo. Los

principales resultados del programa son las propiedades fisicas, composiciones de cada

58



Metodologia

corriente, calor transferido, coeficientes globales e individuales de transferencia de calor y

caida de presion.

Se evaluaron los equipos actuales por medio del uso del simulador Hextran, para determinar
si estos equipos son capaces de manejar los nuevos flujos de agua, cumplir con los
requerimientos de carga térmica y con las pérdidas de carga, con el fin de determinar el grado

maximo de aprovechamiento de los equipos que existen actualmente.

Una vez establecido los equipos que no satisfacen los requerimientos de carga térmica y caida
de presion, se procedio a disefiar los nuevos equipos de transferencia de calor que se
requieren, capaces de manejar los flujos correspondientes a las nuevas condiciones de
operacion del servicio de agua de enfriamiento. Para ello se establecieron pardmetros y
criterios necesarios para el disefio de los intercambiadores de calor, los cuales se muestran a

continuacion:

v" El fluido que pasa por el lado de los tubos es el mas corrosivo o el mas sucio.

v El fluido que pasa por el lado de la coraza es un liquido de viscosidad elevada, un

gas, o fluidos condensables.

v La diferencia de temperatura usada para el agua de enfriamiento, entre la entrada y la

salida de la misma, es de 18 °F 6 18 °C.

v’ Siel 4rea de transferencia de calor es pequefia, es decir, entre 100 y 200 pies® o menor,

se escoge un intercambiador doble tubo (Kern, 1997).
v" Si el factor de correccion de temperatura Ft para un intercambiador un paso coraza y

dos pasos tubos (1-2) es menor a 0,75; entonces se escoge un intercambiador 2-4 6 dos

intercambiadores de calor 1-2 en serie (Kern, 1997).

59



Metodologia

Para el caso en que el fluido que pasa a través de los tubos sea muy corrosivo, como el
acido fluorhidrico (HF), la presion del lado de los tubos tiene que ser mayor a la del

lado de la coraza por el orden de los 5 psia, por razones de seguridad para el proceso.

Para intercambiadores doble tubo se emplearan las longitudes estandar de 12, 15 y 20

pies.

En el caso de los intercambiadores tubo y coraza, se emplearan tubos estandar de %4”,
1”6 de 1 '4”. La longitud de dichos tubos sera de 8°, 12", 16" 0 20’ de largo con un
BWG menor o igual a 16 para la zona 4cida, por ser el acido muy corrosivo este debe
ser el espesor mas pequefio que se use por razones de seguridad y de 18 para el resto

de la planta.

El corte de los deflectores que se emplea es del 25% de segmentacion entre el

espaciado méximo y el minimo: Bpax = DI de la coraza y By, = DI/S.

La corriente que fluye hacia el intercambiador E-4B (subenfriador de tope de las torres

T-101 y T-1) es liquido subenfriado.

Para los subenfriadores E-6B y E-8B, la caida de presion permisible del lado de
proceso sera de 1/2 psi, ya que las torres de destilacion operan al vacio y una caida de

presion mayor en el intercambiador puede afectar el funcionamiento en las torres.

Si la viscosidad de los fluidos es menor a 1 cP las propiedades de dicho fluido se
evalian a la temperatura aritmética promedio, de lo contrario se deben obtener las

propiedades a la temperatura calorica.

De ser posible se debe tratar que el régimen de flujo para las corrientes del proceso sea

turbulento para mejorar la transferencia de calor.

La designacion TEMA para los intercambiadores tubo-coraza es del tipo B-E-U.
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v El factor de obstruccion para el agua de enfriamiento se fijo en un valor de 0,0025

hpie®F/BTU. (Kern 1997).

v’ El factor de obstruccion para el lado de proceso es de 0,001 hpie*F/BTU.

El valor del factor de ensuciamiento para el agua de enfriamiento se encuentra entre los
parametros establecidos por la planta, ya que en la misma se cuenta con un sistema de
suavizadores, donde al agua cruda se le aplica un tratamiento quimico, antes de que ingrese al

sistema.

El factor de obstruccion del lado de proceso, se tomd de los datos reportados en las hojas de
especificaciones de los equipos actuales, ya que el mismo no se pudo determinar
experimentalmente, porque la planta no posee datos suficientes para calcular dicho factor. Los
unicos datos historicos que se tienen son las temperaturas de salida para el intercambiador E-
4B obtenidas de los reportes de sala de control de la planta, durante un afo, pero los mismos
no sirvieron, ya que la planta durante ese tiempo no alcanzd casi nunca condiciones

estacionarias, por cambiar de produccion, u operar con una carga menor entre otras razones.

Con los parametros y criterios establecidos, se procedio6 al disefio de los intercambiadores de
calor que conforman el sistema de agua de enfriamiento, correspondientes a las dos lineas de
produccion, segin el método Kern. A continuacion se presenta el procedimiento a seguir para

el disefio de los intercambiadores de calor:

1. Verificar las condiciones del proceso (composiciones, velocidades de flujo, temperatura,
presion, etc.)

2. Se obtienen las propiedades fisicas que se requieren sobre los intervalos de temperatura y
presion que interesan.

3. Se escoge el tipo de intercambiador de calor que se va a emplear, segin el area de

transferencia de calor que se tenga.
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Se hace una estimacion preliminar del tamafio del intercambiador, utilizando un
coeficiente global de transferencia de calor apropiado para los fluidos, el proceso y el
equipo.

Se escoge un primer disefio completo con todos los detalles que se necesitan para llevar a
cabo los calculos.

Se evalua el disefio escogido en la etapa 5 6 se clasifica en cuanto a su capacidad para
satisfacer las especificaciones del proceso, con respecto tanto a la transferencia de calor
como a la caida de presion.

Sobre los resultados obtenidos en 6, se elige una nueva configuracién en caso de ser
necesario y se repite esta etapa. Si el primer disefio era inapropiado para satisfacer la carga
calorifica requerida, suele ser necesario incrementar el tamafio del intercambiador,
permaneciendo todavia dentro de los limites especificados 6 factibles de caida de presion,
longitud del tubo, didmetro de la carcaza, etc. Esto implicard a veces, el paso a
configuraciones multiples. Si el primer disefio satisface ampliamente los requisitos de
carga de calor 6 no utiliza toda la caida de presion disponible, se podra disefiar un
intercambiador de menor tamafo para satisfacer los requisitos del proceso.

El disefio final debe satisfacer los requisitos del proceso. No se deben escoger
intercambiadores solamente sobre la base del costo inicial mas bajo que como

consecuencia generen deficiencias en el futuro.

Para validar el disefio de los equipos de transferencia de calor, se hizo uso del software de

simulacion Hextran, donde se simuldé cada uno de los equipos disefiados para verificar y

comprobar los resultados obtenidos, y asi establecer el disefio definitivo.

Con los intercambiadores de calor disefiados, se estim¢ el flujo de agua que maneja el sistema

de enfriamiento, se comparé con el actual, y se determin6 la cantidad de agua que se

aprovecha con la nueva propuesta (en el primer afo), al igual que el calor necesario que

requiere retirar la torre de enfriamiento en estas condiciones, para asi establecer la capacidad

disponible de la misma. Por otra parte se determind el flujo de agua de reposicion de la torre

de agua de enfriamiento CT-2, con el fin de determinar el ahorro que se obtiene por este

concepto anualmente, lo cual corresponde al aprovechamiento en agua de enfriamiento.
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e Fase IV: Evaluacion hidraulica del sistema de agua de enfriamiento.

Posteriormente se evalud la red de tuberias asociada al sistema actual, para determinar si éstas
son capaces de manejar los flujos de operacion de la nueva propuesta, cumpliendo con los
requerimientos de caida de presion y velocidad de flujo recomendada, con el fin de determinar

el maximo grado de aprovechamiento para el nuevo sistema.

Una vez que se evaluo la red hidraulica, se procedi6 al célculo y diseno de las tuberias que no
cumplieran con los criterios de disefio establecidos, donde con el caudal de agua que requiere
cada uno de los intercambiadores y suponiendo una velocidad del fluido recomendada para el
interior de la tuberia, segun el tipo de servicio, se obtiene el area necesaria para que fluya el
fluido, de ahi se obtiene el didmetro interno de la misma. Seguidamente, se determiné el
espesor de la tuberia a partir de este diametro, con el que se establece el catalogo de la tuberia

y se ajusta, por exceso, dicho diametro a un valor comercial.

Luego con ese nuevo valor se calcula la verdadera velocidad del fluido. Una vez determinado
el didmetro de la tuberia, se calcula la caida de presion a lo largo de la misma. Para ello se
utilizaron los planos isométricos del sistema de agua de enfriamiento, donde se encuentran
reportados todos los accesorios, tales como valvulas, codos, etc; longitudes y alturas, de los
tramos de tuberias existentes que suministran el servicio de agua de enfriamiento, datos

necesarios para calcular las pérdidas por friccion en las tuberias.

Una vez que se estableci6 la red hidraulica asociada al sistema, se procedio con la evaluacion
de la bomba P-516 A/B para determinar si ésta es capaz de manejar los nuevos flujos masicos
del sistema de agua de enfriamiento. Para ello, por medio de la aplicacion de la ecuacion de
Bernoulli entre varios puntos del sistema, se determind el cabezal de la bomba necesario para
manejar los nuevos caudales. Luego a partir de la curva caracteristica de la bomba, otorgada
por el fabricante, se procede a verificar si ésta realmente es apta para este servicio, de lo

contrario se procederd a seleccionar una nueva bomba, o establecer alguna otra alternativa.
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e Fase V: Establecer la propuesta definitiva para el sistema de agua de enfriamiento.

Con los equipos que se van aprovechar en la nueva propuesta y los nuevos equipos que se
disefiaron capaces de cumplir con los requerimientos de carga térmica y caida de presion, se
establecio la propuesta definitiva para el sistema de agua de enfriamiento de la planta de

alquilacion.

Por ultimo, se procedié a realizar la evaluacion econdmica del nuevo sistema de agua de
enfriamiento, con el fin de determinar los costos de inversion y operacion de dicho sistema, asi
como también comparar los costos de operacion del sistema actual y los de la nueva propuesta,

para establecer el ahorro en energia y el consumo de agua de reposicion.

Para ello, se estimaron los costos de los equipos que seran reemplazados de acuerdo al
resultado de la evaluacion del sistema de agua de enfriamiento. También se estimaron los
costos de las tuberias y accesorios asociados al nuevo sistema, con el fin de determinar el total
de los costos de inversion. Con los costos de los equipos y la vida 1util, se calculd la
depreciacion anual de los equipos, tomando el valor de salvamento igual a cero en el ultimo

afio de vida 1til, para obtener el costo anual por depreciacion.

Por otra parte se estimaron los costos de energia y de agua de reposicion, los cuales al
multiplicarse por la capacidad entregada por la torre, y el flujo a reponer, respectivamente, dan
como resultado el costo anual de operacion, con el que se establecié el ahorro en energia y

agua de enfriamiento del nuevo sistema con respecto al sistema actual.

Sumando los costos de operacion, mantenimiento y el costo por depreciacion, se obtuvo el
costo total anual de operacion para el nuevo sistema de agua de enfriamiento. Finalmente con
los costos de la inversion inicial, los costos anuales de operacion y con el valor de la tasa
interna de retorno fijada por la empresa, se estim6 el valor presente para determinar si el

proyecto resulta rentable o no, asi como estimar el tiempo de pago de la inversion.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION.

En esta seccion se presentan los resultados alcanzados, necesarios para cumplir con los
objetivos planteados, y la discusion correspondiente. Estos se reportan en el orden establecidos

por los objetivos especificos.

5.1. Equipos que conforman el sistema de agua de enfriamiento.

En la tabla N° 4, se describen todos los equipos que conforman el sistema de agua de
enfriamiento en la planta de alquilacion, que operan para ambas lineas de produccion. Estos
equipos se encargan de subenfriar y/o condensar las corrientes del proceso que asi lo

requieren.

Tabla N° 4. Descripcion de los equipos que conforman el sistema de agua de enfriamiento.

Equipo [ Descripcion Servicio Tipo 'Unidad(es)
Torre de Enfria el agua proveniente del Tiro
CT-2 .. . 1
enfriamiento proceso. Inducido
D-53 A/B Serpentin Serpentin del tanque donde se Serpentin )
P neutraliza la brea. P
, Mantiene la temperatura dentro .
D-71 Serpentin del reactor. Serpentin 1
E-1B Subenfriador | Enfria del reciclo de HF. Doble Tubo 8
. Enfria el producto proveniente
E-4B Subenfriador del mezelador MX-1. Tubo-coraza 1
E-6B Subenfriador Eflzfna el producto de tope de la Doble Tubo 6
E-8B Subenfriador Enfria el producto de tope de la Tubo-coraza 1
torre T-3.
E-10 Subenfriador 153(1)1 1fr1ador de fondo de la torre T- Tubo-coraza 1
E-11 Subenfriador Condensador de regeneracion. Doble Tubo 1
E-18 Subenfriador Enfria el producto de fondo de la Doble Tubo 5
torre T-9.
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Resultados y Discusion

Tabla N° 4. Descripcion de los equipos que conforman el sistema de agua de enfriamiento.

(Continuacion).
Equipo Descripcion \ Servicio Tipo Unidad(es)
E-19 Condensador Condensa y subenfria la corriente Doble Tubo 4
de tope de la torre T-9.
E-20 Condensador %t;:rcamblador interno de la torre Serpentin 5
E-80 Subenfriador JSEnfrla el producto de fondo de T- Tubo-coraza 1
Bomba Suministra el agua al proceso .
P-516 Centrifuga proveniente de la torre CT-2. Vertical 2

5.2. Condiciones actuales de operacion para las producciones de LAB y BAB.

En la planta de alquilacion, existen dos lineas de produccion, cuyas condiciones de operacion
son distintas para los intercambiadores de calor que requieren agua de enfriamiento. En las
tablas N° 5 y N° 6 se presentan las condiciones de operacion de los equipos que conforman el
sistema del lado de proceso para las dos producciones: alquilbenceno lineal (LAB) y
alquilbenceno ramificado (BAB). Las variables presion, temperatura y flujo madsico, se

obtuvieron a través del simulador Hysys, y de mediciones hechas en campo.

Estos equipos se encuentran alineados y en operacion para las dos producciones excepto el
intercambiador E-11, que solo se alinea cuando se procede a la regeneracion de las torres
secadoras de alimina (T-4s); el intercambiador E-80 que se encarga de enfriar la brea acida
que se envia a la planta de neutralizacion y los serpentines D-71 y D-53 A/B que se encargan
de retirar el calor de la reaccion que se forma en la preparacion de la lechada de cal, los cuales

solo operan en la produccion de BAB.

En el caso de los intercambiadores de calor E-8B y E-19 en la produccion de LAB como se

observa en la Tabla N° 5, las temperaturas de salida del lado proceso son 124 °F y 153,5 °F
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respectivamente. Esta es una condicion no deseada por parte de la planta de alquilacion, ya
que la misma requiere que la temperatura de salida sea de 104°F en ambos intercambiadores

de calor. Esto se debe a una operacion poco eficiente del sistema de agua de enfriamiento.

Los datos de operacion obtenidos del simulador corresponden a condiciones estacionarias de
la planta, a excepcion del intercambiador E-11, cuyos datos se obtuvieron de mediciones
hechas en campo cuando el mismo se alineaba para la regeneracion de las torres de alimina T-

4’s, mediante lecturas de mandmetros, termometros y placas de orificio instalados en el sitio.

Tabla N° 5. Condiciones actuales de Operacion del lado proceso para los equipos que

conforman el sistema de agua de enfriamiento en la produccion de LAB.

Flujo Temperatura, T Presién
Compuestos Fase masicom  CF).  Entrada, Pey
(M Ib/h) Ent \ | Sal (psia)
E-1B HF Liquido 11,73 149 100 158
Benceno, HF ..
E-4B y LAB Liquido 47,57 185 95 37,5
E-6B LABYy Liquido 4,079 106 95 2,78
Benceno
E-8B LAB Liquido 30,82 372 154 3,17
E-l0 | Ao ido 1,483 571 104 81,0
Pesado
E-11 Benceno Liquido 2,353 190 95 22,7
E-19 Benceno Vapor 8,541 225 124 26,1
E1g | Alaulo b ido 0,8607 448 | 113 33,2
Liviano
E-20 Benceno Vapor 1,025 225 225 31,2

En la produccién de BAB, como se muestra en la Tabla N° 6, en los intercambiadores E-4B y
E-8B, las temperaturas de salida del lado de proceso se encuentran en 118 y 120 °F
respectivamente, y el proceso requiere que ambas corrientes salgan a 104 °F. Para esta misma
produccion, el intercambiador E-18, posee una temperatura de salida del lado de proceso de
155,4 °F, y se desea que dicha temperatura llegue al valor de 113°F, ya que el sistema de agua

de enfriamiento no cumple con los requerimientos de carga térmica exigidos por el proceso.
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Tabla N° 6. Condiciones actuales de operacion del lado de proceso para los equipos que

conforman el sistema de agua de enfriamiento en la produccion de BAB.

Flujo Temperatura, T Presion
Compuestos Fase masico, m g Entrada, Py
(M Ib/h) Sal (psia)
E-1B HF Liquido 60,00 140 100 51,7
Benceno, HF ..
E-4B y BAB Liquido 56,57 208 118 41,2
E-6B BABYy Liquido 3,728 162 95 2,80
benceno
E-8B BAB Liquido 16,64 176 120 1,23
B0 | Ao ido 1,525 509 | 104 81,0
pesado
E-19 Benceno Vapor 0,399 225 100 29,1
E1g | Alaulto | indo | 4043 | 427 | 155 35,5
liviano
E-20 Benceno Vapor 0,4,90 228 228 31,2
E-80 Brea acida Liquido 0,589 266 104 75,0

Con las condiciones actuales de operacion y las propiedades fisicas de los fluidos involucrados
en el proceso, obtenidas del simulador Hysys, se calcula el calor necesario que se requiere
intercambiar o retirar para cada uno de los equipos que conforman el sistema de agua de
enfriamiento, a excepcion de los equipos mencionados anteriormente, donde el calor se

estim6 con las temperaturas de salida deseadas en el proceso.

5.3. Determinacion del flujo de agua de enfriamiento para la produccion de LAB y BAB.

Una vez que se obtiene el calor que se desea retirar, y con los gradientes de temperatura entre
la entrada y salida de la corriente de servicio, se procede a determinar el consumo de agua de
enfriamiento en cada uno de los intercambiadores de calor tal como se observa a las tablas N°

7 y N° 8, para ambas producciones.
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Tabla N° 7. Condiciones actuales de operacion del servicio de agua de enfriamiento para la

produccion de LAB.
W‘ Calor, Q Flujo masico de agua, m iﬁ:gf:;if:
(MM Btu/h) (M 1b/h) del agua, AT (°F)
E-1B 0,380E-01 302,0 12,6
E-4B 0,186E-01 1434 13,0
E-6B 0,175E-01 6,052 3,0
E-8B 0,363E-01 279,9 13,0
E-10 4,198E-01 60,12 7,0
E-11 9,366E-02 3,726 25,2
E-18 1,534E-01 16,19 9,5
E-19 A/B 1,754E-01 19,54 9,0

E-20 1,646E-01 13,09 12,6
Total 1,022E+01 840,3 -

Tabla N° 8. Condiciones actuales de operacion del servicio de agua de enfriamiento, requerido

en los intercambiadores de calor que conforman el sistema para la produccion de BAB.

