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Resumen.

La extraccion de impurezas en cualquier proceso productivo tiene que
permanecer bajo un estricto control en cada una de las etapas que Ilo
conforman porque de la eficacia en esta operacion depende en gran medida la
calidad del producto final. En la destileria de la corporacion “Cuba Ron” del
municipio de Cardenas se utiliza como materia prima para su proceso el
alcohol técnico B para rectificarlo y convertirlo finalmente en alcohol fino A,
donde el primero debe ser despojado de compuestos volatiles y alcoholes
superiores, constituyendo ambos las impurezas del proceso, esto se realiza
mediante destilacion continua en columnas de destilacién, unido a la
condensacion fraccionada de los vapores de alcoholes en cada una de las
etapas; donde esta ultima operacion para su realizacion necesita de un agua
de enfriamiento con las condiciones térmicas adecuadas, sin embargo el agua
que se distribuye a la red de enfriamiento hacia los condensadores de dicha
destileria por diferentes motivos no esta llegando a los condensadores con los
parametros adecuados que se requieren, esto provoca descontrol en la
operacion de remocion de impurezas y abrogacién de la misma en algunas
etapas. En este trabajo se propone dos soluciones técnicas que se unen una
abarcadora estrategia econdmica para asi obtener los resultados para los

cuales fue disefiado el proceso.



Abstract.

The extraction of impurities in any productive process has to remain low a strict
control in each join of the stages that conform it because of efficacy in this
operation the quality depends on the final product to a large extent. At the
corporation's distillery Cuba Ron of Cardenas's municipality the “Technician B”
to rectify it to turn it into “fine alcohol A*finally utilizes like matter for his process
the technical alcohol itself To, where the first must be stripped of volatile
compounds and superior alcohols, constituting both the process's impurities,
this comes true by means of continuous distillation in columns of distillation,
united to condensation fractioned of the alcohols vapors in each of stages;
Where this last operation for his realization is in need of a water of cooling with
thermic conditions made suitable, however the water that is distributed to the
net of cooling toward the condensers of the aforementioned distillery for
different motives is not arriving at condensers with the adequate parameters
that are required, this provokes lack of control in the operation of removal of
impurities and abrogation of the same in some stages. In this work an inclusive
strategy cheap to run intends two technical solutions that join up stop thus

obtaining the results which it went for once the process was designed.
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Introduccion.

La corporacion “Cuba Ron S.A” gerencia Cardenas ubicada en la calle Saez
esquina Pinillo de dicho municipio de la provincia de Matanzas tiene entre sus
objetivos de produccion la rectificacion del “alcohol técnico B” o “alcohol flema”
para producir “alcohol fino A” cuyo proceso se verifica a través de tres etapas

fundamentales las cuales son:

e Diluciéon y separacion de impurezas volatiles y alcoholes superiores.
e Redctificacion y concentracion.

e Recuperaciéon

En la composicion de la materia prima que se suministra a la planta estan
presentes impurezas indeseables tales como: aldehidos, cetonas denominados
compuestos volatiles y amilicos, isoamilicos y n-propanol llamados alcoholes
superiores, que de no ser separados en el proceso afectarian
considerablemente la calidad del producto final. Aqui juega un papel
primordial  la extraccidon de estos compuestos volatiles por condensacion

fraccionada que se realiza en cada una de las etapas.

Es de gran importancia el buen funcionamiento de todo el conjunto operacional
y principalmente para evitar arrastres de las impurezas hacia el producto final
se hace necesario que el sistema de condensacion acoplado en el proceso
cumpla eficazmente la doble funcion de: garantizar el reflujo liquido a las

columnas de destilacidn y la separacion de componentes volatiles.

La ineficacia de esta operacion puede traer las siguientes consecuencias:

e Deterioro de la calidad en el producto final.
e Bajo rendimiento debido al escape a la atmdsfera de compuestos no
condensados.

e Descontrol del proceso.



e Desviaciones de los principales indicadores de consumo por arrastre de
etanol en la composicion del subproducto (alcohol D)
e Sobre consumo de portadores energéticos por concepto de

restablecimiento de parametros de calidad.

En esta planta la operacién de condensacion de los vapores alcohdlicos utiliza
agua como agente refrigerante procedente de una red de tuberias que tiene su
centro en una piscina de enfriamiento, que es la encargada de enfriar y
recolectar la misma, siendo bombeada posteriormente para el sistema de
condensacion, por lo que en gran medida el éxito de la eficacia en la
separacion de compuestos volatiles (impurezas) esta estrechamente ligada a lo
que ocurra en dicha operacion y por consiguiente en el sistema de

enfriamiento.