Calor retirado, Q Gradiente de

Flujo masico, m

Equipo temperatura del agua,
(MMBtu/h) (M 1b/h) AT (°F)
D-71 2,866E-02 15,46 18,0
D-53 A/B 9,213E-01 49,69 18,0
E-1B 0,157E-01 217,9 7,2
E-4B 0,223E-01 137,9 15,7
E-6B 1,067E-01 50,83 2,1
E-8B 4,210E-01 127,6 3,3
E-10 3,671E-01 76,47 4.8
E-18 5,681E-01 37,62 15,1
E-19 A/B 8,650E-02 12,36 7,0
E-20 8,008E-02 2,669 30,0
E-80 4,325E-02 61,78 0,7
Total 0,668E+01 794,0 -

Los serpentines D-71 y D-53 A/B poseen un gradiente de temperatura de 18 °C (10 °F) entre

la entrada y la salida del agua de enfriamiento, ademas, cumplen con las requerimientos de
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carga térmica y caida de presion, razon por las cual los equipos se consideran que operan de

forma eficiente, y por ende no se va a considerar sus reemplazos en el nuevo disefo.

En el caso del intercambiador E-11, el gradiente de temperatura entre la entrada y la salida del
agua de enfriamiento, es de 25,2 °F. Debido a que el servicio de agua de enfriamiento no
cuenta con ningun tipo de control, manual o automatico, a este equipo no se le suministra el
agua requerida por el mismo, lo que genera como resultado un mayor gradiente de

temperatura.

El condensador parcial interno E-20, se encuentra ubicado en el tope de la torre de destilacion
T-9, de 34,5 pie de alto. Por otra parte, la caida de presion en el condensador es muy alta (15
psi), lo que trae como consecuencia que el suministro de agua falle, y dicho intercambiador no
opere de forma eficiente, esto como consecuencia de que el cabezal de la bomba no es
suficiente para suministrar el agua requerida por el equipo, razén por la cual se tiene un

gradiente de 30 °F entre la temperatura de entrada y la salida del agua de enfriamiento.

Como se puede observar en las tablas N° 7 y N° 8, los gradientes de temperatura entre la
entrada y la salida del agua para los demas intercambiadores, en ambas producciones es menor
a los 18 °F (10 °C), razon por la cual se requiere un mayor consumo de agua de enfriamiento
para satisfacer los requerimientos de carga térmica. Por otra parte se evidencia que los
gradientes de temperatura entre la entrada y la salida del agua en el proceso de alquilacion
para la produccién de BAB, son mucho mas bajos que para la produccion de LAB a excepcion

de los intercambiadores E-4B, E-18 y E-20.

Con el calor intercambiado en cada una de las producciones, se obtuvo el flujo mésico total de
agua que maneja la torre de enfriamiento CT-2, donde se puede evidenciar que para la
produccion de LAB, tanto el flujo masico de agua como el calor que se desea retirar es mayor

que para la produccion de BAB, ya que los niveles de produccion son mayores para LAB.
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5.4. Evaluacion de la torre de agua de enfriamiento CT-2.

Debido a que actualmente la mayoria de los intercambiadores que conforman el sistema de
agua de enfriamiento no se avaluaron de forma rigurosa para prestar el servicio requerido por
la planta, y no se dispone de ninglin tipo de control en dicho servicio, los equipos de
transferencia de calor manejan un mayor caudal de agua que el requerido por el proceso para
retirar el calor generado, lo que se traduce en una disminucién del gradiente de temperatura

del agua.

Esto se puede evidenciar ya que los niveles de produccion de BAB son menores que en LAB y
se utiliza la misma red hidraulica sin ningun tipo de sistema o valvula que regule el flujo,
razén por la cual se obtienen gradientes de temperaturas tan bajos en el servicio de agua de
enfriamiento, especialmente para la produccion de BAB. Por ello se consider6 la posibilidad
de disminuir el consumo de dicho servicio aumentando el gradiente de temperatura entre la

entrada y la salida del agua.

Con los flujos masicos de agua de enfriamiento y con las condiciones actuales de operacion
para LAB y BAB, en la tabla N° 9 se observa que la torre no opera de forma eficiente, ya que
la misma maneja 840,3 y 794,0 M Ib/h de agua respectivamente y su capacidad de disefio es
de 841,2 M Ib/h. Tampoco se puede disponer de los 18,5 MMBTU/h que retira la torre, ya que
la misma opera cerca de su capacidad maxima de disefio, en lo que respecta al flujo de agua
para ambas producciones. Solamente se utiliza el 46,9 % y el 26,3 % para LAB y BAB
respectivamente de la capacidad de la torre, y no se puede disponer del resto de dicha

capacidad por limitaciones de flujo.

Para la producciéon de LAB y BAB, el rango de enfriamiento es de 10,3 °F y 6,1 °F
respectivamente, razon por la cual se considerd evaluar el sistema de agua de enfriamiento con
un gradiente de temperatura de 18 °F (10 °C ), entre la temperatura de entrada y salida del
agua, y de esta manera poder disminuir el consumo de la misma en las dos producciones,
disponer de toda la capacidad de enfriamiento de la torre y cumplir con los requerimientos de

carga térmica y caida de presion necesarios en el proceso de alquilacion.
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Tabla N° 9. Condiciones de disefio y operacion de la torre de enfriamiento CT-2.

Parametro de operacion LAB BAB DISENO ‘
Flujo de agua (Mlb/h) 840,3 794,0 841,2
;foeFrilperatura de entrada del agua, t. 92.7 90,3 107
;l;(;rilperatura de salida del agua, t; 82.3 84.2 85.0
;l;(glperatura de bulbo htimedo, ty, 7.0 72.0 78.0
Rango de enfriamiento, te-ts, (°F) 10,3 6,1 22,0
Potencia total del ventilador, (Hp) 18 16 30
Flujo Volumétrico de aire G, (MM 8,524 4,737 18,08
scf/h)

Calor de la torre, Q (MMBTU/h) 8,659 4,833 18,45
Agua de reposicion, (Mlb/h) 20 19 21

Con la evaluacion de la torre CT-2 se determind que la misma puede operar con menor caudal
de agua, ampliando el rango de enfriamiento de la misma, a 18 °F (10 °C), lo cual estaria por
debajo del rango de disefio de la misma, que corresponde a 22°F (12,2 °C). La temperatura de
entrada a la torre se fijo en 104 °F (40 °C), y la de salida de la misma en 86 °F (30 °C), con un
valor de acercamiento entre la temperatura de salida de la torre y la temperatura de bulbo
hiimedo del aire de 14°F (8 °C). La temperatura de bulbo himedo se obtuvo de la estacion
meteoroldgica de Valencia, la més cercana a la ciudad de Guacara, donde se encuentra ubicada

la planta de alquilacién de Quimica Venoco C.A.
En la tabla N° 10, se muestran las condiciones meteoroldgicas del ano 2001 de donde se
obtuvieron los valores para las temperaturas de bulbo humedo 71,8 °F (22,1 °C), bulbo seco

77,2 °F (25,1 °C), y el porcentaje de humedad relativa (79 %).

Tabla N° 10. Condiciones meteoroldgicas utilizadas para evaluar la torre de enfriamiento

CT-2.
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T.B. seco media °F T.B. Hum media °f \ \Hume. Media %

Enero 76,5 70,2 76
Febrero 75,9 69,8 76
Marzo 79,2 72,0 73
Abril 78,4 72,5 78
Mayo 77,2 70,5 74
Junio 74,3 69,6 81
Julio 73,6 69,4 83
Agosto 72,3 69,6 89
Septiembre 78,1 73,4 81
Octubre 79,3 74,3 81
Noviembre 80,1 74,5 79
Diciembre 80,8 75,2 79
Promedio anual 77,2 71,8 79,0

A partir de las nuevas condiciones de operacion para el servicio de agua de enfriamiento, se
determinaron los nuevos flujos de agua requeridos por los equipos que conforman dicho
sistema, por medio de balances masa y energia tal como se muestra en las tablas N° 11y N°
12, para las dos lineas de produccién, LAB y BAB, dando como resultado que efectivamente
se requiere un menor consumo de agua para las nuevas condiciones de operacion del agua de

enfriamiento.

Tabla N° 11 Consumo de agua de enfriamiento en los equipos que conforman el sistema con

un gradiente de temperatura de 18 °F (10°C), para la produccion de LAB.

Equipo \ Calor retirado, Q (MMBtu/h) Flujo masico, m (Mlb/h)

E-11 9,366E-02 5,216
E-10 4,198E-01 23,38
E-18 1,534E-01 8,544
E-19 1,817E-01 10,11
E-1B 3,796 211,4
E-4B 1,859 103,5
E-6B 1,811E-02 1,009
E-8B 4,346 238,9
E-20 1,646E-01 9,169
Total 10,89 611,2
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Tabla N° 12. Consumo de agua de enfriamiento en los equipos que conforman el sistema con

un gradiente de temperatura de 18 °F (10°C), para la produccion de BAB.

Equipo = Calor retirado, Q (MMBtu/h) \ Flujo masico, m (Mlb/h)
E-10 0,3470 19,32
E-18 0,6422 35,77
E-19 0,08650 4,817
E-1B 1,582 88,10
E-4B 2,542 141,6
E-6B 0,1067 5,945
E-8B 0,5647 31,45
E-20 0,08008 4,460
E-80 0,04325 2,409
D-71 0,2866 15,46

D-53 A/B 0,9213 49,69
Total 7,203 399,0

Con estas nuevas condiciones, el consumo de agua de enfriamiento se ubico en 611,2 y 399,0
M Ib/h, para las producciones de LAB y BAB, representando un aprovechamiento en el
consumo de agua de enfriamiento de 28 % y 50 % respectivamente, tal como se observa en la

tabla N° 13.

Tabla N° 13. Comparacion del consumo de agua de enfriamiento entre el sistema actual y de

la nuevo propuesta, para las dos producciones.

%

Actual Aprovechado

\ \ Nueva Propuesta

Produccion Flujo masico de Flujo masico de o,
agua, m (M Ib/h) agua, m (M Ib/h)

LAB 840,3 611,2 28

BAB 796,6 399,0 50

Con los resultados obtenidos se determind que la torre de enfriamiento CT-2 puede manejar
los nuevos flujos masicos de agua ya que estos se reducen considerablemente y cumplir con
los requerimientos térmicos que requiere el proceso, para las dos lineas de produccion, al

trabajar con el nuevo delta de temperatura.
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Como la torre de enfriamiento es capaz de retirar 18,45 MM BTU/h se pueden disponer de
4,131y 7,944 MM BTU/h para ambas producciones, los cuales en la actualidad, como se dijo
anteriormente, no pueden aprovecharse por limitaciones de flujo, tal como se observa en la

tabla N° 14.

También se observa una disminucidon en lo que se refiere al agua de reposicion en la torre
CT-2, con respecto al sistema actual. Estas perdidas se calcularon considerando solo las
pérdidas por evaporacion y arrastre en la torre. Estas se fijaron en un 3 % con respecto al total
flujo de agua, ya que la planta posee un sistema de suavizadores para el tratamiento del agua
cruda. Esta disminucién se transforma en un ahorro del servicio de agua de enfriamiento del

28 % y 50 % para la produccion de LAB y BAB respectivamente.

Tabla N° 14. Condiciones de disefio y de la nueva propuesta para la torre de enfriamiento CT-

2.

LAB BAB DISENO

Flujo de agua ( M Ib/h) 611,2 399,0 841,2
Temperatura de salida del agua, t; (°F) 86 86 85
Temperatura de entrada del agua, t. (°F) 104 104 107
Rango de enfriamiento, t;-t;, (°F) 18 18 22
Potencia total del ventilador, (Hp) 15 13 30
Flujo Volumétrico de aire G, (MM scf/h) 6,253 4,090 18,08
Carga Térmica, (MM BTU/h) 10,96 7,239 18,45
Agua de reposicion (Mlb/h) 15 10 21

Con la altura de 8,20 pie (2,5 m), el flujo masico de agua que requiere ser enfriado en la nueva
propuesta y el flujo masico de aire que suministra el ventilador de la CT-2 actualmente, se
determind que la torre de agua de enfriamiento es capaz de enfriar dicha corriente hasta 81 °F
(27 °C), esta condicion ofrece una flexibilidad operacional desde el punto de vista térmico.
Esto trae como consecuencia que el flujo de aire actual pueda disminuirse hasta alcanzar el

gradiente de temperatura de 18 °F (10 °C).

Bajo estas mismas condiciones, el calor que es necesario retirar por parte de este equipo en el

nuevo sistema, es mayor que el que se retira actualmente. Esto se atribuye a que si bien el
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flujo masico de agua en el nuevo sistema, disminuye para las dos producciones, la variacion
del gradiente de temperatura es mayor con respecto a la disminucion del flujo mésico de agua.
Por otra parte la disminucion en el flujo de aire necesario para enfriar el agua hasta la
temperatura deseada, compensa el aumento de la entalpia del aire a la entrada de la CT-2, lo

que permite que se mantenga el balance de energia.

Debido a que no se poseen suficientes datos del relleno usado en la torre, se estimo6 el valor de
la potencia del ventilador para ambas producciones, basandose en datos reportados en la
bibliografia para el relleno que tuviera la mayor similitud con el que se encuentra actualmente
en la torre CT-2. Se puede evidenciar que la disminucion en el flujo de aire implica la
reduccion en la potencia del ventilador, lo que se traduce en ahorros de energia por este

concepto. Estos resultados se presentan a continuacion en la tabla N° 15.

Tabla N° 15. Comparacién del consumo de energia entre el sistema actual y la nueva

propuesta en el ventilador de la CT-2.

Potencia del ventilador de la CT-2, Wy,

(Hp)
Sistema actual Nueva Propuesta % Variacion
LAB 18 15 17
BAB 16 13 19

5.5. Evaluacion de los equipos de Transferencia de Calor.

A continuacién en la tabla N° 16, se compara el consumo de agua de enfriamiento entre el
sistema actual y la nueva propuesta, donde se obtiene que existe un aprovechamiento en el
consumo de agua de enfriamiento de 28 %, para la produccion de LAB. En todos los casos,
con las nuevas condiciones de operacién se obtienen menores flujos masicos de agua, a
excepcion del intercambiador E-11, ya que éste posee un gradiente de temperatura mayor a
18°F, consecuencia de que, como se dijo anteriormente, a este equipo no se le suministra el

agua que requiere.
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Tabla N° 16. Comparacion del consumo de agua de enfriamiento entre el sistema actual y la

del nueva propuesta, para la produccion de LAB.

- Consumo de agua de

Consumo de agua de

. . . ° . er

Equipo \ nAmIC G Tl Ab/h) enfrla$1e$:; 2fonl:oa/ l?ueva %o Variacion
E-1B 3,020E+05 2,114E+05 30
E-4B 1,434E+05 1,035E+05 28
E-6B 6,052E+03 1,009E+03 83
E-8B 2,799E+05 2,389E+05 15
E-10 6,012E+04 2,338E+04 61

E-11 3,726E+03 5,216E+03 (40)

E-19 A/B 1,954E+04 1,011E+04 48
E-18 1,619E+04 8,544E+03 47
E-20 1,310E+04 9,167E+03 30
Total 8,440E+05 6,112E+05 28
E-6B 6,052E+03 1,009E+03 &3

Esta misma tendencia se refleja en la produccion de BAB, tal como se muestra en la tabla
N° 17, en donde el aprovechamiento en agua de enfriamiento es igual al 50 %. En todos los
casos el consumo de agua de enfriamiento es menor para las condiciones de la nueva
propuesta, a excepcion del intercambiador E-20, donde el gradiente de temperatura entre la

entrada y la salida del agua es mayor a 18 °F.

Tabla N° 17. Comparacion del consumo de agua de enfriamiento entre el sistema actual y la

nueva propuesta, para la produccion de BAB.

Consumo de agua de

Consumo de agua de

. . o ey
Equipo \ S T enfriamiento con la nueva Yo Variacion
propuesta, (Ib/h)
E-1B 2,197E+05 8,810E+04 60
E-4B 1,423E+05 1,416E+05 0,5
E-6B 5,083E+04 5,945E+03 88
E-8B 1,276E+05 3,145E+04 75
E-10 7,228E+04 1,932E+04 73
E-18 3,763E+04 3,577E+04 5
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Tabla N° 17. (Continuacioén).

Consumo de agua de

Consumo de agua de

. .. ° .
Equipo \ S T enfriamiento con la nueva %o Variacion
E-19 A/B 1,236E+04 4,817E+03 61
E-20 2,669E+03 4,460E+03 (67)
E-80 6,178E+04 2,409E+03 96
Total 7,271E+05 3,339E+05 50

Como puede observarse, con la nueva propuesta se produce un aprovechamiento considerable
en el consumo de agua de enfriamiento, por lo que se puede suponer que sera dificil mantener
en operacion los intercambiadores que actualmente se encuentran en la planta, es por ello que
se considerd proceder a la evaluacion de estos equipos a partir de las nuevas condiciones de
servicio, para verificar cual 6 cuales de éstos podrian aprovecharse en la nueva propuesta. Esta
comparacion se hizo en base a las areas, tanto disponibles como requeridas, para cada uno de
ellos, y por medio de las hojas de especificaciones que se tuvieran de los equipos que
conforman el sistema de agua de enfriamiento. Cabe destacar que para determinar el area
requerida, como la resistencia que controla es la del lado de proceso (a excepcion del caso en
el que la sustancia del lado de proceso corresponda a HF), por tratarse de sustancias orgénicas,
se tomaron los valores de los coeficientes globales de transferencia de calor reportados en las
hojas de especificaciones de los equipos para dichas corrientes. En caso de que la resistencia
que controle no sea la del agua, el valor para este coeficiente se escogid dentro de los rangos
tipicos recomendados en la bibliografia (reportados en el apéndice 5) y se determinaron las
areas requeridas en el nuevo sistema, por lo que éstas corresponden a una aproximacion que
posteriormente pueden variar en el disefio final. Los resultados obtenidos de las éareas de
transferencia de calor, junto con los porcentajes de variacion, se muestran a continuacion para

cada una de las dos producciones, en las tablas N° 18 y 19.

Tabla N° 18. Areas disponibles y requeridas por los intercambiadores de calor para el sistema

actual y la nueva propuesta, para la produccion de LAB.
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Intercambiador

Area disponible, A

Area requerida, A (pie?)

\ % Variacion

pic?)

E-1B 1173 668 43

E-4B 806 1416 (76)
E-6B 144 1252 (772)
E-8B 770 529 31

E-10 126 263 (109)
E-11 37 378 (933)
E-18 26 50 (90)
E-19 34 60 (77)
E-20 10 31 (209)

En la tabla N° 18, se observa que a excepcion de los intercambiadores E-1B y E-8B, todas las
areas requeridas son menores que las disponibles, de donde se evidencia que ésta es una de las
causas de un mayor consumo de agua de enfriamiento. Esto se debe a que, como se dijo con
anterioridad, la planta experimentd un crecimiento en forma desordenada y los equipos que se
fueron instalando no eran previamente evaluados, colocando no el equipo que realmente se

necesitaba, si no el que se encontraba disponible en la planta.