Si bien las piscinas de enfriamiento de agua tienen sus ventajas, cuando se
instalan también van con ellas sus desventajas. A continuacién se exponen

algunas razones que han limitado su uso en la actualidad:

e Dependencia en la transferencia de calor de las condiciones ambientales
(temperatura y humedad relativa)

e Pérdidas considerables de agua tratada por concepto de evaporaciéon y
arrastre del viento.

e Necesidad de disposicion de grandes aéreas para su montaje y
explotacion.

e Alto costo de construccion.

La piscina de enfriamiento de la destileria de la corporacion “Cuba Ron” no esta
excepto a estos problemas, donde ademas esta incidiendo marcadamente el
hecho de que en el afno 2003 se ejecuto una modificacion en la planta,
cambiando la tecnologia de produccién de alcohol por fermentacion de mieles
finales a la rectificacion o refinacion de alcoholes utilizando método de
hidroseleccién, modificacién que introdujo un aumento en los volumenes de

produccion y por consiguiente de demanda energética en lo referente a calor



para el proceso de destilacion el cual debe ser disipado en la piscina. Este
sistema de enfriamiento al no ser modificado para las nuevas condiciones
tecnologicas y ademas de ir perdiendo eficacia por deterioro y falta de
mantenimiento no garantiza un valor adecuado de temperatura en el flujo de
agua fria para sistema de condensacion de la planta, provocando ineficiencias
en el proceso de separacidon de impurezas y desviaciones de otras variables

del proceso, acentuandose el problema en los meses mas calidos del afo.

Actualmente cuando en el alcohol final no son alcanza los parametros de
calidad en cuanto al contenido de impurezas entonces se hace necesario
desviar la producciéon para un tanque de producto no conforme para su

posterior redestilacion, causando considerables gastos econdmicos.

La solucion a esta problematica puede estar encaminada hacia un redisefio
de la piscina de enfriamiento para dotarla de la capacidad necesaria y
condicionarla para que suministre un agua con las condiciones térmicas
suficientes, pero ahi entraria en juego el ultimo aspecto contemplado en las
desventajas que seria el alto costo de la inversién por un lado, y por otro, el
tiempo que se necesitaria para su ejecucion que se traduce en pérdidas
economicas considerables por concepto de planta parada, esto ha limitado

esta opcion como solucién bajo la situacion econdémica actual.

Sobre la base de lo expuesto, se formula el problema siguiente:

e (;Coémo se podria lograr la adecuada separacion de los compuestos
volatiles por el sistema de condensacion fraccionada en la destileria de la

corporacién “Cuba Ron” gerencia Cardenas?



La verificacion de la hipodtesis siguiente podria dar solucion al problema

planteado:

e El restablecimiento de las condiciones térmicas del agua de enfriamiento a
los condensadores del sistema conllevaria a la separacion suficiente de los
compuestos volatiles.

Como objetivo principal de este trabajo se plantea lo siguiente:

e Diseniar una estrategia técnico-econémica para restablecer las condiciones

térmicas del agua de enfriamiento suministrada al sistema de condensadores.

Como objetivos especificos se plantean los siguientes:

¢ Modificar la red de agua de enfriamiento de la planta.
e Disenar un intercambiador de calor para flujo de agua a la salida de la

piscina de enfriamiento.



Capitulo 1. Revision bibliografica.
Introduccién.

La destilacion es un proceso de separacion mediante el cual es posible la
disociacion de una mezcla de liquidos solubles de puntos de ebullicién
préximos en sus fracciones componentes mediante la aplicacién de remocién

con calor.

Este proceso esta basado en el hecho de que los vapores de una mezcla en
ebullicibn seran mas rico en el componente que tiene menor punto de
ebullicién, es decir, en el componente mas volatil, por tanto cuando este vapor
es enfriado y condensado, la fraccion condensada contendra mayor proporcion
del componente mas volatil que la mezcla original, la cual a su vez, se ira
enriqueciendo en el componente menos volatil, de tal manera que operaciones
sucesivas de evaporacion y condensacién conducen a la separacion de los

componentes con alto grado de pureza.

La destilacién, por su eficiencia y aplicacion es una de las técnicas de
separacion que mas comunmente se emplean en el campo de la Ingenieria
Quimica aunque requiere el consumo de cantidades considerables de energia,
por lo que el diseno de equipos y la tecnologia empleada deciden en gran

medida la eficiencia econdmica de la instalacion

Los equipos fundamentales que se emplean en el proceso de destilacion son
las columnas de fraccionamiento y los condensadores, el calor es aplicado al
sistema en la base de las columnas y es extraido en los condensadores, siendo
los agentes mas comunes utilizados para el transporte del calor el vapor de
agua saturado y agua a temperatura ambiente.

En el proceso de rectificacion de alcohol etilico, la temperatura del agua
empleada para la extraccion del calor en los condensadores es de principal

importancia para lograr la calidad del producto y la eficiencia del proceso.