Por otra parte, se consider6 que para porcentajes de variacion mayores al 100%, el equipo se
debia reemplazar. En el intercambiador E-1B, el area requerida es mayor que la disponible,
por lo que se pensd en adicionar nuevos equipos para que operaran en serie con los equipos
actuales y de esta manera obtener toda el area de intercambio requerida. Este intercambiador,
actualmente esta constituido por 8 intercambiadores doble tubo que se encuentran operando en
serie. El hecho de adicionar otro intercambiador para obtener el area de transferencia
requerida, fue descartado debido a que, desde los puntos de vista tanto térmico como
hidraulico, esta no es la mejor solucion, frente a colocar un nuevo intercambiador que cumpla
con los requerimientos del proceso en cuanto a carga térmica y pérdida de carga. Por otra
parte, en la planta no se cuenta con el espacio fisico necesario para, en este caso especifico,
ubicar otros equipos adicionales. En cuanto al intercambiador E-8B, para la produccion de
LAB, se descarto la posibilidad de adicionar otro equipo para satisfacer area requerida, debido

a que la caida de presion al colocar ambos equipos conectados en serie, resulta mayor a % psi.
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Para la produccion de BAB, al igual que para la produccion de LAB, las areas de transferencia
de calor disponibles, son mayores que las requeridas, a excepcion de los intercambiadores
E-1B, E-8B y E-80. En lo referente al intercambiador E-1B, por lo mencionado anteriormente,
no se pueden adicionar otros equipos para que operen en serie y satisfacer el area requerida de
transferencia de calor, por limitaciones de espacio fisico. El intercambiador E-8B en esta
produccion requiere de un area de transferencia de calor menor a la que se dispone, por otra
parte el intercambiador E-4B posee el menor porcentaje de desviacion del area requerida con
respecto al drea disponible tal como se observa en la tabla N° 19. Por estas razones, se
procedi6 a la evaluacion de dichos equipos a partir de sus hojas de especificaciones con las
condiciones de operacion actuales, utilizando el simulador Hextran, con el fin de determinar

su aprovechamiento en la nueva propuesta.

Con las hojas de especificaciones disponibles de los intercambiadores de calor E-4B, E-8B,
E-18 y E-19, del sistema de agua de enfriamiento se procedié a la validacién de los resultados
obtenidos con dichas hojas de especificaciones. Posteriormente se simularon los
intercambiadores de los que se disponian hoja de especificacion con las nuevas condiciones de
operacion con el fin de evaluarlos y determinar cual o cuales de estos podrian mantenerse
operando en el nuevo sistema. En caso de no ser posible su aprovechamiento, se realizara el

disefio del equipo bajo las nuevas condiciones de operacion.

Tabla N° 19. Areas disponibles y requeridas por los intercambiadores de calor para el sistema

actual y la nueva propuesta, para la produccion de BAB.

Area requerida, A Area disponible, A

Intercambiador .2 .2 % Variacion
(pie) (pie”)

E-1B 585 668 (14)
E-4B 1327 1416 (7)
E-6B 87 1252 (1339)
E-8B 326 592 (82)
E-10 138 263 (91)
E-18 76 50 35
E-19 19 60 (215)
E-20 5 31 (522)
E-80 63 57 10
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5.5.1 Equipos que permanecen en la nueva propuesta.

Los valores obtenidos tanto en la simulacion con Hextran como en la hoja de calculo de los
coeficientes individuales y globales de transferencia de calor, presentan diferencias entre si.
Estas radican, en que las propiedades fisicas de los fluidos que se reportan en dichas hojas son
diferentes a las obtenidas por el simulador Hysys, y estas variaciones aumentan a medida que
se van calculando pardmetros como el nimero de Reynolds y el nimero de Prandlt, entre

otros, debido a que el error se propaga.

Por otra parte, en cuanto al calculo de la caida de presion, la diferencia existente en los
valores obtenidos se debe a que el simulador emplea ecuaciones diferentes a las que se
utilizaron en la hoja de calculo de Excel, sin embargo se puede apreciar que este parametro

cumple con el criterio de disefio de ser menor a 10 psi.

> Intercambiador E-4B.

En primer lugar se realizo la validacion del software Hextran a partir de la hoja de
especificaciones correspondiente a este equipo para verificar si cumple con los requerimientos
de carga térmica y caida de presion reportados en dicha hoja. A través de los valores obtenidos
a partir del simulador Hextran, se concluye que los resultados alcanzados mediante dicho

software son confiables. Estos se presentan a continuacion en la tabla N° 20.

Tabla N° 20. Condiciones de presion y temperatura de entrada y salida para el intercambiador

E-4B en la produccién de BAB.

Lado Tubo Coraza Tubo Coraza
Fluido HF y Benceno Agua HF y Benceno Agua
Tent / Tsal (°F) 125/100 86 /98 125/96,3 86 /98
AP (psi) 2,5 5,0 4,8 7,2

Por otra parte, se tiene que el area de transferencia de calor requerida resultante del simulador

Hextran, es menor que el area disponible que se tiene con el intercambiador actual, por lo que

81



Resultados y Discusion

podria considerarse que el equipo se encuentra sobredisefiado, y en capacidad de procesar un
flujo mayor. Debido a que las temperaturas de salida en ambas corrientes, servicio y proceso,
no son idénticas entre si, la diferencia de temperaturas media logaritmica, presenta un

porcentaje de variacion de 24%. Estos resultados se presentan a continuacion en la tabla N° 21.

Tabla N° 21. Comparacion de los resultados obtenidos para el intercambiador E-4B en la
produccion de BAB, por medio de la hoja de especificaciones correspondiente a este equipo y

el simulador Hextran.

. Hoja %
Parametros . ) . Hextran . ez
especificaciones Variacion

Velocidad de Transferencia de Calor, Q
(MM BTU/h). 1,440 1,437 <1
Coeficiente global de transferencia de calor, Up
(BTU/h.pie”.°F). 783 106,6 (36)
Area de transferencia de calor, A (pie”). 1416 1041 24
Diferencia de temperatura media logaritmica,
ATmin (°F), 16,9 12,9 24

Posteriormente, se introdujeron en el simulador los datos de las corrientes para la nueva
propuesta en las dos producciones, para evaluar éste equipo a partir de las nuevas condiciones
de operacion. Los resultados de la evaluacion con dichas condiciones, se muestran en la tabla
N°® 22, donde se establece una comparacion con los parametros obtenidos para este
intercambiador en el nuevo sistema, tanto con el simulador Hextran como a través de la hoja

de calculo de Excel.

Tabla N° 22. Evaluacion del equipo E-4B.

Fluido Tubos: LAB, Benceno,

Fluido Coraza: Agua.

Parametro HF :
Hextran g de % . Hextran Iilgn e % .
Calculo | Variacion Calculo = Variacion
LAB T sal (°F) 96,6 95,0 1,6 104,3 104,0 <1
AP (psi) 1,10 0,90 18 9,1 0,19 98
BAB T sal (°F) 98,7 104,0 5,4 105,6 104,0 1,5
AP (psi) 4,60 1,26 73 8,10 0,33 96
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Para el desempefio del intercambiador E-4B en la produccion de BAB, que corresponde al
caso critico, se puede evidenciar que el intercambiador que opera actualmente cumple con los
requerimientos de caida de presion, asi como es capaz de enfriar alin mas la corriente del lado
de proceso, con lo que se verifica que dicha unidad puede quedarse operando en la nueva
propuesta. Para ambas producciones, el intercambiador E-4B, cumple con los requerimientos
de carga térmica y de caida de presion, la cual se encuentra entre los rangos permitidos (menor

a 10 psi).

El intercambiador E-4B, se incorporard a la nueva propuesta como un equipo unico para las
dos producciones, ya que, como se dijo anteriormente, cumple con los requisitos de carga
térmica y caida de presion necesarios. Por otra parte, como puede evidenciase, este
intercambiador en la nueva propuesta, para ambas producciones, maneja menor cantidad de
flujo asi como requiere de un 4rea mas pequeiia a la que se dispone, 1416 pie’. En la tabla N°
23 se presenta la hoja de especificaciones del intercambiador E-4B cuyos datos corresponden

a la produccion de LAB.

Este equipo es el encargado de subenfriar el benceno de la corriente de tope proveniente del
mezclador MX-1, al cual lo precede el aeroenfriador E-4A, que condensa dicha corriente. Este
intercambiador posee 1416 pie * de area de transferencia de calor, es del tipo BEU y cuenta
con 174 tubos de % plg BWG 14 y 44 pies de longitud. La coraza tiene 24 plg de diametro
interno. El agua fluye por la coraza y la corriente del lado de proceso lo hace por los tubos, por
ser esta mas corrosiva. Debido a que los flujos masicos de agua correspondientes a las dos
producciones, son diferentes, es necesario colocar una valvula de globo, manual o automatica,

para regular el flujo de la misma, dependiendo de la produccion en la que se este operando.

> Intercambiador E-8B.

Con la hoja de especificacion del intercambiador E-8B, se simulé dicho intercambiador con
las condiciones actuales de operaciéon de LAB, donde se obtuvo que dicho intercambiador
esta en la capacidad de transferir la carga térmica requerida por el proceso, asi como cumple

con el parametro de caida de presion. Por otra parte, este intercambiador subenfria la corriente
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de tope de la torre T-3, la cual opera al vacio, razén por la cual es necesario cumplir con el
parametro de que el valor de caida de presion del lado de la coraza sea menor a 0,5 psi, para
ambas producciones. En la tabla N° 24 se observan los resultados obtenidos de la evaluacion

de este equipo.

Tabla N° 23. Hoja de especificaciones correspondiente al equipo E-4B operando en la

produccion de LAB.
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Tabla N° 24. Evaluacion del equipo E-8B actual.

Condiciones Hoja de Especificaciones

Lado Tubo Coraza Tubo Coraza
Fluido Agua LAB Agua LAB
Tent / Tsal (°F) 79,8/127,.4 | 307,4/1454 | 79,8/130,0 | 307,4/145,8
AP (psi) 2,60 0,20 0,50 0,35

Una vez realizada la validacion de los resultados del software Hextran, se procedi6 a evaluar
el intercambiador con las condiciones actuales de disefio, para ambas producciones. En el caso
del intercambiador operando en la produccion de LAB, como se dijo anteriormente, se
requiere un area mayor de la que se dispone actualmente, por lo que se descart6 la posibilidad

de mantener la unidad para esta produccion y se procedié con el disefio del nuevo equipo.

Al establecer los porcentajes de variacion entre los pardmetros obtenidos con el disefio, en
cuanto a la diferencia de temperatura media logaritmica, el porcentaje de desviacion es 14 %
lo cual se debe a que el valor del parametro Fr es diferente en los dos casos, de 0,84 para la
hoja de célculo de Excel, valor que resulto de leer dicho parametro de la grafica mostrada en el
apéndice 2, mientras que el valor generado por el Hextran es de 0,77. De alli que si bien las
temperaturas son practicamente iguales, ya que para el lado de la coraza el simulador arroja
una temperatura menor, el resultado de la diferencia media logaritmica difiera en un

porcentaje alto. Estos resultados se muestran a continuacion en la tabla N° 25.

Tabla N° 25. Disefio del nuevo equipo E-8B para la produccion de LAB.

Parametros H(,)J ke Hextran | % Variacion
~ Calculo

Velocidad de Transferencia de Calor, Q (BTU/h). 4,35 4,05 6,8
Coeficiente global de transferencia de calor, Up
(BTU/h.pie’.°F). 934 86,3 77
Area de transferencia de calor, A (piez). 769,5 769,0 <1
Diferencia de temperatura media logaritmica,
ATmln (°F), 77,5 66,7 14
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Para el intercambiador E-8B operando en la produccion de LAB; se puede observar que los
resultados obtenidos del intercambiador disefiado, en lo referente a las temperaturas de salida
del lado de proceso, son bastante cercanos entre si, demostrandose que dicho intercambiador
es capaz de transferir la carga térmica necesaria para enfriar la corriente de proceso, ya que la
temperatura que se obtuvo es incluso mas baja que la requerida (100,2 ° F). Para el lado de

servicio, se alcanzan las temperaturas deseadas.

En lo referente a la caida de presion, tanto en el lado tubo como en el lado coraza, se cumple
con el pardmetro de que ambas sean menores a 10 psi, aun cuando utilizando la hoja de
calculo de Excel y el simulador Hextran los resultados obtenidos, son diferentes entre si. Por
otra parte, como se dijo anteriormente, este intercambiador subenfria la corriente de tope de la
torre T-3, la cual opera al vacio. En la tabla N° 26, se puede verificar que la caida de presion

del lado de la coraza para el intercambiador operando en esta produccién es menor a 0,5 psi.

Tabla N° 26. Desempeiio del nuevo equipo E-8B.

Parametro

Fluido Tubos: Agua

Fluido Coraza: LAB

Hextran Hoja de % . Hextran Hoja de % .
Calculo | Variacion Calculo @ Variacion
LAB T sal (°F) 104,5 104,0 <1 100,2 104,0 4)
AP (psi) 6,33 7,40 17 0,42 0,06 86

Para este intercambiador, operando en la produccion de BAB, el area de transferencia de calor
requerida, como ya se dijo, resultdé ser menor que la que se dispone actualmente con el
intercambiador en planta. Se procedid a la evaluacion de dicho intercambiador de calor, a
partir de las condiciones de operacion de la nueva propuesta. Se puede observar en la tabla N°
27, que el intercambiador es capaz de llevar las temperaturas hasta los valores requeridos por
la operacion, asi mismo la caida de presion para el lado de la coraza, cumple con el parametro

de ser menor a 0,5 psi.
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Tabla N° 27. Evaluacion del equipo E-8B.

Condiciones Hoja de Especificaciones Hextran ‘

Lado Tubo Coraza Tubo Coraza
Fluido Agua BAB Agua BAB
Tent / Tsal (°F) 86,0/ 104,0 176,0/104,0 | 86,0/104,3 | 176,0/100,2
AP (psi) 0,21 0,01 0,50 0,42

Para cada una de las producciones se requiere un intercambiador diferente, debido a que la
diferencia de flujos masicos, tanto del lado de proceso como del lado de agua, es marcada. El
intercambiador E-8B, resultante para la produccion de LAB, es un intercambiador tubo coraza
1-2, de 196 tubos de % de pulgada de didmetro externo y arreglo triangular, en una coraza
17,25 pulgadas de didmetro interno. Para la produccion de BAB, el intercambiador que se
encuentra operando actualmente en la planta, sera el mismo para la nueva propuesta, como se
dijo en principio, este intercambiador esta en la capacidad de transferir la carga térmica
necesaria para enfriar y calentar, las corrientes de proceso y servicio, respectivamente, a las
temperaturas requeridas por el proceso. Es un intercambiador tubo coraza 1-2, de 204 tubos de
¥ pulgada de diametro externo y arreglo en cuadro, en una coraza de 19 '4 pulgadas de
diametro interno. En estos intercambiadores, el agua circula por el interior de los tubos,
mientras que la corriente de proceso, LAB 6 BAB, lo hacen por el lado de la coraza. Las hojas
de especificaciones correspondientes a ambas producciones para este equipo, se presentan en

las tablas N° 28 y N° 29.

> Intercambiador E-18.

Con la hoja de especificacion de subenfriador E-18 actual, se simul6 dicho intercambiador con
las condiciones de operacion actuales para LAB, donde como se observa en la tabla N° 34,
este equipo actualmente no cumple con los requerimientos de carga térmica para las nuevas
condiciones de operacion, ya que la temperatura de salida del intercambiador E-18 es mucho
mayor que la que se requiere en el proceso para la produccion de LAB. Esta es de 226,9 °F y
se desea que se encuentre en 113 °F, razon por la cual se descartd la posibilidad de seguir

utilizando dicho equipo.
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Tabla N° 28. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-8B operando en la

produccion de LAB.
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Tabla N° 29. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-8B operando en la

produccion de BAB.
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Tabla N° 30. Evaluacion del equipo E-18.

Fluido Tubo: Agua Fluido Anulo: LAB
Pardmetro Hextran Hoja de J 2 Hextran Hoja de 0
~ Calculo | Variacion ~ Calculo  Variacion
LAB T sal (°F) 99,9 104 4) 226,9 113,0 50
AP (psi) 3,95 1,30 67 0,21 0,1 52

En el disefio del intercambiador E-18, se tienen dos intercambiadores doble tubo, uno para
cada produccion. Para LAB el intercambiador tiene un area de 26 pie’, con una longitud total
de 61 pie de largo, distribuidos en 3 horquillas de 12 pie de longitud. El tubo interno posee un
diametro de 1 Y4 de plg de didmetro nominal y el dnulo o tubo externo es de 2 plg de diametro

nominal. Para el tubo interno fluye el agua y por el anulo fluye el alquilato liviano.

Para BAB, el area de transferencia de calor es de 76 piez, con una longitud total de 123 pie,
distribuidos en 6 horquillas de 12 pie de largo. El diametro del tubo interno es de 2 plg y el del
anulo es de 3 plg. El agua de enfriamiento fluye por el tubo interno y el alquilato liviano por el
anulo. El material de construccion de dichos intercambiadores es de acero al carbon. Ambos
intercambiadores estan colocados en paralelo, para alinearlos cuando se requiere de su servicio
dependiendo del tipo de produccion. A la entrada de los intercambiadores el flujo es

controlado por una vélvula de globo, que puede ser manual o automatica.

Estos equipos se simularon en Hextran obteniéndose resultados similares entre los de la hoja
de calculo y el simulador, validando asi el disefio de los equipos involucrados. En las tablas
N° 31 y N° 32, se muestran los resultados del disefio de los intercambiadores E-18 para las
producciones de LAB y BAB respectivamente. Se puede observar que variables como
velocidad de transferencia de calor, area de transferencia de calor y diferencia de temperatura

media logaritmica, son bastantes cercanas, ya que el porcentaje de variacion es menor al 2 %.
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Tabla N° 31. Disefo del intercambiador E-18 para la produccion de LAB.

Parametros Hoja de Calculo Hextran % Variacion

Velocidad de Transferencia de Calor,
Q (MM BTU/h). 0,153 0,155 (1)

Coeficiente global de transferencia de
calor, Up (BTU/h.pie.°F). 35,88 30,57 4
Area de transfer.er21c1a de calor, A 26 26 <1

(pie”).
Diferencia de temperatura media

logaritmica, ATmln (°F). 124,5 124,5 <1

Tabla N° 32. Disefio del intercambiador E-18 para la produccién de BAB.

Parametros

Hoja de Calculo Hextran % Variacion

Velocidad de Transferencia de Calor,
Q (MM BTU/h). 0,6422 0,6520 (1,5)

Coeficiente global de transferencia de
calor, Up (BTU/h.pie.°F). 76,34 36,1 27
Area de transfer.er21c1a de calor, A 76 76 <1

(pie”).
Diferencia de temperatura media

logaritmica, ATmln (°F). 19,2 19,1 <1

Los equipos disefiados para este servicio, cumplen con los requerimientos de carga térmica y
con las pérdidas de carga, para las dos producciones, tal como se observa a continuacion en la
tabla N° 33. La hoja de especificaciones de este equipo se presenta en las tablas N° 34 y

N° 35.

Tabla N° 33. Desempeiio del nuevo equipo E-18.

Parametro

Fluido Tubo: Agua

Fluido Anulo: Benceno

Hextran il dle A Hextran il A
Calculo | Variacion Calculo | Variacion
LAB T sal (°F) 104,1 104,0 <1 113,0 113,0 <1
AP (psia) 3,68 1,17 68 0,61 0,04 93
T sal (°F) 104,3 104,0 <1 113,0 113,0 <1
BAB AP (psia) 3,58 2,65 26 0,40 0,10 75
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> Intercambiador E-19.

Con la hoja de especificacion del intercambiador E-19 A/B, se simuld dicho intercambiador
con las condiciones actuales de operacion de LAB, donde se obtuvo que el mismo no cumple
con los requerimientos de carga térmica, ya que solo enfria la corriente de proceso hasta 142
°F y se desea que la misma se encuentre a 104 °F, para luego ser enviada al tanque de
alimentacion de benceno, razéon por la cual se descarto la posibilidad de dejar operando este

equipo, y se decidid reemplazarlo. Estos resultados de observan en la tabla N° 36.

Tabla N° 36. Evaluacion del equipo E-19.

Fluido Anulo: Benceno

Fluido Tubos: Agua

Parametro | Hextran J Hoja de J % Hextran ' Hoja de %

Célculo | Variacion . Calculo = Variacion
LAB T sal (°F) 102,5 104,0 (1,5) 142,0 104,0 27
AP (psia) 4,42 1,30 76 2,41 0,90 63
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Tabla N° 34. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-18 operando en la

produccion de LAB.
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Tabla N° 35. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-18 operando en la

produccion de BAB.
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Para validar dicho disefio, se simulé en Hextran el intercambiador, donde los resultados
obtenidos, en lo que se refiere a los coeficientes de transferencia de calor y a la diferencia de
temperatura media logaritmica, poseen un rango alto de desviacion, tal como se observa en la
tabla N° 37. Parametros como el area de transferencia de calor y la velocidad de transferencia

de calor, resultaron muy similares con porcentajes de desviacion menor al 1 %.

Tabla N° 37. Disefio del intercambiador E-19 para la produccién de LAB.

. [ [ 0
Parametros H(,)J GG Hextran ./0 s
Calculo Variacion

Velocidad de Transferencia de Calor, Q (BTU/h). 0,182 0,180 1,0
Coeficiente global de transferencia de calor, Up
(BTU/h.pic®°F). 80,58 | 58,92 27
Area de transferencia de calor, A (pie?). 34 34 <1
Diferencia de temperatura media logaritmica,
ATmln (°F). 54,04 90,2 (67)

Para las condiciones de operacion en la produccion de BAB, el intercambiador E-19 requiere
un é4rea de transferencia de calor de 19 pie’, menor que la requerida con las condiciones de
operaciéon para LAB que es de 34 pie’. Por esta razon se simuld en intercambiador E-19
obtenido anteriormente con las condiciones de operacion de la produccion de BAB, donde se
obtuvo como resultado que este cumple con los requerimientos de carga térmica y caida de

presion con dichas condiciones.

Por otra parte, como se observa en la tabla N° 38, puede decirse que para la produccion de
LAB el intercambiador cumple con los requerimientos de carga térmica ya que la temperatura
de salida del lado proceso obtenida por el simulador es de 101 °F y se requiere que esté en 104
°F. Para la produccién de BAB se observa que la temperatura de salida es de 97,9 °F y la
requerida por el proceso es de 100,4 °F. Esto se debe a las diferencias entre las éareas
requeridas, que como se dijo anteriormente, para la producciéon de BAB ésta es menor que
para LAB. En lo referente a la caida depresion, en ambos casos cumple con el parametro de

ser menor a 10 psi. En base a estos resultados se escogid un solo intercambiador para las dos
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producciones, en vez de dos intercambiadores para cada produccion, disminuyendo de esta

forma los costos de inversion.

Tabla N° 38. Desempefio del nuevo equipo E-19.

Fluido Tubo: Agua

Fluido Anulo: Benceno

Parametro e Hoja de V) Hextran Hoja de %

Calculo Variacion Calculo | Variacion
LAB T sal (°F) 104,5 104,0 <1 100,2 104,0 (4)
AP (psi) 6,33 2,07 67 0,42 0,03 93
BAB T sal (°F) 103,5 104,0 (<1 97,9 100,4 (3)
AP (psi) 0,7 0,3 57 5,00 0,01 100

El nuevo intercambiador E-19, es un solo intercambiador doble tubo de 34 pie®, que condensa
y subenfria la corriente de proceso proveniente del tope de T-9, de tubo interno de 1 4’ de
didmetro nominal y de 2 plg de didmetro nominal para el 4nulo, con una longitud total de 78
pie, distribuidos en 4 horquillas de 12 pie de longitud. Por ser un condensador el vapor fluye
por el anulo, y el agua circula por los tubos. En la tabla N° 39, se encuentra la hoja de
especificacion del E-19. Este equipo operara para las dos producciones. Como los flujos
masicos de agua requeridos para satisfacer los requerimientos de carga térmica son distintos
para las dos producciones de la planta, se debe colocar una vélvula, manual o automatica, para

regular el flujo de servicio dependiendo de la produccion en que se esté trabajando.

5.5.2 Nuevos equipos.

En la mayoria de los casos fue imposible realizar la evaluacion de los equipos que se nombran
a continuacion, a partir de sus respectivas hojas de especificaciones, ya que no se contaba con
dicha informacién. Es por ello que se establecié disefiar nuevamente estos equipos basandose
en la comparacion realizada entre las areas de transferencia de calor requeridas y disponibles
en planta. Por otra parte, se consider6 la posibilidad de que en los casos en que fuera posible,

dejar operando un intercambiador Unico para las dos producciones. Para la validar el disefio de
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los equipos de transferencia de calor se utilizo el software Hextran. En el apéndice 9, se
muestran los resultados obtenidos por el simulador para el intercambiador doble tubo E-11 y

para el intercambiador tubos-coraza E-4B.

> Intercambiador E-1B.

En el disefio de este equipo se puede observar en la tabla N° 40, que el porcentaje de
desviacion para el area de transferencia de calor es 12,3%. Esto se debe a que el area
requerida, segin el simulador es menor que la resultante de la hoja de calculo en Excel, ya que
para efectos de la simulacion, este intercambiador se simulé como un intercambiador nuevo y
no se evalud, como uno ya existente, dando resultados muy cercanos a los obtenidos a través
de la hoja de célculo. Es por ello que las areas no coinciden, ya que al realizar la evaluacion en
Hextran, es necesario especificar el area de transferencia de calor, pero si la simulacion se
ejecuta como un intercambiador nuevo, deben hacerse otras especificaciones y es el software
el que arroja este valor, junto con los de temperaturas, caida de presion, coeficientes globales,
entre otros. Sin embargo, se puede apreciar en la misma tabla que los porcentajes de variacion

para el resto de los parametros son menores del 5%.

Tabla N° 40. Disefio del intercambiador E-1B para la produccion de LAB.

Resultados Excel Hextran % variacion

Velocidad de Transferencia de Calor, Q
(MMBTU/h) 3,80 3,86 (1,6)
Coeficiente Global de transferencia de Calor, Up
(BTU / h pie” °F) 149,24 148,18 0,7
Area de transferencia de calor, A (pie?) 1074,0 942 12
Diferencia de temperatura media logaritmica,
ATmln (°F) 25,2 25,3 (<1
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Tabla N° 39. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-19 operando en la

produccion de LAB.
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En la tabla N° 41 se puede evidenciar que este nuevo equipo es capaz de transferir la carga
térmica necesaria para enfriar la corriente de proceso hasta la temperatura deseada, que es de
100,4 °F para ambas producciones, LAB y BAB, la caida de presion, si bien no es idéntica por

las dos vias, cumple con el pardmetro de que sean menor a 10 psi.

Tabla N° 41. Desempeiio del nuevo equipo E-1B.
Fluido Tubo: HF

Fluido Coraza: Agua

Parametro sesren] Hoja de ) Hextran Hoja de %

Calculo Variacion Calculo | Variacion
LAB T sal (°F) 100,4 100,4 <1 104,3 104,0 <1
AP (psi) 0,80 1,00 20 6,11 1,50 75
BAB T sal (°F) 100,7 100,4 <1 104,0 104,0 <1
AP (psi) 1,60 0,30 81 8,4 0,40 95

Para este caso, el mds critico, en cuanto a produccion, es el de LAB, ya que es donde se
maneja mayor cantidad de flujo. Es por esto, que primero se realizo el disefio del
intercambiador en esta produccidon y posteriormente, el intercambiador resultante, se evalud
para las condiciones de operacion en BAB, con el fin de dejar el mismo equipo operando para
las dos producciones, siempre que este cumpliera con los requerimientos de carga de térmica y

de caida de presion.

En el caso del intercambiador E-1B operando en la produccion de BAB, al realizar el diseno
manteniendo el intercambiador resultante para el caso més critico (LAB) y con las condiciones
de operacion de BAB, se verificd que este cumplia con los requerimientos de carga térmica y
de caida de presion, por lo que se procedidé con evaluacion del mismo en el simulador. Por
manejar esta produccion una menor cantidad de flujo, y ser las temperaturas del lado de
proceso un poco diferentes, el calor necesario para alcanzar dichas temperaturas, es menor,
trayendo como consecuencia que, para un mismo coeficiente global de transferencia de calor
(supuesto) el area de transferencia de calor sea menor. Esto se refleja en el alto porcentaje de

variacion de este parametro, tal como se muestra en la tabla N° 42.

Tabla N° 42. Disefio del intercambiador E-1B para la producciéon de BAB.
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Resultados \ Excel Hextran \ %variacion
Velocidad de Transl,gfrerrén/clila; de Calor, Q (MM 1,595 1,580 <1
Coeficiente Glo(‘tl)ga% Se/tlrlalr;iset;ezle:r)lcia de calor,Up 103,61 96,54 6.8
Area de transferencia de calor, A (pie?) 1074,00 727 32
Diferencia de temAp;rrIallltIlllr(a(l) 1;1)1ed1a logaritmica, 222 225 (1.5)

En planta, este equipo se encarga de enfriar el acido fluorhidrico proveniente del tope de la
torre recuperadora de acido, T-9. Anteriormente se pensaba que mientras mas fria se
encontrara la corriente de salida de dicho intercambiador, era mejor para el proceso.
Actualmente se verifico que es necesario mantener esta temperatura en un valor especifico, de
38 ° C (100,4 °F), ya que de lo contrario la calidad del producto obtenido se ve afectada. Este
intercambiador actualmente estd constituido por un banco de ocho intercambiadores doble

tubo, conectados en serie.

En el nuevo diseno el intercambiador E-1B, es un intercambiador tubo coraza 2-4, por lo que
se disefid como dos intercambiadores 1-2, colocados en serie. Cada uno de estos
intercambiadores posee 112 tubos de 20 pie de longitud y 1 pulgada de diametro externo,
colocados en un arreglo cuadrado, en una carcasa de 17,25 pulgadas de diametro interno. En
este intercambiador los tubos son de monel, ya que por el interior de estos circula el acido
fluorhidrico, el cual es un fluido muy corrosivo. El agua circula por la coraza. A pesar de que
para la produccion de BAB, el area de transferencia de calor es menor, como se dijo
anteriormente, este intercambiador puede operar de manera dptima como el mismo para las
dos producciones. La hoja de especificaciones correspondiente a este equipo se presenta en la

tabla N° 43.

> Intercambiador E-6B.

Para el intercambiador E-6B, como no se dispone de la hoja de especificacion de dicho
equipo, la evaluacion se hizo, en base a la comparacion de las areas de transferencia de calor,

y como se muestra en las tablas N° 18 y 19, existen una gran diferencia, ya que el area
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requerida para las producciones de LAB y BAB son de 144 y 87 pie” respectivamente, y la
disponible en planta es de 1252 pie?, conformado por un banco de 6 intercambiadores doble

tubo. Por esta razon de decidié disehar un nuevo intercambiador para este servicio.

En el disefio del subenfriador de tope de T-2, se tomd como consideracion, que la caida de
presion del lado de proceso no debe ser mayor a 2 psi, porque la torre T-2 opera al vacio, y

una caida de presion mayor en el intercambiador afectaria el sistema de vacio de la torre.

Dicho disefo resulté un solo intercambiador doble tubo para ambas lineas de produccion,
LAB y BAB, de 144 pie® de area, de 2 plg de diametro para el tubo interno y 3 plg de diametro
para el anulo, con una longitud total de 231 pie, distribuidos en 10 horquillas de 12 plg de
longitud.

Para validar el disefio se utilizé el simulador Hextran como herramienta de comprobacion,
donde se simuld, el intercambiador E-6B para las dos producciones y el intercambiador E-6B
obtenido para la produccion de LAB, con las condiciones de operacion de BAB, para
comprobar que efectivamente se puede utilizar un solo intercambiador para las dos lineas de
produccion, a pesar que se requieren areas de intercambio de calor diferentes. En la tabla N°
44, se muestran los resultados obtenidos de la hoja de célculo de Excel y por el simulador
Hextran, con los porcentajes de variacion. En la misma se observa que la mayor diferencia se
presenta en el coeficiente global de transferencia de calor, con un porcentaje de variacion de

15,5.

Tabla N° 44. Disefio del intercambiador E-6B en la produccion de LAB.

Parametros | Hoja de Calculo [ Hextran
Velocidad de Transferencia de Calor,
Q (MM BTU/h). 0,1067 0,1020 4

Coeficiente global de transferencia de
calor, Up (BTU/h.pie2.°F). 46,60 39,78 15,5
Area de transfe{er2101a de calor, A 27 R7 <1

(pie”).
Diferencia de temperatura media

logaritmica, ATmln (°F). 26,32 29,6 (12)
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Tabla N° 43. Hoja de especificacion correspondiente al intercambiador E-1B operando en la

produccion de LAB.
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Como las condiciones de operacion para las dos lineas de producciéon son distintas, se simuld
el intercambiador E-6B obtenido para la produccion de LAB que corresponde al caso mas
critico en cuanto a produccion, con las condiciones de operacion en BAB, para determinar si
se puede usar un mismo equipo para las dos producciones. Como el area de transferencia de
calor requerida para LAB es mayor que para BAB, el resultado de esta simulacion, es que
dicho equipo enfria hasta 90 °F la corriente de proceso y esta requiere que se encuentre en
95°F, y ademdas cumple con los requerimiento de pérdida de carga. En la Tabla N° 45, se
observan los resultados de dicha simulacion para las dos producciones, donde se aprecia que la
variacion entre la temperatura deseada y la obtenida por el simulador es menor del 5%, razéon
por la cual se tom¢ la decision de que opere un solo intercambiador para las dos producciones.

La hoja de especificacion de este equipo se presenta en la tabla N° 46.

Tabla N° 45. Desempefio del nuevo equipo E-6B.

Fluido Tubo: Agua Fluido Anulo: Benceno
Parametro Hoja de ) Hoja de %
Hextran\ ~ Calculo | Variacion L3 ferdarem Calculo | Variacion

Tsal °F) | 103,3 | 104,0 <1 95,6 95 <1
AP (psia) 0,9 01 99 0,36 0,11 69
BAp | Tsal(F) | 1054 104,0 13 90 95,0 (6)
AP (psia) | 0,57 0,19 55 0,2 0,075 60

> Intercambiador E-10.

Para este intercambiador el 4rea de transferencia de calor requerida es de 138 pie2 y 126 pie2
para LAB y BAB respectivamente, y se dispone de un area de 263 pie’, por lo que se tom6 la
decision de disefiar un nuevo intercambiador adecuado a los flujos de proceso. Como las areas
de transferencia de calor requeridas son similares para las dos producciones, se tomo el disefio
de la produccion que necesitara la mayor area, que en este caso corresponde a la de BAB, y se
evalu6 para la produccion de LAB, con el fin de determinar si este cumple con los

requerimientos de carga térmica y pérdida de carga.
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Tabla N° 46. Hoja de especificacion correspondiente al intercambiador E-6B operando en la

produccion de LAB.
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El disefio del intercambiador E-10, que se encarga de subenfriar el alquilato pesado que sale

por el fondo de la T-501, dio como resultado un intercambiador doble tubo de 138 pie” de 4rea

de transferencia de calor. El tubo interno del intercambiador es de 2 plg de didmetro y el tubo

externo (anulo) es de 3 plg de didmetro nominal, con una longitud total 221 pie, distribuidos

en 10 horquillas de 12 pie de longitud. Por el tubo interno fluye el agua y por el anulo fluye el

alquilato pesado por ser éste el fluido mas viscoso.

Este intercambiador se simul6 en Hextran para validar el disefo, pero como el balance de

masa y energia no convergio, la simulacién no corrio. Al especificar la temperatura de salida

en alguna de las secciones del intercambiador, éste no cumplia con las pérdidas de carga, o las

areas daban diferentes. En la tabla N° 47 se muestran los resultados obtenidos por la hoja de

calculo en Excel.

Tabla N° 47. Diseno del intercambiador E-10.

Parametro

\ Produccion

" LAB

BAB

Velocidad de Transferencia de Calor, Q (MM BTU/h). 0,4198 | 0,3470
Coeficiente global de transferencia de calor, Up
(BTU/h.pic®.°F). 22,63 | 18,67
Area de transferencia de calor, A (pie?). 126 138
Diferencia de temperatura media logaritmica, ATmln (°F). 137,8 124,3

El equipo disefiado para este servicio, cumple con los requerimientos de carga térmica y con

las pérdidas de carga, para las dos producciones, tal como se observa a continuacioén en la

tabla N° 48.

Tabla N° 48. Desempefio del nuevo equipo E-10.

Parametro Lado Tubo: Agua Anulo: Proceso.

T sal (°F) 104,0 104,0
LAB AP (psi) 2,9 0,02

T sal (°F) 104,0 104,0
BAB AP (psi) 2,25 2,9
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Como los flujos masicos de agua son diferentes para cada produccidn se necesita instalar una
valvula que regule el flujo de servicio a la entrada del intercambiador dependiendo de la
produccion con que se este trabajando. La hoja de especificacion de este equipo se puede

observar en la tabla N° 49.

Intercambiador E-11.

Por no disponer de la hoja de especificaciones del intercambiador E-11, no se pudo evaluar
este equipo con el simulador Hextran, pero con los datos disponibles y con las mediciones
hechas en campo, se realizaron los balances de masa y energia, y se obtuvo el area de
transferencia de calor requerida por el equipo de 37 pie?, menor a 200 pie?, por lo que se tomd
la decision de disefiar un intercambiador doble tubo, a diferencia del intercambiador actual que
es un tubo-coraza, donde el 4rea disponible es de 378 pie’, razon por la cual se descarto la
posibilidad de aprovechar este equipo en la nueva propuesta para el sistema de agua de

enfriamiento.

El nuevo disefio del intercambiador E-11, obtenido por medio del uso de la hoja de calculo
Excel, es un intercambiador doble tubo de 37 pie” de area de transferencia de calor, de 1 V4 plg
de diametro para el tubo interno, y de 2 plg de didmetro para el 4nulo, con una longitud total
de 84 pie, distribuidas en 4 horquillas de 12 plg de longitud. El fluido que circula por los tubos

es el agua y el que circula por el anulo es el benceno.

Para validar el disefio del intercambiador de regeneracion de las torres secadoras de Alimina,
E-11, se hizo uso del simulador Hextran, donde los resultados de requerimientos de carga
térmica y pérdidas de carga, dieron similares, al igual que los coeficientes globales de

transferencia de calor del intercambiador.
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Tabla N° 49. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-10 operando en la

produccion de BAB.
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En la tabla N° 50 se muestran los resultados obtenidos por la hoja de calculo y por el
simulador Hextran para el intercambiador E-11, donde se observa que los porcentajes de
desviacion son menores al 10%. En general, los resultados son muy similares, y la principal
diferencia esta en las propiedades fisicas obtenidas del simulador Hysys y las calculadas por el
simulador Hextran. En esta misma tabla, se demuestra que el disefio realizado bajo las
consideraciones, parametros y criterios de disefio establecidos, coincide con los
requerimientos de 4area de transferencia de calor y con la carga térmica requerida por el

proceso, cuando ésta se compara con los resultados del simulador Hextran.

Tabla N° 50. Diseno del intercambiador E-11.