1.1 Transferencia de calor:
Fundamentos de la transferencia de calor.

Segun (Geankoplis, C. 1998) la transferencia de calor es la ciencia que estudia
el intercambio de energia que puede tener lugar entre cuerpos materiales como
resultado de una diferencia de temperatura y predice la rapidez con que se
efectua este proceso, (Holman, J. 1998) por lo que la transferencia de calor
analiza los cambios de temperatura que ocurren en los cuerpos en el proceso

de transferencia en funcion del tiempo.

1.1.1 Mecanismos basicos de transferencia de calor

La transferencia de calor puede verificarse por medio de uno o mas de los tres

mecanismos de transferencia: conduccion, conveccion o radiacion.

1.1.2 Conduccion: Por este mecanismo, el calor puede ser conducido a través
de sodlidos, liquidos y gases. La conduccion se verifica mediante la
transferencia de energia cinética entre moléculas adyacentes. En un gas las
moléculas “mas calientes”, que tienen mas energia y movimiento, se encargan
de impartir energia a moléculas colindantes que estan a niveles energéticos
mas bajos. Este tipo de transferencia siempre esta presente, en mayor o menor
grado, en solidos, liquidos y gases en los que existe un gradiente de
temperatura. En la conduccién la energia también se transfiere por medio de
electrones “libres”, un proceso muy importante en los sélidos metalicos. Entre
los ejemplos en los que la transferencia se verifica ante todo por conduccion,
se cuentan la transferencia a través de paredes o intercambiadores de una
nevera, el tratamiento térmico en el forjado de acero, la congelacion del suelo

durante el invierno, etcétera.

1.1.3. Conveccién: La transferencia de calor por conveccion implica el
transporte de calor en un volumen y la mezcla de elementos macroscopicos de

porciones calientes y frias de un gas o un liquido. Ademas, con frecuencia



incluye también el intercambio de energia entre una superficie sdlida y un
fluido. Conviene aclarar que hay una diferencia entre la transferencia de calor
por conveccion forzada en la que se provoca el flujo de un fluido sobre una
superficie solida por medio de una bomba, un ventilador, u otro dispositivo
mecanico y la conveccion libre o natural, en la cual un fluido mas caliente o
mas frio que esta en contacto con la superficie sdélida causa una circulacion
debido a la diferencia de densidades que resulta del gradiente de temperaturas
en el fluido. Entre los ejemplos de transferencia de calor por conveccion puede
citarse la pérdida de calor en el radiador de un automovil (un ventilador hace
circular aire), la coccion de alimentos en un recipiente que se agita, el

enfriamiento de una taza de café caliente al soplar en su superficie, etcétera.

1.1.4. Radiacién: La radiacion difiere de la conduccién y la conveccion en
cuanto a que no se requiere un medio fisico para la transferencia. La radiacién
es la transferencia de energia a través del espacio por medio de ondas
electromagnéticas, de manera similar a las ondas electromagnéticas que
propagan y transfieren la luz. La transferencia radiante de calor se rige por las
mismas leyes que dictan el comportamiento de la transferencia de luz. Los
sélidos y los liquidos tienden a absorber la radiacion que estd siendo
transferida a través de ellos, por lo que la radiacién es mas importante en la
transferencia a través del espacio o de gases. El ejemplo de radiacion mas
ilustrativo es el transporte de calor del Sol a la Tierra. Otros ejemplos son la
coccion de alimentos cuando se hacen pasar bajo calentadores eléctricos al
rojo, el calentamiento de fluidos en serpentines dentro de un horno de

combustion, etcétera. (Holman, J.1999).

1.2 Ley de Fourier para la conduccién de calor.

La mayoria de las operaciones unitarias estan basada en el estudio de los
fendbmenos de transporte, los cuales comprenden los aspectos relacionados
con la transferencia de calor, la transferencia de masa y la transferencia de

momento en los flujos de fluidos. En muchas operaciones unitarias, como por



ejemplo la destilacion, se manifiestan simultaneamente los tres fendmenos de

transporte.
Estas operaciones estan regidas por el mismo tipo de ecuacion basica:

Velocidad de un proceso de transferencia = fuerza impulsora / Resistencia

Esta igualdad establece un principio que ya conociamos de manera intuitiva:
para que se pueda transferir una propiedad como el calor o la masa, es
necesario que exista una fuerza impulsora que contrarreste la resistencia

llamada gradiente impulsor.

La transferencia de calor por conducciéon también obedece esta ecuacion
basica y se expresa como la ley de Fourier para la conduccién de calor en
fluidos y solidos.

ax _ _,.dl
== K (1)

ax

Donde qy es la velocidad de transferencia de calor en la direccion x, en watts
(W), A es el area de corte transversal normal a la direccion del flujo de calor en
m?, T es la temperatura en K, x la distancia en m y k es la conductividad
térmica en W/m K en el sistema Sl. La cantidad g/A se llama flujo especifico
(flux) de calor y se expresa en W/m2. La cantidad d7/dx es el gradiente de
temperatura en la direccidn x. El signo negativo de la ecuacion se incluye
debido a que si el flujo de calor es positivo en determinado sentido, la

temperatura disminuye en ese mismo sentido. (Howell, J. 1990).

1.3 Conductividad térmica.

La expresion de definicion de la conductividad térmica es la ecuacion (1), y las
mediciones experimentales de las conductividades térmicas de diversos

materiales, se basan en esta definicion.

Gases. El mecanismo de conduccién térmica de los gases es bastante simple.
Las moléculas poseen un movimiento continuo y desordenado y chocan entre

si intercambiando energia y momento lineal. Si una molécula se desplaza de



una region de temperatura elevada a otra de temperatura inferior, transporta
energia cinética a esa regiéon y la cede al chocar con moléculas de baja

energia.

Puesto que las moléculas se mueven con mas rapidez cuanto menor es su
tamano, los gases como el hidrégeno tienen conductividades térmicas mas
elevadas, La conductividad térmica aumenta aproximadamente segun la raiz
cuadrada de la temperatura absoluta y es independiente de la presion por lo
menos hasta algunas atmosferas. Sin embargo, a presion muy baja (vacio) la

conductividad térmica tiende a cero.

Liquidos. El mecanismo fisico de conduccién de energia en los liquidos es
bastante similar al de los gases, ya que las moléculas de energia mas alta
chocan con las de energia menor. Sin embargo, las moléculas de los liquidos
estan mucho mas juntas entre si y los campos de fuerza moleculares ejercen
un efecto considerable sobre el intercambio de energia. Puesto que no existe
una teoria molecular adecuada para los liquidos, la mayoria de las
correlaciones para predecir sus conductividades son de tipo empirico. Reid y
Shenvood han estudiado esto en forma detallada. La conductividad térmica de
los liquidos varia de manera moderada con la temperatura, variacion que casi

siempre puede expresarse con una funcion lineal k=a+bT

Donde a y b son constantes empiricas. Las conductividades térmicas de los

liquidos son esencialmente independientes de la presién.

El agua tiene una conductividad térmica elevada en comparacion con los
liquidos organicos como el benceno. La conductividad térmica de la mayoria de
los alimentos sin congelar, como la leche descremada, o el puré de manzana
que contiene grandes cantidades de agua, tienen conductividades térmicas

cercanas a la del agua pura.

Sdlidos. Las conductividades térmicas de los solidos homogéneos son muy

variables.



Los solidos metalicos como el cobre y el aluminio tienen valores muy elevados,
mientras que algunos materiales aislantes no metélicos, del tipo de la lana

mineral y el corcho, tienen conductividades muy bajas.

La conduccion de calor o energia a través de los sélidos se verifica mediante

dos mecanismos:

En el primero, que se aplica principalmente a los solidos metalicos, el calor, al
igual que la electricidad, es conducido por los electrones libres que se mueven

en la red estructural del metal.

En el segundo, que existe en todos los sdlidos, el calor es conducido por la
transmision de energia vibracional entre atomos adyacentes. (Himmelblau, H.
1991).

1.4 Equilibrio liquido vapor.

Si calentarnos una mezcla liquida heterogénea constituida por dos
componentes totalmente inmiscibles, hasta que comience a hervir y aparezca
una fase gaseosa, se tendran tres 3 fases (dos liquidas y una gaseosa) y 2

componentes.

Es decir, solamente existe un grado de libertad, lo que significa que fijada una
variable, por ejemplo la presién, todas las demas (temperatura y composicion

de todas las fases) quedan determinada

Esto supone que, a una presion dada, sean cuales sean las cantidades de Ay
B presentes, la mezcla hervira a una temperatura fija y la composicion del

vapor sera también constante.

En estas mezclas, cada uno de los componentes se comporta como si
estuviese solo. Al ir aumentando la temperatura, ira aumentando la presién de
vapor de cada componente y la mezcla hervird cuando la suma de las

presiones de vapor de los componentes iguale a la presion exterior fijada.

(Mc Cabe, L. 1998)

10



1.4.1- Condensacion
Proceso de condensacion:

Si se parte de un vapor sobrecalentado constituido por dos componentes Ay B,
y se va enfriando la mezcla, manteniendo la presion constante las presiones
parciales de A y B se mantendran constantes puesto que P es constante,
mientras que, al descenderla temperatura, iran disminuyendo las presiones de

vapor

Llegara un momento en que una de las dos presiones de vapor igualara a la

presidn parcial de su mismo componente, entonces pasara a la fase liquida.