Parametros Hoja de Calculo Hextran

Q (MM BTU/h). 0,0937 0,0900 3,9
Coeficiente global de transferencia de
calor, Up (BTU/h.pie.°F). 65,60 70,96 (8.2)
Area de transfe{er2101a de calor, A 37 37 <1
(pie).
Diferencia de temperatura media
logaritmica, ATmln (°F). 34,22 34,2 <1

Por otra parte, tal como se observa en la tabla N° 51, las pérdidas de carga para el lado de
proceso poseen los mayores porcentajes de variacion. Aun asi, se puede observar que en
ambos casos las pérdidas de carga resultaron menores a los 10 psi, establecido como
parametro de disefo para el calculo de los intercambiadores, razon por la cual ambos disefios
cumplen con los requerimientos de pérdidas de carga establecidas, y su disefio se considera
eficiente. En la tabla N° 52 se presenta la hoja de especificaciones para el intercambiador E-

11.
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Tabla N° 51. Desempeiio del nuevo equipo E-11.

Fluido Tubo: Agua

Fluido Anulo: Benceno

Parametro
Hextran S % . Blynee % .
a Variacion Calculo = Variacion
T sal (°F) 103,1 104,0 <1 94,8 95,0 (<1
AP (psia) 0,90 0,64 29 1,38 0,22 84

> Intercambiador E-20.

En el caso del condensador parcial E-20, la evaluacién de este equipo se limitdo a la
comparacion de las areas de transferencia de calor, ya que a pesar que se dispone de la hoja de
especificaciones, el simulador Hextran no posee la funcion para la evaluacion y diseno de
serpentines. Como el area requerida para ambas producciones es menor que la disponible, y la
caida de presion en dicho serpentin es mayor a los 10 psi (15 psi), se decidié redisefiarlo para

cumplir con los requerimientos de pérdida de carga y de carga térmica.

El condensador parcial interno se diseid bajo la premisa de que por el interior del tubo ocurre
una convencion forzada, que es por donde fluye el agua de enfriamiento, y que por el exterior
de este ocurre la condensacion del vapor que asciende por la torre T-9, suponiendo que las
espiras del serpentin se encuentran en posicion horizontal. A continuacion en la tabla N° 53 se

presentan los resultados obtenidos para el disefio en las dos producciones.

Tabla N° 53. Diseno del intercambiador E-20.

Produccion
Parametro
Calor generado, Q (MM BTU/h). 0,1646 0,0801
Coeficiente global de transferencia de 76,56 7.7

calor, Up (BTU/h.pie”.°F).

Area de transferencia de calor, A (pie?). 10 5

Diferencia de temperatura medio
logaritmica, ATmln (°F).
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Tabla N° 52. Hoja de especificaciones correspondiente al intercambiador E-11.
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A pesar de que las areas de transferencia de calor son distintas por la limitacion de espacio
fisico, en la columna se instalara un solo serpentin que opere para las dos producciones,
considerando que se requiere colocar una valvula que regule el flujo de agua hacia este
equipo, dependiendo de la produccion con que se esté trabajando. Por otra parte se puede
verificar que este nuevo intercambiador para ambas producciones cumple con los
requerimientos de pérdida de carga, tal como se observa en la tabla N° 54. La caida de presion
para el fluido que va por el exterior de los tubos, no se determind, ya que no es posible
determinar el area de flujo del vapor que asciende por la columna y que se pone en contacto

con el serpentin.

Tabla N° 54. Desempefio del nuevo equipo E-20.

- Parametro  Lado Tubo: Agua  Benceno \

T sal (°F) 225,0 104,0
LAB .

AP (psi) 1,98 -

T sal (°F) 208,2 104,0
BAB AP (psi) 0,27 -

El condensador E-20 es un tubo de acero comercial de 1 plg de didmetro nominal, con un
diametro de espira de 15 plg, area total de 10 pie” y una longitud de igual a 29,1 pie con 15
vueltas. Este equipo operaré para las dos producciones del proceso. La hoja de especificacion

correspondiente a este equipo se muestra a continuacion en la tabla N° 55.

> Intercambiador E-80.

Del subenfriador de fondo de T-5, no se dispone de la hoja de especificacion, por lo que la
evaluacion de dicho equipo se hizo en base a las areas de transferencia de calor. El area
requerida del intercambiador E-80 es mayor que la disponible. El area requerida por este
equipo es similar a la del intercambiador E-19 actual. En principio, se pensé en la posibilidad
de reemplazar al E-80 por dicho intercambiador, pero se descartd esta posibilidad ya que el
intercambiador E-19 se encuentra en la zona no acida del proceso, y el intercambiador E-80
debe enfriar la corriente de brea acida, que contiene HF por lo que se procedi6 a disefar un
nuevo intercambiador E-80.
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Tabla N° 55. Hoja de especificaciones del condensador E-20.
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Tabla N° 58. Hoja de especificaciones correspondientes al intercambiador E-80.
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El disefio del intercambiador E-80 consiste en un intercambiador doble tubo, de 63 piez, con
una longitud total de 145 pie, con el tubo interno de 1 4 plg de didmetro nominal, y de 2 plg
para el anulo. Por el interior del tubo interno circula la brea acida, que contiene HF, razén por

la cual el material del tubo interno es de monel.

Este disefo se simuld en Hextran, donde se obtuvieron resultados similares a los de la hoja de

calculo en Excel. Estos resultados se presentan a continuacion en la tabla N° 56.

Tabla N° 56. Diseiio del intercambiador E-80.

Parametro Hoja de Excel ' Simulador Hextran | % Variacion

Velocidad de transferencia de Calor, Q
(MM BTUh), 0,004325 0,00593 (37)

Coeficiente global de transferencia de
calor, Up (BTU/h.pie’.°F). 10,1 13,5 (33)
Area de transfer.egma de calor, A 63 63 <1

(pie”).
Diferencia de temperatura media
logaritmica, ATmln (°F). 65,5 65.1 I

En la tabla N° 57 se puede verificar que este equipo cumple con los requerimientos de carga
térmica y de pérdida de carga. La hoja de especificaciones de este equipo se presenta en la

tabla N° 58.

Tabla N° 57. Desempefio del nuevo equipo E-80.

\ Fluido Tubo: Brea acida Fluido Anulo: Agua
Parametro Hextran Hoja de % Hextran Hoja de %
\ Célculo | Variacion Célculo = Variacion
BAB T sal (°F) 103,7 104,0 <1 104,3 104,0 <1
AP (psi) 2,17 0,10 95 0,18 0,06 67
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5.6. Evaluacion hidraulica del sistema de agua de enfriamiento.

Una vez que se realizo el disefio de todos los equipos de transferencia de calor considerando
las condiciones de operacion para la nueva propuesta, se procedio a evaluar la red de tuberias
que posee actualmente la planta de alquilacion con el fin de verificar se estas son capaces de
manejar los nuevos flujos masicos de agua, cumpliendo con los requerimientos de velocidad
de flujo recomendada y de caida de presion por tramo de longitud. En el caso de no cumplirse
con estos criterios, se procedio con el disefio de las tuberias cumpliendo con los parametros de

diseno. Los resultados obtenidos se muestran a continuacion.
5.6.1. Red Tuberias.

Para realizar la evaluacion de la red de tuberias del sistema de agua de enfriamiento, se
utilizaron los planos isométricos de dicho sistema, para comparar si las tuberias actuales son
capaces de manejar los nuevos flujos de agua, cumpliendo con las velocidades y caida de
presion permitidas. De la evaluacion se obtuvo que las tuberias para los intercambiadores
E-4B, E-10, E-19 y E-20, pueden seguir operando con los nuevos intercambiadores, mientras
que el resto de las tuberias van a ser reemplazadas en la nueva propuesta. Los accesorios, tales
como codos, tee, contracciones, expansiones, etc, no se reemplazaron ya que los nuevos
equipos van a ocupar la misma posicion que tienen actualmente. Solamente se van a instalar
las valvulas globo, necesarias para regular el flujo de agua en las dos producciones de la

planta, en los puntos que asi lo requieran.

La determinacion de los didmetros de las tuberias que van a ser reemplazadas, se realiz
considerando que para plantas quimicas, los didmetros mas comunes son de 1 plga 1 2 plg, en
el caso de las tuberias sch 80, mientras que para el caso del sch 40, los diametros nominales
permisibles son desde 2 plg hasta un maximo de 10 plg. Este pardmetro se cumpli6 para todos
los tramos, a excepcion del intercambiador E-20, cuyo diametro es de 1 pulgada sch 40, ya
que al hacer la evaluacion se determiné que la caida depresion y la velocidad en la tuberia se

encuentran dentro de los parametros establecidos.
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En la tabla N° 59, se presentan los tramos de tuberias resultantes para el nuevo sistema. Como
puede observarse, resultaron las mismas para todos los intercambiadores de calor operando en
las dos producciones. También puede notarse que la velocidad de flujo en el intercambiador E-
6B en la produccion de LAB, es bastante baja, por lo que esta linea requiere de una valvula
que regule el flujo de agua al equipo, cada vez que opere en dicha produccién. Esto es debido

a que los flujos que se manejan en las dos producciones son muy diferentes entre si.

Tabla N° 59. Didmetro nominal correspondiente a cada uno de los tramos de tuberias
asociadas a los distintos intercambiadores que conforman el sistema de agua de enfriamiento

para la produccion de LAB.

~Ramal
Equipo E-1B E-4B‘E 6B E-8B E-10 E-11  E-18 E-19 E-20 Pr1nc1pa

Didmetro
nominal, 6 4 1% 6 3 1% 2 1% 1
(plg)

LAB|  C¢dula 40 | 40 | 80 | 40 | 40 | 80 | 40 | 80 | 40 40
Velocidad 4,69 | 521 | 036 |5300| 2,10 | 1,89 | 1,63 | 3,67 | 1,14 | 7.67
(pie/s)

Caidade |50y 451 001|074 | 0,18 | 0,13 | 0,08 | 115 | 0,13 | 1,45

presion (psi)

LO%S)“d’ 275|703 | 10,8 | 34,6 | 37,1 | 143 | 95 | 34,0 | 352 | 57.8
Ramal
Principal

Diametro

nominal, 6 4 1'% 6 3 2 1% 1 1 8

(plg)

Cédula 40 | 40 | 80 | 40 | 40 | 40 | 80 | 40 | 80 40

BAB ™ Clocidad
clocdad | 195 [ 7,13 | 1,87 5,300| 2,12 | 6,83 | 1,75 | 3,31 | 2,15 | 4,33
(pie/s)

Caidade 151012601 011|074 | 018|135 | 028 | 1.00 | 049 | 047
presion (psi)
L"aﬁgld’ 2751703 10,8 | 34,6 | 37,1 | 9.5 | 340|352 |33,5| 57.8
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5.6.2. Bomba P-516 A/B.

Con los nuevos caudales de agua de enfriamiento obtenidos en la nueva propuesta del sistema,
y con la red hidraulica asociada al mismo, se calcul6 el cabezal de la bomba por medio de un
balance de energia (Bernoulli), entre los puntos que asi lo requieren. Como el tren de
intercambiadores se encuentran conectados en paralelo, los Bernoulli, se aplico en los entre los
puntos que se muestran en la figura 17, suponiendo como una aproximacion, que las pérdidas
de carga y friccidon son las mismas para cada tramo de tuberia. Este balance se repiti6 para
diferentes caudales de operacion con el fin de obtener la curva del sistema. Con el uso de la
curva caracteristica de la bomba, otorgada por el fabricante, se determind el punto de

operacion para las dos producciones.

El Bernoulli se realiz6 entre los puntos 1y 2 (Ver figura 17), de donde se obtuvo la el cabezal
de la bomba, ya que se considerd la presion en el punto 2, a la salida del agua del cabezal de
retorno y la presion en el punto 1, en la piscina de la torre, se supuso como presion

atmosférica.

Agua de
reposicion
2
CT-2
1 I Ve W
A A
P-516 A/B

E-8B

Figura 17: Puntos del sistema donde se realizo el balance de energia.

En la tabla N° 60, se presenta el cabezal obtenido para las producciones de LAB y BAB, la

potencia necesaria y la eficiencia de la bomba. Como se puede observar, se requiere una
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menor potencia de la bomba para las nuevas condiciones de disefio, lo que representa un
ahorro de energia para la planta de alquilacion de 35 % y 39 % para las producciones de LAB

y BAB, tal como se observa en la tabla N° 61.

Tabla N° 60. Resultados de la evaluacion de la bomba P-516 para los diferentes caudales de

Resultados Sistema Nueva
~actual __propuesta

operacion.

Produccion LAB | BAB | LAB | BAB
Caudal de agua, (GPM) | 1686 | 1586 | 1210 | 797
Cabezal de 1a bomba,
HB (pie) 40 49 35 42
Eficiencia, n 073 | 077 | 0,82 | 0,73
(adimensional)
Potencia, W (Hp) 20 20 13 12

Tabla N° 61. Comparacion de la potencia requerida por la bomba P-516 A/B, con su

porcentaje de variacion para el sistema actual y la nueva propuesta.

Potencia de la bomba, W (Hp)

Sistema actual Nueva Propuesta % Variacion
LAB 20 13 35
BAB 19,8 12 39

En el grafico N° 1 se observa la curva del sistema para las producciones de LAB y BAB con
las condiciones de operacion de la nueva propuesta, y la curva caracteristica de la bomba
otorgada por el fabricante, tal como se observa en el apéndice 10, donde se aprecia que para
los caudales que requiere la nueva propuesta, para las dos producciones, el cabezal de la
bomba se encuentra en un punto por debajo de la curva de la misma, lo que implica que la
bomba va a suministrar mas caudal que el requerido. Sin embargo la diferencia entre el
cabezal estimado por la ecuacion de Bernoulli, y el cabezal que se lee de la curva
caracteristica, es menor al 20% y 25 %, para las producciones de LAB y BAB

respectivamente, por lo que se decidié dejar operando esta bomba para las nuevas condiciones
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de operacion. Se necesita colocar una valvula para regular el flujo a la descarga de la bomba,

para las distintas producciones, ya que la diferencia de caudales entre una y otra produccion

son bastante diferentes.

Grafico N° 1. Curva caracteristica y del sistema de la bomba P-516, para la produccion de

LAB y BAB.
80 m——
————
70 +
60
v .4
°
g 50
m
T 40 2
3
_“-; 30
O _—
20
10
0
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Caudal, (gpm)
e Curva del sistema LAB e====Curva de la bomba actualmente === Curva del Sistema BAB

5.7. Propuesta definitiva para el sistema de agua de enfriamiento.

El nuevo sistema de agua de enfriamiento, estard constituido por los equipos que se presentan
en la tabla N° 62, de los cuales, los intercambiadores de calor E-8B (produccion de BAB) y E-
4B que se encuentran actualmente en operacion, se incorporaran al nuevo sistema. Asi mismo,
la torre de agua de enfriamiento CT-2 y la bomba P-516 A/B, por estar en la capacidad de

manejar los nuevos caudales de disefo, continuaran en operacidon para la produccion de

alquilbencenos lineales y ramificados.
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La red hidraulica, presenta modificaciones para los tramos de tuberias correspondientes a los
intercambiadores E-1B, E-6B, E-8B, E-11, E-8B, E-80, y los ramales principales, tanto de
suministro como de retorno. Asi mismo se incorporaran valvulas, manuales ¢ automaticas, que
regulen el flujo de entrada de agua a cada uno de los equipos, dependiendo de la produccion
en que se encuentren operando, con el fin de garantizar la corriente de servicio demandada por

cada uno de estos equipos.

Tabla N° 62. Descripcion de los equipos que conforman el sistema de agua de enfriamiento

con las nuevas condiciones de operacion.

Equipo \ Descripcion Servicio Tipo Unidad

CT-2 Torre de enfriamiento Enfria el agua proveniente del Tiro Inducido 1

proceso.
. Serpentin del tanque donde se .
D-53 A/B Serpentin neutraliza la brea. Serpentin 2
, Mantiene la  temperatura .

D-71 Serpentin dentro del reactor. Serpentin 1

E-1B Subenfriador Enfria del reciclo de HF. Tubo-coraza 2
Enfria el producto

E-4B Subenfriador proveniente del mezclador| Tubo-coraza 1
MX-1.

E-6B Subenfriador En{:r_l; el producto de tope de Doble Tubo 1

E-8B Subenfriador Enfria el producto de tope de Tubo-coraza 2
la torre T-3.

E-10 Subenfriador E“?Sﬁ(r)l? dor de fondo de la torre Tubo-coraza 1

E-11 Subenfriador Condensador de regeneracion. | Doble Tubo 1

E-19 Subenfriador Enfria el producto de fondo Doble Tubo 1
de la torre T-9.
Condensa y subenfria la

E-18 Condensador corriente de tope de la torre T-| Doble Tubo 2
9.

E-20 Condensador Intercambiador interno de la Serpentin 1
torre T-9.

E-80 Subenfriador 5:2{{2; ¢l producto de fondo Tubo-coraza 1

P-516 A/B| Bomba Centrifuga Sum1n1§ tra el agua al proceso Vertical 2

proveniente de la torre CT-2.
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5.8. Costos de inversion y operacion del sistema de agua de enfriamiento.

Con la nueva propuesta, el caudal de agua de enfriamiento, se redujo en un 28% para la
produccion de LAB y en un 50% para la de BAB, lo cual se traduce en un aprovechamiento
considerable en lo referente al consumo de agua de enfriamiento para las dos producciones. El
ahorro que se produce por concepto de agua de enfriamiento, se ve reflejado en la disminucion
del agua de reposicion en la nueva propuesta, sumado a esto, se tiene el ahorro producido por
concepto de energia. Como se pudo observar en puntos anteriores, tanto la potencia requerida
por el ventilador, asi como la de la bomba, presentaron una disminucién en este nuevo

sistema. El ahorro obtenido por estos conceptos se presenta a continuacion en la tabla N° 63.

Tabla N° 63. Ahorros en energia y agua de reposicion para las producciones de LAB y BAB.

Diseno

Produccion
LAB @ BAB

Agua de reposicion (MM Bs/afio) 2,5 5,6

Energia (MM Bs/afio) 2,9 2,6

A partir de los resultados obtenidos en cuanto a consumo de agua y energia, se obtuvieron los
costos para los servicios en planta: Electricidad y energia de agua de enfriamiento, los cuales

se presentan a continuacion. El precio del dolar se tomo igual a 1420 Bs/$.

Tabla N° 64. Costos de los servicios en planta.

Costo en planta

Servicio
Bs $

Electricidad | 0,017 Bs/BTU | | 23E-05$/BTU

Energia de agua 4441

3,14 $/MMBtu
de enfriamiento Bs/MMBtu

Para determinar el costo de los intercambiadores de calor, se establecié que el precio por pie?

de area de intercambio es igual a 50 $, esto se fijo en base a criterios de la empresa. Al
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determinar los costos del servicio de agua de enfriamiento, se establecid una comparacion
tanto para el sistema actual como para el nuevo sistema, de alli, se pudo establecer que con

dicho disefio, se produce un ahorro anual por concepto de servicio, igual a 6,78 millones de
bolivares tal como se observa en la tabla N° 65. Para determinar dicho ahorro, se consideraron

los costos relacionados con agua de enfriamiento, quimicos, mantenimiento, laboratorio (estos
tres se consideran servicios generales), electricidad y depreciacion de los equipos. Esto, al
tomar en consideracion los costos nombrados anteriormente, se traduce en un ahorro para el
costo total del servicio por afio aproximado, ya que la planta varia la produccion de LAB o

BAB dependiendo de las demandas del mercado.

Tabla N° 65. Ahorro en agua de enfriamiento y energia para el sistema actual y la nueva
propuesta.
I T
| Costo total del servicio |
(MM Bs/aio)
Ahorro (MMBs/afio) 6,78

32,6 25,8

Con el factor de 50 $ por pie® de 4rea de transferencia de calor, y el costo asociado a la red de

tuberias reportadas en la tabla N° 66, se obtuvo el costo de la inversion inicial.