Mecanismos de la condensacion:

Tanto la condensaciéon de un vapor para formar un liquido, como la
vaporizacién de un liquido para producir un vapor, implican cambios de fase de
un fluido con valores de coeficientes de transferencia de calor bastante
elevados. La condensacién se verifica cuando un vapor saturado, como el
vapor de agua, entra en contacto con un soélido cuya temperatura superficial es

inferior a la temperatura de saturacion, formandose un liquido como el agua.

Por lo general, cuando un vapor se condensa sobre una superficie, como un
tubo vertical u horizontal u otras superficies, se forma una pelicula de
condensado en la superficie y fluye sobre ella por la accidén de la gravedad. Es
esta pelicula de liquido entre la superficie y el vapor lo que constituye la
principal resistencia a la transferencia de calor. Esto se llama condensacion

tipo pelicula.

Puede existir otro tipo de condensacion, llamada condensacion en gotas,
cuando se forman gotas pequefas sobre la superficie. Durante esta
condensacion, hay grandes areas del tubo libres de liquido que quedan

expuestas directamente al vapor.

La condensaciéon en gotas es muy comun en superficies contaminadas y

cuando hay impurezas presentes. La condensacion de tipo pelicula es mas
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predecible y frecuente. Por tanto, para los propdésitos normales de disefio, se

supone una condensacion tipo pelicula. (Mc Cabe, 1998)

Coeficientes de condensacion tipo pelicula para superficies verticales:

La condensacion de tipo pelicula sobre una pared o tubo vertical, puede
analizarse suponiendo un flujo laminar de la pelicula condensada hacia abajo
de la pared. El espesor de la pelicula es cero en la parte superior de la pared o
tubo y aumenta a medida que fluye hacia abajo, debido a la condensacion.
Nusselt (HI, W 1) supuso que la transferencia de calor desde el vapor
condensado a través de la pelicula liquida para llegar a la pared a T, K, se
verifica por conduccion, resultando, por consiguiente, que el coeficiente local es
inversamente proporcional al espesor de pelicula liquida. (Geankoplis, C.
1998).

1.4.2- Evaporacion.

La evaporacion es una operacion unitaria consistente en la separacion de una
mezcla liquida, generando a partir de la misma, por ebullicion, un vapor
integrado por los componentes mas volatiles de aquélla. Se utiliza para
concentrar disoluciones obteniéndose vapor del disolvente. Es una operacién
muy empleada en diversas industrias, bien sea para aprovechar la disolucion
concentrada (por ejemplo la concentracion de la leche), o para aprovechar el
vapor del disolvente (por ejemplo la obtencion de agua desalinizada por
ebullicibn del agua del mar y posterior condensacion del vapor de
agua).Normalmente se disponen varios evaporadores combinados, en los que
se emplea el vapor generado en un evaporador, como medio de calefaccion del
siguiente se denominan; Evaporadores de multiple efecto. Conceptualmente, la
evaporacion es analoga a la destilacion simple. Se diferencian en que en la
evaporacion, el alimento contiene un soluto cuyo punto de ebullicién esta muy
por encima del punto de ebullicion del disolvente, con lo que los vapores

obtenidos en la operacion son de disolvente puro. La condensacion es la
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operacion inversa a la evaporacioén, por la que un vapor pasa a estado liquido

al intercambiar calor con un liquido frio.

1.5- Primer principio de la termodinamica.

Es reconocido por la experiencia que la masa y la energia total en un proceso
en la naturaleza puede cambiar de una forma a otra, pero la cantidad de total

del sistema y sus alrededores permanece constante.

El intercambio de energia entre el sistema y sus alrededores se realiza en
forma de calor y trabajo, se dice que estas son formas de energia en transito,

ya que no se pueden almacenar como tal en un cuerpo o en un sistema.
AU=Q+W (1.1)

La ecuacion 1.1 es la forma mas simple de expresar el primer principio de la
termodinamica y plantea que la variacion de energia interna de un sistema
cerrado es igual a la suma del calor y el trabajo intercambiado con los

alrededores

Las variaciones de energia que puede experimentar el sistema entre dos

estados diferentes, viene dado por:

AU+ AUY2 +AZ=Q+W (1.2)

1.5.2- Balance de masa.

En Ingenieria Quimica la forma general del balance de masa como una

expresion de la ley de conservaciéon de la masa aplicad a un proceso industrial

es:
acumulacién entrada ' salida
dentro _ por las _ por las
del [ | fronteras fronteras
sistema . | del sistema del sistema
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consumo

generacion
+ { dentro del ; - de;tlro
sistema . e
sistema

El término de acumulacién se refiere a un cambio de masa o de moles (positivo
0 negativo) dentro del sistema respecto al tiempo, en tanto que la transferencia
a través de las fronteras del sistema se refiere a las entradas y salidas del

sistema.

En la practica industrial, es mas frecuente realizar los balances materiales al
proceso en estado estacionario, es decir, cuando no hay acumulacién de masa

y por tanto el termino acumulacion es cero. (Howell, 1990).