Tabla N° 66. Costos unitarios de las tuberias en $/pie (Servicios técnicos-administrativo

Venoco).

Tuberia A106/A53 diametro 1" sch80 sin costura 0,96
Tuberia A106/A53 diametro 1%" sch80 sin costura | 1,34
Tuberia A106/A53 diametro 2" sch40 sin costura 1,63
Tuberia A106/A53 diametro 3" sch40 sin costura 3,97
Tuberia A106/A53 diametro 4" sch40 sin costura 6,03
Tuberia A106/A53 diametro 6" sch40 sin costura 8,62
Tuberia A106/A53 diametro 8" sch40 sin costura | 17,23
Tuberia A106/A53 diametro 10" sch40 sin costura | 21,11
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Tabla N° 67. Costos de la inversion inicial.

Costos MM Bs

Costos de las tuberias 10,8

Costos de los intercambiadores de calor 165,9
Costos de la inversion inicial 176,7

Costo de instalacion (10 % de la inversion inicial). 17,7
Costo total de la inversion 195,1

Al Comparar las alternativas de dejar el proceso operando con el sistema de agua de
enfriamiento actual, y reemplazarlo por la nueva propuesta, se tiene un ahorro anual, como se
dijo anteriormente, razon por la cual el proyecto resulta econdmicamente viable, donde la

inversion inicial se recupera en un periodo de 6 afios aproximadamente.

Por otra parte, si se compara esta inversion, en comparacion, con tener que adquirir otra torre
de enfriamiento, con todos los gastos de inversion, instalacion, etc, de seguro esta propuesta
resulta mas rentable, ya que no se estaria solucionando el problema del sistema de agua de

enfriamiento y estaria aprovechando la capacidad de los equipos involucrados en el sistema.

En la tabla 68, los costos asociados al sistema y el valor presente que se obtuvo de comparar
las dos alternativas, donde se puede observar que dicho indicador econdmico resulto con un
valor positivo, lo que se traduce en que la nueva propuesta para el sistema de agua de

enfriamiento resulta rentable desde el punto de vista econémico.

Tabla N° 68. Valor presente de la inversion inicial y sus costos asociados.

Concepto } (MMBs/aiio)
Servicios Generales 11,3
Agua de enfriamiento 6,1
Electricidad 7,3
Costos por depreciacion 16,6
Costo de operacion 25,8
Valor presente 7,73
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

Una vez alcanzados los objetivos propuestos con este trabajo especial de grado, se concluye lo

siguiente:

» El sistema de agua de enfriamiento actual, opera de forma poco eficiente, al no aprovechar
al maximo la capacidad de los equipos involucrados, y no satisfacer los requerimientos de

carga térmica en algunos de sus equipos.

» Al establecer un gradiente de temperatura de 18 °F (10 °F), entre la temperatura de entrada
y salida del agua de enfriamiento, el consumo de la misma se reduce en 28 % y 50 % para la

produccion de LAB y BAB, respectivamente.

» La torre de enfriamiento es capaz de manejar los nuevos flujos masicos de agua de
enfriamiento y satisfacer los requerimientos de carga térmica establecidos en la nueva

propuesta.

» La torre de enfriamiento otorga cierta flexibilidad operacional en el proceso desde el punto
de vista térmico, ya que la misma esta en capacidad de satisfacer dichos requerimientos, aun
si se produjera una perturbacion en el sistema que aumente la temperatura del agua a la

entrada de la torre.

» El consumo de energia para el nuevo sistema de agua de enfriamiento, en lo que se refiere
a la potencia del ventilador de la torre, es menor en un 17 y 19 % para la produccioén de

LAB y BAB respectivamente, con respecto al consumo actual.
» La bomba, es capaz de manejar los nuevos flujos masicos de operacion para el sistema de

agua de enfriamiento, y con estas condiciones se tiene un ahorro de energia de la bomba de

35y 39 % para la produccion de LAB y BAB respectivamente.

125



Conclusiones y Recomendaciones

» Como las diferencias entre el consumo de agua de enfriamiento entre el sistema actual y la
nueva propuesta son considerables, la mayoria de los intercambiadores de calor necesita ser

reemplazado.

» Los intercambiadores E-4B y E-8B para la produccion de BAB, son los Unicos equipos
del sistema que cumplen con los requerimientos de carga térmica y caida de presion, con las

condiciones de la nueva propuesta.

» Los resultados de la simulacion con Hextran de los nuevos intercambiadores de calor,
obtenidos por la hoja de célculo en Excel, cumplen con los requerimientos de carga térmica
y caida de presion, razon por la cual quedan validados todos los intercambiadores que se

disenaron.

» Las principales diferencias en €l calculo del coeficiente global de transferencia de calor, de
los resultados obtenidos por las hojas de calculo en Excel y por el simulador Hextran,
radican en las propiedades fisicas, que en el caso del Hextran varian con respecto a las

obtenidas por el simulador Hysys.

» Para la caida de presion se observan diferencias en principio atribuibles al calculo del

factor de friccion segiin los métodos empleados.

» Con la implantacién de este nuevo sistema de agua de enfriamiento, la planta de
alquilacion de Quimica Venoco, se ahorraria alrededor 6,78 millones de bolivares por afio,

en el costo total del servicio de agua de enfriamiento.

» La nueva propuesta para el sistema de agua de enfriamiento, resulta atractiva desde el
punto de vista, en que se puede pensar a futuro en una posible expansion de la planta sin

tener que adquirir otra torre de enfriamiento.

» La propuesta resulta factible desde el punto de vista econdomico, ya que la inversion inicial

se recupera en un periodo de 6 afios aproximadamente.
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Asi mismo, se proponen las siguientes recomendaciones:

» Colocar valvulas para regular los flujos de agua a la entrada de los intercambiadores de
calor, con el fin de garantizar que el consumo de agua de enfriamiento disminuya en los

niveles mencionados anteriormente.

» Colocar una placa de orificio a la descarga de la bomba, para mantener un control sobre el

flujo de agua al sistema.

» Estudiar las posibles alternativas para sustituir el serpentin de tope de T-9, E-20, por un
intercambiador que se encuentre fuera de la torre, lo que permitiria, tener un acceso mas
facil a dicho equipo para hacerle mantenimiento, y eliminar los problemas de suministro de

agua por la caida de presion que se genera en dicho equipo.

» Instalar algun tipo de medidor de temperatura, a la salida del lado de proceso en algunos
de los intercambiadores para tener datos con que estimar los verdaderos factores de
obstrucciéon del lado de proceso y controlar de manera mas efectiva las condiciones de

operacion del proceso.
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8. APENDICES.

Apéndice 1. Factores de ensuciamiento para diversas aplicaciones. (Kern, 1997).

Temperatura del medio calefactor ......... Hasta 240°F | 240-400°F t
Temperatura del agua .................. 125°Fom@ff(ﬁ?ﬂl\_flés—'&é-IQST
Velocidad del | Velocidad del
Agua agua, pps agua, pps
3 pies | Mds de| 3 pies M4s de
omenos| 3 pies |0 menos 3 pies
|
Aguademar ..............co0iiinnnn. 0.0005 | 0.0005 | 0.601 }0.001
SHmuer® DRUERE oo o s smsn e s s s 0.002 | 0.001 | 0.003 }0.002
Torre de enfriamiento y tanque con rocio
artificial;
Agua de compensacién tratada ......... 0.001 | 0.001 | 0.002 }0.002
Sin tratar ...... .. 0o e 0.003 | 0.003 | 0.005 0.004
Agua de la ciudad o de pozo (como Grandes
BBEOR Y e aom e v v 0§ S 0.00L | 0.001 {0.002 {0.002
Grandes Lagos ......................... 0.001 | 0.001 | 0.002 10.002
Agua de rio:
M0 (s inibinrmr e 0.002 | 0.001 | 0.003 |0.022
Maslssippl  vvsviniminivirsissminias 0.003 | 0.002 | 0.004 }0.003
Delaware, Schylkill ................... 0.003 | 0.002 | 0.004 |0.003
East River y New York Bay ........... 0.003 | 0.002 | 0.004 |0.003
Canal sanitario de Chicago ............ 0.008 | 0.006 | 0.010 |0.008
Lodosa o turbia ....................... 0.003 | 0.002 | 0.004 {0.003
Dura (mis de 15 granos/gal) ............ 0.003 | 0.003 | 0.005 }0.005
Enfriamiento de médquinas .............. 0.001 | 0.001 | 0.001 §0.001
DEEAE i invnsnieinisisininiisdine 0.0005 | 0.0005]| 0.0005(0.0005
Alimentacién tratada para calderas ....... 0.001 | 0.0005! 0.001 {0.001 -
Purgs de calderas iiviioicisivensnreneh 0.002 | 0.002 | 0.002 [0.002
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Apéndice 2. Factores de correccion de temperatura media logaritmica para intercambiadores

1-2.y 2-4 (Kern, 1997).

Fr, factor de diferencin de temperalura

Fr, factor de diferencia de temperstuna

2
o

o
®

e
-

o
o

0.5

0. 0.4 05 or 0.8
)
T,; Factor de correccién Fr para MLDT.
I —————— 1 paso en 1a corara, 2 o mis pases en ws tubos
C = T2
L = 1,
r T-T -t
i1, Rt S* =%

T'l Factor de correccién Fr para MDLT.
] ___1.‘ 2 pasos en la coraza, 4 o mir pasas en Jozr tubos
C
)]
C —
. *t a..!lﬂz S= tz:‘h
.l»-r. -0 Ty 1
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Apéndice 3. Designacion TEMA para intercambiadores de calor tubo coraza (Perry, 19992).

TIPOS DE CABEZAL ESTACIONARIO, TIPOS DE CABEZALES,
EXTREMO FRONTAL TIPOS DE CORAZAS EXTREMOPOSTERIOR
c :F"V;J
i T . L
o ol i
1 [}
E L %ﬁﬂﬁ
i = DE ESPEJOFLIO COMO
A CORAZADE UNPASO EL CABEZAL ESTACIONARIO"A"
7 i |
1 1l n v
i i W
CANALY CUBIERTA H -pommmmm e e eeees =
DESMONTABLE F T 4 M
L U
DE ESPEJO FIO COMO
CORAZADE DOSPASOS ELCABEZAL ESTACIONARIO "B
CON DEFLECTOR LONGITUDINAL
&
_______ T A u
B G | || —ccmceaaeee N
n .'E‘L 1 DE ESPEJO FLIO COMO
ity EL CABEZAL ESTACIONARIO "'
CASQUETE (CUBIERTAINTEGRADA) DE FLIG AT =
= H CABEZAL FLOTANTE
soLg il 1 CON EMPAQUE EXTERIOR
= THGS‘[’)SE DE FLUJO PARTIDO DOBLE T s
DESMONTABLE ___, —eed JESFR Y R
'H'Hj: = % I
A, T S rihagra
CANAL INTEGRADO CON ESPEJO - SV of 1 I
Y CUBIERTADESMONTABLE J it
T T CON DISPOSITIVO DE APOYO
_______ FIF e
DEFLLoDVODIDO || | TTTTTTTT e a ™,
X
{1,
N T T %K*
" CABEZAL FLOTANTE ‘SIN CONTRABRIDA
1 1
o ; K i =
CANAL INTEGRADO CON ESPEJO T T ;
Y CUBIERTADESMONTABLE )
REHERVIDOR DE CALDERA u -
HAZ DE TUBOENU
il ST
D X . B
T w Y
ESPEJO FLOTANTE
FLUJO CRUZADO 2
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Apéndice 4. Arreglo de tubos en tridngulo, (Kern, 1997).

Tubos de 34" DE, arreglo triangular Tubes de 347 DE, arreglo triangular
de 154, plg de 1 plg
Coraza || oop 0 e p ,| Coraza o | &1 v | .25 .
DI ote | 11 | 21 | 4-1 ‘ 6-1 [ 8P| pl ot | 1P| 2P| 4P| 6P| sl
8 36 32 26 24 18 B 37 30 24 24
10 62 56 47 42 36 10 61 52 40 36
12 109 08 56 82 78 12 92 82 76 74 70
131, 127 111 06 {0 86 1314 109 106 86 82 71
151 170 [ 160 | 140 | 136 | 128 151} 151 138| 122 118 | 110
171, 239 224 | 194 || 188 ) 178 1714 203 | 196] 178 | 172 | 166
1915 301 282 252 [ 244 | 234 1989 262 | 250| 226 | 216 | 210
211 361 | 342 | 314 | 306 [ 290 2117 316 | 302 278 | 272 | 260
2317 442 | 420 | 386 | 378 | 364 2315 381 | 376| 352 | 342 | 328
25 532 | 506 | 468 | 446 | 434 25 470 | 4532] 422 | 394 | 382
27 637 | 602 | 550 | 536 | 224 27 559 | 534 488 | 474 | 461
29 721 ] 692 | 640 | 620 | 594 29 630 | 604] 556 | 538 | 508
31 847 | 822 | 766 | 722 | 720 31 745 | 728 678 | 666 | 640
33 074 | 938 | 878 | 852 | 826 33 856 | 830 774 | 760 | 732
35 1102 1068 J1001 | 988 | U58 35 970 | 938 882 | 864 | 818
37 1210 1200 |1114 J1101L 1072 47 1074 (1041|1012 | U86 | 870
39 11377 (1330 [1258 |1248 1212 39 1206 |1176] 1128 [1100 |1078
Tubos de 1”7 DE, arreglo triangular|Tubes de 114* DE, arreglo triangula:
de 11, plg de 19,7 plg
3 21 16 16 14
10 32 32 26 24 10 20 18 14
12 55 52 48 16 41 12 32 30 26 22 20
1313 63 66 58 5t 50 131 38 36 32 28 '.’6
1514 91 86 80 74 72 1514 54 51 45 42 38
1713 131 | 118 | 106 | 104 94 1713 69 66 62 58 54
1917 163 | 152 140 136 | 128 1914 95 91 86 78 69
2114 1499 188 170 164 160 2113 Ly | 112 105 101 95
2314 241 | 232 | 212 | 212 | 202 231 140 | 136( 130 | 123 117
25 204 | 282 | 256 | 252 | 242 25 170 | 16+ 1556 150 | 140
27 349 | 3314 | 302 | 296 | 286 27 202 | 196| 185 [ 179 [ 170
29 397 | 376 | 338 | 334 | 316 29 235 | 228 217 | 212 | 202
31 472 | 454 | 430 | 424 | 400 31 275 | 270 255 | 245 | 235
33 538 | 522 | 486 | 470 | 454 33 315 | 305 297 | 288 |275
35 608 | 502 | 562 | 546 | 532 35 357 |318| 335 | 327 |315
37 671.] 664 | 632 [ 614 | 598 37 407 [390| 380 |37+ [357
39 766 | 736 | 700 || 688 | 672 39 449 | 436 | 425 419 | 407
Tubos de 114" DE, arreglo triangular
de 17 plg
12 18 | 14 14 12 12
1314 27 | 22 | 18 | 16 | 14
1514 36 34 32 30 27
1713 18 44 42 38 36
1914 61 58 b5 51 48
2114 76 | 72 70 | 66 61
234 95 91 86 80 76
25 115 | 110 | 105 98 95
27 136 | 131 |125 |1i8 |115
29 160 | 154 [147 |141 136
31 184 | 177 [172 165 |160
33 215 | 206 [200 |190 |184
35 246 | 238 |230 (220 (215
37 275 | 268 |260 (252 (216
39 307 | 299 (290 |284 |275
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Apéndice 4. Arreglo de tubos en cuadro, (Kern, 1997).

Tubos de 3" DE, arreglo en cuadro Tubos de 1’7 DE, arreglo en cuadro

de 1 plg de 11 plg

Coraza |\ w1 op|sp|ep|sp| SO |1 p|2p|4P|6P|8P

DI, plg | DI, plg
8 32| 26| 20| 20 8 o1 | 16| 14
10 52| 52| 40| 36 10 32| 32| 26| 24
12 81| 76| 68| 68| 60| 12 48| 45| 40| 38| 36
131, | 97| 90| 82| 76| 70| 13y 61| 56| 52| 48| 44
151, | 137|124 | 116 | 108 | 1081 1515 81| 76| 68| 68| 64
17y, |77 |66 [ 158 | 150 | 142 | 17 [u2|nz| 96| vo| s2
191|224 220|204 | 102 | 188 | 191 | 138132128 | 122 | 110
o11; 277|270 216 | 240 [ 234 | 211{ | 177 | 166 | 158 | 152 | 148
9317 | 341|324 | 308 | 302 | 202 | 234 | 213|208 192|184 | 184
25 413 | 394 | 370 | 356 | 316 25 260 | 252 | 238 | 226 | 222
97 481 | 460 | 432 | 420 | 108 | 27 300 | 288 | 278 | 268 | 200
29 553 | 526 | 480 | 468 | 436 | 29 341 | 326 | 300 | 204 | 256
31 657 | 640 | 600 | 580 | 560 | 31 106 | 398 | 380 | 368 | 358
33 T49 | TIS | 088 | 6706 | Gi8 33 165 | 400 | 132 | 420 | 11
35 845 | 524 | 780 | 766 | T48 | 35 522 | 518 | 488 | 484 | 472
37 034 | 914 | 886 | 866 | 838 | 37 506 | 574 | 562 | 544 | 532
30 1049 1024 | 982 | 968 | 948 | 39 665 | 644 | 624 | 612 | 600

Tubos de 11 DE, arreglo

en cuadro Tubos de 114” DE, arreglo en cuadro

de 194, plg de 17 plg

10 16 12 10

12 30 24 22 16 16 12 16 16 12 12

131, 32 30 30 22 22 1314 22 22 16 16

1514 44 40 37 35 31 151% 29 29 25 24 22
1714 56 53 51 48 | 44 1744 39 | 39 34| 32 29
1915 R0 73 71| 64| 56| 19Y 50 | 48| 45| 43| 39
2114 96 90| 86| 82| 78 2114 62 60 a7 54 50
2314 127 | 112 | 106 | 102 96 2314 78 74 70 66 02
25 140 | 135 | 127 | 123 | 115 25 94 90 86 84 78
27 166 | 160 | 151 | 146 | 140 27 112 | 108 | 102 98 94
29 193 | 188 | 178 | 174 | 166 29 131 | 127 | 120 | 116 | 112
31 226 | 220 | 209 | 202 | 193 31 151 | 146 | 141 | 138 | 131
33 258 | 252 | 244 | 238 | 226 33 176 | 170 | 164 | 160 | 151
35 203 | 287 | 275 | 268 | 258 35 202 | 196 | 188 | 182 | 176
37 334 | 322 | 311 | 304 | 293 37 224 | 220 | 217 | 210 | 202
39 370 | 362 | 348 | 342 | 336 39 252 | 246 | 237 | 230 | 224
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Apéndice 5. Coeficiente de transferencia de calor global para diferentes aplicaciones. (Kern,

1997).

Enfriadores .