1.6- Flujo de fluidos.
Flujo de fluidos incomprensibles por tuberias:

Se dice que un fluido es incompresible cuando su densidad no cambia al variar
la presion ejercida sobre el a los efectos de la practica industrial los liquidos se
consideran fluidos incompresibles. Las relaciones energéticas de un fluido real
incompresible (Densidad constante y viscosidad igual a cero) en movimiento
estacionario esta descrito por la ecuacién de Bernoulli, cuya expresién para un
elemento de fluido que circula por una tuberia de seccion variable entre dos

puntos de diferentes alturas relativas es:

{Ecuacién de Bernoulli}

2 2
z, +a, *@ +A+Hb =z,+a, *@ +A+hf
g

pP*g 2g  p*g (1.3)

Cada uno de los términos de esta expresion tiene las unidades de altura y se

denominan

Z4 altura o carga geométrica
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V 2/29 altura o carga de velocidad
P4 /p*g altura o carga estatica

La suma total de los tres términos para un punto dado se denomina altura o
carga hidrodinamica y expresa que un sistema o de flujo ideal la carga

hidraulica a lo largo de una linea de corriente se mantiene constante.

La forma dimensional de los términos de la ecuacion de Vernuolli corresponde
a la sumatoria de energia por unidad de mas, lo que permite realizar una
interpretacion energética de esta ecuacion, como una forma de la ley de la
conservacion de la energia para un fluido ideal y expresa que la energia
mecanica total del fluido no cambia durante un movimiento a lo largo de una
linea de corriente y es por tanto la expresioén basica de un balance de energia
mecanica. (Rosabal, J. 2006)

Para un fluido ideal (u diferente de 0), la explicacién del balance de energia
segun Bernoulli implica considerar las perdida de por friccion y es necesario
introducir un término en la ecuacion que se denomina perdidas hidraulicas de
energia o de carga (hf) esto significa que parte de la energia inicial del fluido o
se pierde (En realidad lo que sucede es que esta cantidad de energia se
transforma en calor) y por consiguiente la suma de la carga gravitatoria
dindmica y estatica no se mantiene constante si no que va disminuyendo

progresivamente a lo largo del sistema debido a las perdidas por friccion.

2 2
@ + P +le(”2) + P +g,+h,

2¢  p*g 2¢  p*g (1.4)

Por lo que para mantener la igualdad de los términos de la ecuacion se
introduce el factor (hf) que comprende las pérdidas totales de energia debido a

la friccién y a la resistencia del sistema de tuberias.
Perdidas por friccién:

El valor de las perdidas por friccion en una tuberia de friccion constante no
necesariamente horizontal puede ser evaluado por el factor de friccion definido

por la formula:
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)
~ 2gD (1.5)

h;

El factor de friccién es funcion de la relacion longitud a didmetro de la tuberia,
de la relacion de su rugosidad al diametro denominada rugosidad relativa: (e/D)
y del valor del criterio de Reynolds.

)

F L e
R (16)
Actualmente existen graficos altamente confiables que relacionan el factor de

friccion con la rugosidad y el numero de Reynolds, de donde se puede estimar

el valor de f para analizar el calculo de las perdidas por friccion.

Perdidas locales:

El calculo de las pérdidas por friccion locales para el flujo completamente

turbulento viene dado por la formula:

2
v

h, =K
A 2g

(1.7)

Donde:

K: coeficiente de resistencia de accesorios o valvulas y es funcion del mismo y

del numero de Reynolds.

Segun (Rosabal, J. 2006) la ecuacion de Bernoulli y otros métodos para el
calculo de pérdidas por friccion se aplican en la ingenieria quimica, a tres tipos

de situaciones fundamentales:

1. Cuando se conoce el valor del flujo y las caracteristicas (longitud, diametro,

etc.) de la tuberia y se desea conocer el valor de las perdidas por friccion.

2. Cuando se conoce el valor de las perdidas por friccion y las caracteristicas
la tuberia y se desea conocer el valor del flujo.
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3. Cuando se conoce el valor del flujo y las pérdidas de presion y de altura y
se desea conocer el valor del diametro de tuberia necesario para una longitud
dada.

Estos tres casos son tipicos de problemas practicos. Obsérvese que en ellos se
relaciona siempre para la aplicacion de la ecuacion de Bernoulli, puntos tales
que dicha seleccidon constituye a simplificar el problema. Por ejemplo, en una
superficie de tanques de gran diametro la velocidad puede considerarse nula,
lo que elimina un término de la ecuacién. Si el punto selecciona do esta en
contacto con la atmosfera, lo cual sucede en las superficies liquidas libres y en

las tuberias que descargan a atmosfera. ( Rosabal, J. 2006).