Fluido caliente Fluido frfo U, total
Agua Agua 250-500
Metanol Agua 250-500
Amoniaco Agua 250-500
Soluciones acuosas Agua 250--500
Sustancias orgdnicas ligeras ! Agua 75-150
Sustancias organicas medias * Agua 50-125
Sustancias organicas pesadas * Agua 5- 75
Gases Apua 2- 50
Agua Salmuera 100-200
Sustancias orgdnicas ligeras Salmuera 40-100

Calentadores

Fluido caliente Fluido frio ' U, total
Vapor de agua Agua 200-700
Vapor de agua Metanol 200-700
Vapor de agua Amoniaco 200-700
Yapor de agua Soluciones acuosas:
Vapor de ugua menos de 2,0 cp 200-700
Vapor de agua Mas de 2.0 cp 100-500
Vapor de agua fs1stancias organicas ligeras | 50-100
Vapor de :agua Sustancias organicas medias |100-200
Vapor de agua Sustancias orgénicas pesadas| 6-60
Vapor de agua Gases 5-50

Intercambiadores

Fluido caliente Fluido frio ' U, total
Agua Agua 1250500
Soluciones acuosas Soluciones acuosas 5250—500
Sustancias orgdnicas ligeras Sustancias orgdnicas ligeras I 40-75
Sustancias orgdnicas medias Sustancias orginicas medias | 20-60
Sustancias orgdnicas pesadas Sustancias organicas pesadasj 10-40
Sustancias orgdnicas pesadas Sustancias orginicas ligeras | 30-60
Sustancias organicas ligeras Sustancias orgénicas pesadas| 10-40
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Apéndice 6. Dimensiones de tuberia de acero (IPS), (Kern, 1997).

PROPIEDADES DE LOS TUBOS
Los nameros de cédula y las designaciones de peso estan de acuerdo con la Norma
ANSI B36.10 para tubos de acero al carbono y aceros aleados, y la Norma ANSI

B36.19 para tubos de acerc inuxidable.
Tam. No. de Cédula Desig- } Peso de|Superfi- S_uperfi— Kirea
nomi-a cc o T T Aceros |nacion [Diam  iDiam. {Espesor (Peso  (agua |cie _ jcie CEans:
::la: carbono ¥ inoxi- del ;xuzl;nm ,»mt‘cnor,dclparcd |:lv)or pie, p_ord -;::;:1;19; :;'g.:r;?: Versal
el peso pulg pulg pic de - M Lo .
riibo eS| dables tubo, 1bjpies? pies? pulg?
1 . 105 s .40S .307 ET) .186 | .0320 106 .0BO4 .0740
—a- 40 40S Est. .405 .269 068 244 0246 106 .0705 0568
80 80S Ref. .405 .215 .09S 314 | L0157 106 .0563 0364
1 gt 105 i .540 410 065 .330 .0s570 141 .1073 -1320
T 20 405 Est. 540 .364 .0o88 .424 | .0451 .141 L0955 1041
80 80S Ref. .540 .302 119 .535 L0310 141 0794 0716
3 TR 10S cvan 675 .545 065 .423 .1010 aAT7T L1427 .2333
3 40 405 Est. &TS 493 091 .567 | .0827 177 1295 1910
80 80S Ref. 675 .423 126 .738 0609 AT7 1106 1405
Sr— 10S = 840 SLT0 .083 BT .1550 .220 L1764 3568
1 40 405 Est. .B40 629 109 850 1316 .220 1637 .3040
2 80 80S Ref. .840 | .546 147 1.087 | .1013 | .220 .1433 | 2340
1460 o .840 466 .187 1.310 0740 .220 .1220 | .1706
aEe Doble] .840 | .252 294 1.714 | .0216 | .220 .0660 | .0499
P Ref.
S 105 . 1.050 .34 .083 .857 2660 .27s 2314 | 6138
40 40S Est. 1.050 .824 113 1.130 2301 .275 .2168 .5330
3 80 80S Ref. 1.050 | .7a2 154 1.473 | ~187S 275 1948 .4330
4 — e 1.050 | .675 188 | 1.727 | a514 | 275 1759 | .3s70
160 i 1.050 L1 218 1.940 1280 | 275 1607 | .2961
%o?le} 1.050 | .434 308 2.440 | 0633 | 275 137 | 1479
ef.
e 10S e 1.315 | 1.097 .TQ9 1.404 .4090 .344 .287%2 9448
40 40S Est. 1.315 1.049 .133 1.678 .3740 344 .2740 .B640
80 80S Ref. 1.315 957 AT 171 3112 .344 .2520 7190
1 o " . 1.315 .877 219 2.561 2614 .344 2290 6040
160 sEas gt 1.315 .815 .250 2.850 2261 .344 2134 5217
am e Doble | 1.315 .599 .358 3.659 1221 .344 1570 | .2818
Ref.
S R 10S e — 1.660 | 1.4492 109 1.806 | .7080 434 .3775 1.633
1 40 40S Est. 1.660 | 1.380 .140 2.272 6471 434 .3620 1.495
1 b 80 80S Ref. 1.660 | 1.278 L1917 2.996 | .5553 .434 .3356 1.283
160 . _ 1.660 | 1.160 .250 3.764 | .4575 434 .3029 | 1.057
. A Doble 1.660 B96 .382 5.214 2732 .434 2331 .6305
Ref.
S 10S il 1.900 | 1.682 .109 2.085 .9630 .497 .4403 2.221
1 40 405 Est. 1.900 | 1.410 145 2.717 | .8820 497 4213 2.036
1 2 |80 80S Ref. 1.900 | 1.500 .200 3.631 | .T7648 LAY .3927 1.767
160 . 1.900 | 1.337 .281 4.862 |.4082 497 .3519 | 1.405
s d Doble.] 1.900 | 1.100 .400 6.408 | .4117 497 .2903 950
- Ref. .
. 108 o 2.375 | 2.157 109 2.638 |1.583 622 5647 | 3.654
2 40 40S Est. 2.375 2.067 .154 3.652 |1.452 622 .5401 3.355
e 2.375 | 2.041 167 3.938 |1.420 622 .5360 3.280
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PROPIEDADES DE LOS TUBOS (cont.)

No. de cédula » Peso de {Superfi- |
Tam. |Desig- | Diam. | Diam. [Espesor P b cibpﬂ S:pe_rﬂ P
nomi- Acerosal s ¢ h de - €s0 5= . JEE O
lcarbo Aceros [nacién |ext., int., por pie,|por exterior |interior | trans-
:":l‘mdd: T7PONO) inoxi-  [del pesq) pulg pulg - i pic d¢ |por pie,|por pie,| versal,
|aleados | dables pulg tubo, Ib|pies? pi pulg?
- - s - i 2.37s 2.000 .188 4.380 | 1.363 622 53237 3.14%
2 80 80S Ref. 2.375 ] 1.939 | .218 5.022 | 1.279 622 | .5074 | 2953
Cama | - 2.375 | 1.875 .250 5673 | 1.196 &22 | .4920 | 2.761
- - 2.375 | 1.750 | .312 6.883 | 1.041 622 | .4581 | 2.405
150 .- — 2.375 | 1.689 .343 7.450 767 622 4422 | 2.240
i s %‘:‘gk 2375 |1.503 | 436 | 9029 | .769 | .622 | .3929 | 1.774
aaia 108 — 2.875 | 2.635 .120 3.53 2.360 .753 6900 | 5.453
40 40S Est. 2.875 | 2.469 .203 5.79 2.072 .753 6462 | 4.788
1 £ : gy 2.875 | 2.441 217 6.16 2.026 .753 | .6381 4.680
2 80 EL Ref. | 2.875 | 2.323 | .276 766 | 1.834 | .753 | 6095 | 4.238
160 . 5 e 2.875 | 2.125 | .37S |10.01 1.535 .753 5564 | 3.547
.e- e ;Dot;lc 2.875 | 1.771 | .552 |13.69 | 1.067 L753 | 4627 | 2.464
Ref.
.- 10S = 3.500 | 3.260 | .120 4.33 3.62 916 | -853 8.346
.- - 28 3.500 | 3.250 | .125 452 3.60 916 | .BS1 8.300
‘. 3.500 | 3.204 .148 5.30 352 916 .840 8.100
.n- - - SSier 3.500 | 3.124 | .188 6.65 3.34 916 | .819 7.700
40 405 Est. 3.500 | 3.068 | .2i6 7.57 3.20 916 | .80%2 7.393
. 3.500 | 3.018 | .241 8.39 3.10 o6 | 790 7.155
3 .. - = 3.500 2.992 254 8.80 3.06 916 .785 7.050
R .- e 3500 | 2.922 | .289 °.91 2.91 916 | .765 6.700
80 80S - | Ref. 3.500 | 2.900 | .300 |10.25 2.86 916 | 761 6.605
o . iz 3500 | 2.875 |-.312 |1064 | 2.81 -916 | 753 6.492
wia -e P 3.500 | 2.687 | .406 |13.4%2 2.46 916 | .T04 5.673
160 o 2 3.500 | 2.624 | 438 |14.32 2.34 916 | .687 5.407
2o . :Doble | 3500 | 2.300 | 400 {1858 | 1.80 916 | 601 4.155
Ref.
T 10S s 4000 | 3.760 120 497 4.81 1.047 984 11.10
- S 4000 | 3.744 | .128 5.38 4.78 1.047 981 11.01
.- s =3 4000 | 3.732 | .134 5.58 4.75 1.047 978 10.95
.- _— - 4.000 | 3.704 | .148 6.26 4.66 1.047 971 10.75
. .-- 4000 | 3.624 | .188 7.7t | 4.48 1.047 950 10.32
1 40 40S Est. 4000 | 3.548 .226 9.11 4.28 1.047 .929 9.89
32 - 4. 000 3.438 .281 1337 4092 1.047 900 9.28
80 8a0S Ref. 4 000 3.364 318 12.51 3.85 1.047 .880 8.89
4000 | 3.312 344 13.42 3.73 1.047 867 8.62
4 4000 | 3.062 469 |17.68 319 1.047 .BO2 7.37
. Doble .| 4000 | 2 728 636 | 22.85 2.53 1.047 716 5.84
Ref.
’ 10S 4500 | 4.260 .120 5.61 618 1.178 1.11§ 1425
P 4500 | 4.244 128 5.99 6.14 1.178 1.111 14.15
4 4500 | 4212 134 6.26 6113 1.178 | 1.110 [ 1410
- 4500 | 4a.216 142 &.61 &.06 1.178 1.105 13.98
- 4500 | 4.170 165 7.64 5.92 1.178 ]| 1.093 113.67
E 5 4500 | 4124 | 188 8.56 5 80 1.178 | 1.082 | 13.39
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PROPIEDADES DE LOS TUBOS (cont.)

No. de cédula S s
Tam. ] . . Peso de|Superfi-{Superfi-
ng:;nﬁ_ A cerosal Desig- | Diam. | Diam. [Espesor |Peso  lagua [ci¢ |c:e Area
nal del |carbono} - CCTOs [nacion | ext., -|int., |de pared|por pie,fpor exterior |interior | trans-
tubo |Y ' g;%’;"' del peso| pulg |pulg |pulg b pie de |por pie,|por pie, | versal,
aleados S tubo, Ib|pi pi pulg?
- . | 4500 |'s090 | .205 939 | s.71 [1.178 [ 1071 [13.15
40 40S Est. | 4700 | 4026 | 237 |1079 | 551 |1.178 | 1.055 |12.73
4 4500 | 4.000 | .250 | 1135 545 [1.178 | 1049 |12.57
4500 | 3958 | 271 [1224 | 535 [1.178 | 1.038 |12.31
(Conli) 4500 | 3.938 | .281 |12.67 | 527 [1.178 | 1.031 [1247
4500 | 3.900 | .300 }13.42 | 519 }1.178 | 1.023 ]11.96
. 4.500 | 3.876 | .212 [1400 | 512 |1.178 | 1.013 |11.80
80 805 Ref. | 4500 | 3.826 | .337 |1498 | 498 |1.172 | 1.002 [11.50
- | 4500 | 3.750 | 375 |16.52 478 |1.178 982 [11.04
120 4.500 | 3.624 [ .438 |19.00 4.47 [1.178 949 [10.32
- ‘4500 | 3.500 | .500 |21.36 416 |1.178 916 | 9.62
160 . | 4s00 | 3438 | 531 |2260 402 [1.178 900 | 928
. Doble. [ 4500 [ 3.152 | .674 [27.54 | 338 [1.178 .826 | 7.80
Ref,
& wxe 10S v 1 5.563 | 5.295 134 | 7.770 9.54 | 1.456 1.386 |22.02
40 40S Est. | 5.563 | 5.047 | .258 |14.62 8.66 | 1.456 | 1.321 [20.01
_— ... | ss63 | 4859 ] .352 [19.59 8.06 | 1.456 | 1.272 |18.60
80 80S Ref. | 5.563 |-4813| .375 |20.78 7.87 | 1.456 | 1.260 | 18.19
5 sea 5563 | 4.688 | 437 [23.95 | 7.47 | 1.456 | 1.227 [17.26
120 : 5.563 | 4563 |’.s00 [27.10 | 7.08 [1.456 [ 1.195 (10635
160 5,563 | 4313 | 625 - |32.96 | 7632 [1.456 | 1.129 |14.61
Doble. | 5,563 | 4063 |7.750 .|38.55 | [5.62 | 1.456 | 1.064 1297
Ref. : i
S 108 6.625 | 6.357 | .134 | 9.29 11370 [1.735 | 1.660 |31.75
g 6.625 | 6.287 | 169 [11.56 | 13.45 |1.735 | 1.650 |31.00
6625 | 6265 | 180 [12.50 |13.38 [1.735 | 1.640 | 3081
6625 | 6249 | 188 [1293 [13.31 [1.735 [ 1.639 [30.70
6.625 | 6187 | 219 |15.02 |13.05 [1.735 | 1.620 |30.10
6.625 | 6125 | .2s0 [17.02 |12.80 |1.735 | 1.606 |29.50
_y s . 6.625 | 6.071 | 277 |[18.86 |12.55 [1.735 | 1.591 | 28.95
6 40 | 40S Est. | 6625 | 6.065 | .280 [18.97 {1251 [1.735 | 1.587 [28.99
Ty N 6625 | 5875 | .3715 |[25.10 [11.75 |1.735 | 1.540 |27.10
80 | 805 Ref. | 6.625 | 5.761 | .432 |28.57 |11.29 |1.735 [ 1.510 |26.07
- 6625 | 5625 | .s00 |[32.79 |10.85 [1.735 | 1.475 |24.85
120 6625 | 5501 | .562 |36.40 [10.30 |1.735 | 1.470 [23.77
140 ) 46.625 | 5.18% 718 45.30 9.1% |1.735 1.359 | 21.15
Doble | 6.425 | 4897 | 864 |[5316 | 814 [1.735 | 1.280 | 18.83
Ref.
10S 8.625 | 8.329 | .148 13.40 | 23.6 | 2.26 2.180 | 54.5
8695 | 8.309 | .158 | 14.26 | 236 | 226 | 2.178 [543
8 8.625 | 8.295 | .165 | 14.91 | 235 | 2.26 2.175 | 54.1
8.625 | 8.249 | .188 | 1690 | 232 |2.96 | 2161 |[53.5
8.625 | 8.219| .203 | 1830 | 231 |<2.26 | 2.152 |531
8.625 | 8.187 | .219 | 19.64 | 229 | 2.26 2.148 |[52.7
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PROPIEDADES DE LOS TUBOS (cont.)

No. de cédula Peso de{Superfi-| Superfi-
Tam. Desig- | Diam. :| Diam. Espesor |P. agua - [cie cie Area
: |Acerosal A . i pes €so e R -
nomi- loa tbono| Z2CTOs [nacion | ext., |int., |de paredlpor pie,|POF " ‘lexterior | interior | trans-
nal del ‘inoxi- 1del peso| pulg | pulg al b pie de |por pie, | por pie, versal,
tubo |7 -dables puig bo lbp_a’p i pulg?
laleados tubo, 10ojpi pi
o 8.695| 8.149 | 238 | 91.43| 227 | 2.26 [ 2136 | s2.2
20 8.625| 8.125| .250 | 22.40 | 22.5 | 2.26 | 2127 | s1.8
30 8.625| 8.071 277 24.70 | 22.2 2.26 2.115 51.2
40 | 40S Est. 8.625| 7.981| .322 | 2855 | 21.6 | 226 | 2.090 | 50.0
8.625 | 7.937 344 30.40 21.4 2.26 2.078 495
8 g62s5| 7.921 | .352 | 3100 21.3 | 2.96 | 2.072 | 49.3
y 8.625| 7.875 | .375 | 3310 | 211 | 2.26 | 2.062 | 48.7
(Coat.)
60 8.625[ 7.813| .406 | 3570 20.8 | 2.26 | 2.045 | 479
8.625| 7.687| .469 | 40.83 | 20.1 | 2.26 | 2.013 | 46.4
80 | 80S | Ref.. | s.695| 7.625| 500 | 4339 | 198 | 2.26 | 2.006 | 456
100 '8.625| 7.439| 593 | 50.90 | 18.8 | 2.26 | 1.947 | 435
| 8.625| 7.375 | .625 | 5340 | 185 | 2.26 | 1.931 | 42.7
l-‘ 120 8625| 7.189 ) .718 | 60.70 | 17.6 | 2.26 | 1.882 | 40.6
| 140 ‘s 8.625| 7.001 | .812 | 67.80 | 16.7 | 2.26 1.833 | 385
f g Doble. | so2s| 6.875| 875 | 71242 [ 161 [ 2.26 | 1.800 | 37.1
| 160 ot | s.e25| 6813 906 | 7470 | 158 | 2.26 | 1.784 | 364
‘ o il
108 -“110.750 10,420 | 1165 | 18.65 | 369 | 2.81- 273 853
... |10.750 [10.374°| .188 | 2112 f 36.7 | 2.81 | 2.72 .| ‘845
—}f - - 10750 [10.344.] 203 | 22.86 | 365 | 2.81 | 2T 84.0
. .. |10.750 [10.310 | 219 | 9460 | 362 | 281 | 2.70 | 83.4
20° ... |10.750 [10.250 | .250. | 28.03.| 359 | 2.81 | 2.68 82.6
10.750 [10.192 |- 279 | 31.20 | 353 | 2.81 | 2.66 81.6
30 10.750 [10.136 | .307 [ 3424 [ 350 [ 2.81 | 265 | 807
10750 [10.054 | 348 | 3866 | 344 | 281 | 2.64 79.3
40 405 Est. |10.750[10.020 | .365 | 40.48 | 34.1 2.81 2.62 78.9
1 0 10.750 | 9.960 | 395 | 4368 ) 33.7 | 2.81 | 2.6 71.9
60 | 80S | Ref. [10.750! 9.750 | 500 | 54.74 | 32.3 | 2.81 | 2.55 74.7
10750 | 9.687 | 531 | 57908 | 319 | 281 | 2.54 73.7
80 10.750 | 9.564 .593 64.40 | 311 2.81 2.50 71.8
100 10.750 | 9.314 | .718 | 7700 | 29.5 | 2.81 | 2.44 68.1
10.750 | 9.250 | .750 | eo.10 | 29.1 | 2.81 | 2.42 67.2
120 10.750 | 9.064 | .843 | 8o.20 | 27.9 | 2.81 | 2.37 64.5
140 10.750 | 8.750 | 1.000 f104.20 | 26.1 | 2.81 | 2.29 60.1
o 10 750 | 8.625 | 1.063 [109.90 | 25.3 | 2.81 | 2.26 58.4
160 10.750 | 8.500 | 1.125 11500 | 246 | 281 | 2.22 56.7
10S 12.750 [12.390 .180 24.16 52.2 3.34 3.24 120.6
12.750 [12.344 .203 27.2 52.0 3.34 3.23 119.9
1 2 12.750 |12.312 219 29.3 51.7 334 3.22 11921
12.750 [12.274 | 238 | 318 [ 515 | 33+ | 322 | 1185
20 12.750 [12,250 | ,250 | 33.4 | 513 | 334 | 312 (1180
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Apéndice 7. Valore de fatiga (rase, 1984).