El caso numero tres de estos ejemplos puede encontrar analogia en algun
punto en el desarrollo experimental de este trabajo por lo que a continuacién se

hace referencia a la metodologia empleada en la solucion de estas situaciones

para:
PA = PB
Va=0
ZA =0

Balance de carga:
Zp*g + Palb*g+ an*( Va)’/2g = Zg*g + Pg/b*g + ag*( Va)’ /2g +¥ Hf (1.8)

Quedando:

Za*g = ag* ( Ve)?/2g+ S Hf (1.8.1)
Si:

S Hf = F*L*V?/2D, + TKi* V22 (1.9)
Entonces:

Za*g = ag* ( Ve)?/2g + F*L*V?/2D, + YK* V?/2 (1.10)
Quedando:

Za*g = SKi+ ag * (V2)/2 + F*L*V?/2D, (1.11)
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En este punto se podria despejar de la ecuacion (1.10) V, sustituyendo este
término por su relacion, si se despeja del mismo el diametro de tuberia se
concluiria.

Pero para conocer las perdidas por friccion es necesario fijar previamente un
diametro de tuberia por lo que se procede a explicar la resolucién de la

problematica por el método siguiente. (Rosabal,J. 2006).

Relacionando V con D;

V =q/0,785* D; (1.12)
Sustituyendo (1.8.1) en (1.8) y suponiendo ag=1 (régimen turbulento)

Zp*g = >Ki+ ag *(q/0,785* D;) /2 +( F*L*( q / 0,785 D;))/2D,

Arreglando convenientemente queda:

Za*g =(CKi+ 1*g%)/1,232 D* + (F L ¢%)/1,232 D,° (1.13)
Entonces:

1//F = - 2 Log [(§/3,7)+ (6,81/Re)’® * D*?] (1.14)
¢=e/D (1.15)
Re= (D V p)/u (1.16)
V= q/0.785 D, (1.17)
1//JF = 2log*(3,7/E) (1.18)
Sustituyendo G en F:

Re= (D V )/0.785 u D (1.19)
Sustituyendo Ey G en D

11/F = -2 Log [(e/3,7)+ (5,35p/p §)*° * D% (1.20)

Despejando diametro interno de la ecuacion C
Di=[(F L g + (XK (F/Fu)+ 1)* g° D )/1,235 ¢ Za]*? (1.21)

De inicio debe suponerse un valor de D;, comprobarse el régimen de flujo por
medio de (1.19) y calcular F por medio de (1.20), Fp por medio de (1.18) y un
nuevo valor de D por medio de (1.21). Si el valor calculado no coincide con el
supuesto, se usa este ultimo para repetir el ciclo de calculos, y se continua de

este modo hasta que coincida el valor supuesto con el calculado.
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Para seleccionar valor supuesto inicial de D; puede partirse de la experiencia
practica acerca de las velocidades de liquidos mas comunes por tuberia que

oscilan entre 0.3 y 5 m/s. (Rosabal, 2006)

1.7 Intercambiadores de calor.
1.7.1 Tipos de intercambiadores de calor:

En las industrias de proceso, la transferencia de calor entre dos fluidos casi
siempre se lleva a cabo en intercambiadores de calor. El tipo mas comun es
uno en el cual el fluido caliente y el frio no entran en contacto directo el uno con
el otro, sino que estan separados por una pared de tubos o una superficie
plana o curva. La transferencia de calor se efectua por convecciéon desde el
fluido caliente a la pared o la superficie de los tubos, a través de la pared de
tubos o placa por conduccion, y luego por conveccion al fluido frio.

(Levenspiel, O. 1987).

1.7.2 Intercambiador de calor de doble tubo.

El intercambiador mas simple es el intercambiador de doble tubo o de tubos
concéntricos, donde uno de los fluidos fluye en el interior de una tuberia y el
otro lo hace en el espacio anular entre ambas tuberias. Los fluidos pueden
circular en paralelo o a contracorriente. El intercambiador puede fabricarse con
un simple par de tubos adaptando las conexiones en los extremos, o con varios

pares interconectados en serie.

Este tipo de intercambiador es util principalmente para velocidades de flujo

bajas. (Levenspiel, O. 1987).

1.7.3 Intercambiadores de tubos y coraza.

Cuando se manejan flujos mas grandes se usa un intercambiador de tubos y
coraza, que es el tipo mas importante en las industrias de proceso. Los flujos

de estos intercambiadores son continuos. Se usan muchos tubos en paralelo
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con uno de los fluidos circulando en su interior. Los tubos, distribuidos en forma
de manojo, estan encerrados en una sola coraza y el otro fluido fluye por el

exterior de los tubos, dentro de la coraza. (Criz, R. 2001).