Especificacién Seccién 3. TUBERIA DE REFINERIAS DE PETROLEO
*F
datorial . Temperatura ("F)
eor Grado |Clase® [ 354
APl 100 200 300 400 500 | 600 | 650 700 750 800 850
—_ W 9000 8400 8200 7800
— Lw 11250 10800 10200 9750 9250 8700 8500 8250 7700
“;’:3 A e 13600 13000 12300 11750 11100 10500 10200 9900 9100 7900 4700
P B 17000 14200 15400 14650 13900 13150 12750 12200 11000 9200 7350
A e 16000 15300 14500 13800 13100 12350 12000 11650 10700 9300 7900
B 20000 19100 18150 17250 16350 15500 15000 14350 12950 10800 8650
A-83 A s 16000 15300 14500 13800 13100 12350 12000 11850 10700 ¥300 7900
o5 A " 16000 15300 14500 13800 13100 12350 12000 11650 10700 v3ov 27900
Acero i [ 20000 19100 18150 17250 14350 15500 15000 14350 12950 10800 8650
Al e A gaw | 13600 13000 12300 11750 11100 10500 10200 9900 9100 7900 6700
Carbono a B 17000 16200 15400 14650 13900 13150 12750 12200 11000 9200 7350
cso 16650 15900 15200 14450 13650 12900 12500 12100 11150 9600 8050
css 18350 17500 16700 15850 15000 14200 13750 13250 12050 10200 8350
A-1551%  kceo EFW 20000 19100 18150 17250 14350 15500 15000 14350 12950 10800 8630
KC65 21650 20700 19700 18700 17750 16750 16250 15500 13850 11400 8950
KC70 23350 22250 21250 20150 19100 18050 17500 16800 14750 12000 9250
A-333 o s 18350 17500 14700 15850 15000 14200 13750 13250 12050 10200 8350
HIERRO A72 it BW BOOD 7450 7250 SYOU
FORJADO ; — W 10650 10200 $700 9200 8750 8250 8OO0 7700 7300
Y2 Cr-% Mo V2 CR 21650 20800 19950 19150 18300 17500 17100 16700 16250 15650 14400
1 G-t Mo 1CR 20000 19250 18500 17750 17000 16250 15900 15500 15150 14750 14200
1% Cr-Y7 Mo A-1551] 1% CR EFW 20000 19300 18550 17850 17150 14450 16050 15700 135350 15000 14400
2% Cr-1 Mo 2% CR 18750 18250 17650 17150 18400 156050 15800 15500 15300 15000 14400
5Cr-Ya Mo 5 CR 18750 17900 17050 16200 15350 14500 14100 13450 13250 12800 12400
% Cr-¥a Mo P2 18350 17450 16950 16300 15600 14900 14550 14200 13850 13500 13150
1Ce%s Mo P12 18750 18250 17600 17050 16450 15900 15650 15350 15050 14750 14200
1% Cr-¥: Mo. Pl 18750 18250 17650 17150 14600, 16050 15800 15550 15300 15000 14400
2% Cr-l Mo P22 18750 18250 17450 17150 14600 16050 15800 15500 15300 15000 14400
3Cr1 Mo A-335 P21 s 18750 18100 17400 14750 14100 15450 15150 14800 14500 13900 13200
5Cr% Mo PS5 18750 17900 17050 14200 15350 14500 14100 13850 13250 12800 12400
$ G- Mo-Si PSb 18750 17900 17050 16200 15350 14500 14100 13450 13250 12800 12400
7 €t Mo P7 18750 17850 17000 16150 15300 14450 14000 13550 13100 12500 11500
9 Cral Mo P9 18750 17900 17100 16250 15450 14400 14200 13800 13350 12950 12500
; 18 Cr-8 Ni TP3I04 18750 16450 15000 13650 12500 11600 11200 10800 10400 10000 %700
4 Cr13 Ni-2% Mo - TPI16 5 18750 18750 17900 17500 17200 17100 17050 17000 16900 16750 14500
18 Cr.8 Ni.Ti TP321 18750 18750 17000 15800 15200 14900 14850 14800 14700 14550 14300
18 Cr-8 Ni.Cb 1P347 18750 18750 17000 15800 15200 14900 14850 14800 14700 14550 14300
COBRE B.42A | Recocido| s 6000 5900 5000 2500 750
NIQUEL B-161 | Recocido S 10000 10000 10000 10000 10000 10000
MONEL B-165 | Recocido| s 17500 16500 15500 14800 14700 14700 14700 14700 14850 14500 12500
ALUMINIO 5.241% | MIA s 3600 3000 2500 1900
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Apéndice 8. Datos tomados en campo para el intercambiador E-11 y la torre de enfriamiento
CT-2.

Tabla N° 1A. Datos obtenidos de campo obtenidos para el intercambiador E-11.

Agua Benceno \
Hora | Teni(°C) | Tsai(°C) | Psar (Psig) | Tent(°C) | Tsal(°C) | Pene(Psig) | % de la placa
08:00, 27 41 10 85 28 22,7 2,6
09:00, 28 43 10 88 29 22,7 2,6
10:00, 30 43 10 88 29 22,7 3,5
11:00, 30 43 10 88 30 22,7 2,6
12:00, 29 43 10 88 29 22,7 2,6
13:00, 29 44 10 88 30 22,7 2,6
14:00, 30 44 10 87 30 22,7 2,6
15:00, 30 44 10 87 30 22,7 2,6
16:00, 30 44 10 87 30 22,7 2,6
17:00, 30 44 10 87 30 22,7 2,6
18:001 30 44 10 87 30 22,7 2,6

Nota: estos valores se obtuvieron durante la regeneracion de las torres secadoras de Alumina.

Se tomo un promedio aritmético de 4 mediciones hechas para cada variable.

Tabla N° 2A. Temperaturas de bulbo humedo y seco, medidas a la salida del ventilador de la

CT-2.

Hora Temp Bulbo humedo, (t;) Temp Bulbo Seco, t,
&) (°C)

10:50 28,9 29,0
11:50 29,4 30,0
12:50 29,6 29,8
13:50 29,9 29,6
14:50 29,6 29,8
15:50 29,7 30,1
16:50 29,5 30,0
17:50 30,0 29,8
18:50 30,1 30,0

Nota: Estos valores se midieron por una semana, donde se toma un promedio para establecer

dichos parametros.
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Apéndice 9. Hoja de especificaciones obtenidas por el simulador Hextran para el
intercambiador doble tubo E-11 y el intercambiador tubos-coraza E-4B operando en la

produccion de LAB.
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VERSION 8.1 IBMPC R

SIMULATION SCIENCES INC. HEXTRAN PAGE22
PROJECT QUIMICAVENOC SIMULATION

PROBLEM E-11 SOLUTION 09/04/02

DOUBLE PIPE EXCHANGER DATA SHEET

T m e I
I EXCHANGER NAME CONDENSA UNIT ID E-11 I
I SIZE 2-1079 , HORIZONTAL CONNECTED 1 PARALLELSERIES I
I AREA/UNIT 37. FT2 ( 37. FT2 REQUIRED) AREA/SHELL 37. FT2 I
T I
I PERFORMANCE OF ONE UNIT SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
T I
I FEED STREAM NUMBER PROCESO SERVICIO I
I FEED STREAM NAME BENCENO AGUA I
I TOTAL FLUID LB /HR 2353. 5216. I
I VAPOR (IN/OUT) LB /HR 0./ 0. 0./ 0. I
I LIQUID LB /HR 2353./ 2353. 0./ 0. I
I STEAM LB /HR 0./ 0. 0./ 0. I
I WATER LB /HR 0./ 0. 5216./ 5216. I
I NON CONDENSIBLE LB /HR 0. 0. I
I TEMPERATURE (IN/OUT) DEG F 190.4 / 94.8 86.0 / 103.1 I
I PRESSURE (IN/OUT) PSIA 22.70 / 21.32 25.00 / 24.1 I
T I
I SP. GR., LIQ (60F / 60F H20) 0.885 / 0.885 1.000 / 1.000 I
I VAP (60F / 60F AIR) 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I DENSITY, LIQUID LB/FT3 50.645 / 54.048 62.144 / 61.9471
I VAPOR LB/FT3 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I VISCOSITY, LIQUID CP 0.289 / 0.529 0.797 / 0.657 I
I VAPOR CP 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I THRML COND,LIQ BTU/HR-FT-F 0.0712 / 0.0817 0.3566 / 0.36341I
I VAP BTU/HR-FT-F 0.0000 / 0.0000 0.0000 / 0.00001
I SPEC.HEAT,LIQUID BTU /LB F 0.4231 / 0.3681 0.9977 / 0.99741I
I VAPOR BTU /LB F 0.0000 / 0.0000 0.0000 / 0.00001
I LATENT HEAT BTU /LB 0.00 0.00 I
I VELOCITY FT/SEC 1.50 2.25 I
I DP/SHELL (DES/CALC) PSI 0.00 / 1.38 0.00 / 0.90 1
I FOULING RESIST FT2-HR-F/BTU 0.00100 (0.00101 REQD) 0.00250 I
T I
I TRANSFER RATE BTU/HR-FT2-F SERVICE 70.96 ( 70.92 REQD),CLEAN 99.15I
I HEAT EXCHANGED MMBTU /HR 0.089, MTD (CORRECTED) 34.2, FT 1.000 I
T I
I CONSTRUCTION OF ONE SHELL SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
T I
I DESIGN PRESSURE/TEMP PSIA /F 75./ 200. 100./ 200 I
I NO OF PASSES:COUNTERCURRENT 1 1 I
I MATERIAL CARB STL CARB STL I
I INLET NOZZLE ID/NO IN 1.0/ 1 1.0/ 1 I
I OUTLET NOZZLE ID/NO IN 1.0/ 1 1.0/ 1 I
T I
I TUBE: OD(IN) 1.660 ID(IN) 1.380 THK(IN) 0.140 I
I TUBE: TYPE BARE, CONDUCTIVITY 30.00 BTU/HR-FT-F I
I SHELL: 1ID 2.07 IN I
I RHO-V2: INLET NOZZLE 234.2 LB/FT-SEC2 I
T I
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VERSION 8.1 IBMPC R

SIMULATION SCIENCES INC. HEXTRAN PAGE 23
PROJECT QUIMICAVENOC SIMULATION
PROBLEM E-11 SOLUTION 09/04/02

DOUBLE PIPE EXTENDED DATA SHEET

oo o I
I EXCHANGER NAME CONDENSA UNIT ID E-11 I
I SIZE 2-1079 CONNECTED 1 PARALLEL 1 SERIES I
I AREA/UNIT 37. FT2 ( 37. FT2 REQUIRED) I
B s e T I
I PERFORMANCE OF ONE UNIT SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
T oo I
I FEED STREAM NUMBER PROCESO SERVICIO I
I FEED STREAM NAME BENCENO AGUA I
I WT FRACTION LIQUID (IN/OUT) 1.00 / 1.00 1.00 / 1.00 I
I REYNOLDS NUMBER 10437. 33066. I
I PRANDTL NUMBER 4.778 4.838 I
I UOPK,LIQUID 9.719 / 9.719 0.000 / 0.000 T
I VAPOR 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 T
I SURFACE TENSION DYNES/CM 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 T
I FILM COEF(SCL) BTU/HR-FT2-F 136.9 (1.000) 510.3 (1.000) T
I FOULING LAYER THICKNESS 1IN 0.000 0.000 I
oo I
I THERMAL RESISTANCE I
I UNITS: (FT2-HR-F/BTU) (PERCENT) (ABSOLUTE) I
I SHELL FILM 51.82 0.00730 I
I TUBE FILM 16.73 0.00236 I
I TUBE METAL 3.02 0.00043 I
I TOTAL FOULING 28.44 0.00401 I
I ADJUSTMENT 0.05 0.00001 I
Lt it e LT I
I PRESSURE DROP SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
I UNITS: (PSIA ) (PERCENT) (ABSOLUTE) (PERCENT) (ABSOLUTE) T
I WITHOUT NOZZLES 97.15 1.34 82.01 0.74 T
I INLET NOZZLES 1.83 0.03 11.23 0.10 T
I OUTLET NOZZLES 1.03 0.01 6.76 0.06 T
I TOTAL /SHELL 1.38 0.90 I
I TOTAL /UNIT 1.38 0.90 I
I DP SCALER 1.00 1.00 I
Lt et e I
I CONSTRUCTION OF ONE SHELL I
oo o I
I TUBE:OVERALL LENGTH 89.9 FT ANNULAR HYD. DIA. 0.41 IN I
I NET FREE FLOW AREA 0.008 FT2 AREA RATIO (OUT/IN) 1.203 I
I THERMAL COND. 30.0BTU/HR-FT-F DENSITY 490.80 LB/FT3I
T oo I

144



VERSION 8.1 IBMPC R

SIMULATION SCIENCES INC. HEXTRAN PAGE 23
PROJECT DISENO SIMULATION
PROBLEM E-4BLAB SOLUTION 09/23/02

SHELL AND TUBE EXCHANGER DATA SHEET

I I
I EXCHANGER NAME E-4B UNIT ID 2001 I
I SIZE 24- 528 TYPE BEU, HORIZONTAL CONNECTED 1 PARALLEL 1 SERIES I
I AREA/UNIT 1416. FT2 ( 1415. FT2 REQUIRED) AREA/SHELL 1416. FT2 I
T T e e I
I PERFORMANCE OF ONE UNIT SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
I m o mm e - I
I FEED STREAM NUMBER 1002 1001 I
I FEED STREAM NAME 1002 1001 I
I TOTAL FLUID LB /HR 103531. 47575. I
I VAPOR (IN/OUT) LB /HR 0./ 0 0./ 0. I
I LIQUID LB /HR 0./ 0 47575./ 47575. 1
I STEAM LB /HR 0./ 0 0./ 0. I
I WATER LB /HR 103531./ 103531 0./ 0. I
I NON CONDENSIBLE LB /HR 0. 0. I
I TEMPERATURE (IN/OUT) DEG F 86.0 / 104.3 184.7 / 96.6 I
I PRESSURE (IN/OUT) PSIA 25.00 / 15.85 37.50 / 36.42 I
T I
I SP. GR., LIQ (60F / 60F H20) 1.000 / 1.000 0.889 / 0.889 I
I VAP (60F / 60F AIR) 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I DENSITY, LIQUID LB/FT3 62.144 / 61.931 50.544 / 54.042 I
I VAPOR LB/FT3 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I VISCOSITY, LIQUID CP 0.797 / 0.649 0.232 / 0.321 I
I VAPOR CP 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 I
I THRML COND,LIQ BTU/HR-FT-F 0.3566 / 0.3639 0.0720 / 0.0812 I
I VAP BTU/HR-FT-F 0.0000 / 0.0000 0.0000 / 0.0000 I
I SPEC.HEAT,LIQUID BTU /LB F 0.9977 / 0.9974 0.4725 / 0.4345 I
I VAPOR BTU /LB F 0.0000 / 0.0000 0.0000 / 0.0000 I
I LATENT HEAT BTU /LB 0.00 0.00 I
I VELOCITY FT/SEC 1.64 1.56 I
I DP/SHELL (DES/CALC) PSI 0.00 / 9.15 0.00 / 1.08 I
I FOULING RESIST FT2-HR-F/BTU 0.00250 (0.00251 REQD) 0.00100 I
T I
I TRANSFER RATE BTU/HR-FT2-F SERVICE 77.85 ( 77.78 REQD), CLEAN 110.36 I
I HEAT EXCHANGED MMBTU /HR 1.895, MTD (CORRECTED) 17.2, FT 0.500 I
T e I
I CONSTRUCTION OF ONE SHELL SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
T I
I DESIGN PRESSURE/TEMP PSIA /F 100./ 200. 100./ 200. I
I NUMBER OF PASSES 1 2 I
I MATERIAL CARB STL CARB STL I
I INLET NOZZLE ID/NO IN 4.0/ 1 3.1/ 1 I
I OUTLET NOZZLE ID/NO IN 4.0/ 1 3.1/ 1 I
I mmmm e - I
I TUBE: NUMBER 174, OD 0.750 1IN , BWG 14 , LENGTH 44.0 FT I
I TYPE BARE, PITCH 1.0 IN, PATTERN 90 DEGREES I
I SHELL: 1ID 24.00 IN, SEALING STRIPS 0 PAIRS I
I BAFFLE: CUT .200, SPACING(IN): IN 6.45, CENT 4.80, OUT 6.45,SING I
I RHO-V2: INLET NOZZLE 1702.9 LB/FT-SEC2 I
I TOTAL WEIGHT/SHELL, LB 6060.5 FULL OF WATER 21677.6 BUNDLE 7568.6 I



VERSION 8.1 IBMPC R

SIMULATION SCIENCES INC. HEXTRAN PAGE 24
PROJECT DISENO SIMULATION
PROBLEM E-4BLAB SOLUTION 09/23/02

SHELL AND TUBE EXTENDED DATA SHEET

oo o I
I EXCHANGER NAME E-4B UNIT ID 2001 I
I SIZE 24- 528 TYPE BEU,  HORIZONTAL CONNECTED 1 PARALLEL 1 SERIES I
I AREA/UNIT 1416. FT2 ( 1415. FT2 REQUIRED) I
Lt e LT I
I PERFORMANCE OF ONE UNIT SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
T oo I
I FEED STREAM NUMBER 1002 1001 I
I FEED STREAM NAME 1002 1001 I
I WT FRACTION LIQUID (IN/OUT) 1.00 / 1.00 1.00 / 1.00 I
I REYNOLDS NUMBER 18070. 21993. I
I PRANDTL NUMBER 4.801 3.828 I
I UOPK,LIQUID 0.000 / 0.000 9.655 / 9.655 T
I VAPOR 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 T
I SURFACE TENSION DYNES/CM 0.000 / 0.000 0.000 / 0.000 T
I FILM COEF (SCL) BTU/HR-FT2-F 973.5 (1.000) 165.2 (1.000) I
I FOULING LAYER THICKNESS 1IN 0.000 0.000 I
oo o I
I THERMAL RESISTANCE I
I UNITS: (FT2-HR-F/BTU) (PERCENT) (ABSOLUTE) I
I SHELL FILM 8.00 0.00103 I
I TUBE FILM 60.51 0.00777 T
I TUBE METAL 2.03 0.00026 I
I TOTAL FOULING 29.46 0.00378 I
I ADJUSTMENT 0.09 0.00001 I
T I
I PRESSURE DROP SHELL-SIDE TUBE-SIDE I
I UNITS: (PSIA ) (PERCENT) (ABSOLUTE) (PERCENT) (ABSOLUTE) T
I WITHOUT NOZZLES 96.78 8.85 79.52 0.86 I
I INLET NOZZLES 2.01 0.18 13.12 0.14 I
I OUTLET NOZZLES 1.21 0.11 7.36 0.08 I
I TOTAL /SHELL 9.15 1.08 I
I TOTAL /UNIT 9.15 1.08 I
I DP SCALER 1.00 1.00 T
oo I
I CONSTRUCTION OF ONE SHELL I
oo I
I TUBE:OVERALL LENGTH 44.0 FT EFFECTIVE LENGTH 43.87 FT I
I TOTAL TUBESHEET THK 1.5 IN AREA RATIO (OUT/IN) 1.284 I
I THERMAL COND. 30.0BTU/HR-FT-F DENSITY 490.80 LB/FT3I
T oo oo I
I BAFFLE: THICKNESS 0.188 IN NUMBER 108 I
o m o m I
I BUNDLE: DIAMETER 23.5 IN TUBES IN CROSSFLOW 91 I
I CROSSFLOW AREA 0.206 FT2 WINDOW AREA 0.447 FT2 I
I TUBE-BFL LEAK AREA 0.044 FT2 SHELL-BFL LEAK AREA 0.032 FT2 I
T oo I
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Apéndice 10. Curva caracteristica de la bomba P-516 A/B.
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