En la figura (8) se muestra el modelo mas simple de intercambiador de tubos y
coraza que corresponde a un solo paso por los tubos y un solo paso por, la
coraza, es decir, se trata de un intercambiador I-I a contracorriente. El fluido frio
entra y circula por los tubos en paralelo en un solo paso, mientras que el fluido
caliente entra por el otro extremo y fluye a contracorriente por el exterior de los
tubos. Se usan deflectores transversales de tal manera que el fluido se ve
forzado a fluir perpendicularmente por la bateria de tubos en lugar de hacerlo
en paralelo. Esta turbulencia adicional generada por el flujo transversal,

aumenta el coeficiente de transferencia de calor de la coraza.

En la figura No 7 se muestra un intercambiador 1-2 paralelo-contracorriente. El
liquido en los tubos fluye pasando dos veces (tal como se indica) y el liquido de
la coraza fluye en un solo paso. En el primer paso por los tubos, el fluido frio
fluye a contracorriente del fluido caliente de la coraza y en el segundo paso por
los tubos fluye en paralelo con el fluido caliente.

Otro tipo de intercambiador opera con 2 pasos por la coraza y 4 pasos por el
tubo. Se usan también otras combinaciones de numero de pasos y las mas

comunes son |-2 'y 2-4. (Kern, D. 1969).

1.7.4 Clasificacion de los intercambiadores de calor.

La clasificacion mas general que puede realizarse de los cambiadores de calor,
se efectua atendiendo al grado de contacto entre los fluidos. Segun este
criterio, los cambiadores de calor se dividen en dos grandes grupos:

¢ Intercambiadores de contacto directo.
e [ntercambiadores de contacto indirecto.
Estos ultimos pueden a su vez dividirse en alternativos y de superficie.

Los intercambiadores de contacto directo, también conocidos como
cambiadores de mezcla, son aquellos dispositivos en los que los fluidos sufren
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una mezcla fisica completa, realizandose, como consecuencia, la transferencia
energética entre ellos. Pertenecen a este grupo, entre otros tipos de
cambiadores, las denominadas torres de refrigeracién o torres humedas, asi

como los enfriadores de gases.

En cuanto a los intercambiadores alternativos, ambos fluidos recorren un
mismo espacio de forma alternada, sin coincidencia entre ellos, de forma tal
que la mezcla fisica de ambos fluidos puede considerarse despreciable. El
elemento fundamental de este subgrupo de cambiadores es la superficie que

alternativamente recibe y cede la energia térmica.

Por otra parte, se denominan intercambiadores de superficie a aquellos
equipos o dispositivos en los que la transferencia térmica se realiza a través de
una superficie, plana o cilindrica, que separa fisicamente las corrientes de
ambos fluidos, no existiendo por tanto ninguna posibilidad de contacto directo o
contaminacién entre dichos fluidos, salvo en el caso de rotura de la antedicha

superficie de separacion. (Criz, R. 2001).

1.7.5 Clasificacion de los cambiadores de calor de superficie

La clasificacion mas usual de este grupo de cambiadores, se realiza en base a
la direccion relativa de los flujos de ambos fluidos, pudiéndose hablar entonces
de cambiadores de flujos paralelos y de cambiadores de flujos cruzados, segun

sus direcciones, sean paralelas en el espacio o formen cualquier angulo.

Los cambiadores de flujos paralelos, son generalmente utilizados en el
intercambio térmico liquido-liquido, mientras que los de flujos cruzados se

utilizan generalmente en el intercambio liquido-gas.

Como se decia anteriormente se denomina cambiadores de calor de flujos
paralelos a aquellos cambiadores en los que circulan ambos fluidos con
direcciones paralelas en el espacio, si ademas de tener ambos flujos la misma
direccion, tienen el mismo sentido, reciben el nombre de “en equicorriente”,
denominandose en “contracorriente” a aquellos en los que los flujos tienen

sentidos contrarios. (Kern, D. 1969).
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Dentro del subgrupo de cambiadores de flujos paralelos, se emplean entre
otros, los denominados “de placas”, “de tubo”, también llamados “de doble

tubo”, de “inmersion”, “multitubulares” o de “carcasa y tubos”.

En los cambiadores multitubulares o de carcasa y tubos, es normal combinar la
clasificacion anterior con otra, basada en el numero de veces que cada
particula de los fluidos recorre el cambiador, recibiendo el nombre de paso
cada recorrido, asi, un cambiador en equicorriente 0 contracorriente, seria un

cambiador de un paso por carcasa y un paso por tubos.

1.7.6 Cambiadores de placas.

Los cambiadores de placas (Fig. No 8) estan integrados por una serie de
placas metalicas, de tamafos normalizados, por cada constructor, que se
acoplan unas a otras en mayor o menor numero, segun la necesidad térmicas,

en un bastidor que las sostiene unidas.

Con objeto de que las placas queden correctamente enfrentadas unas a otras,
estan dotadas en su parte superior e inferior de dos aberturas, mediante las
cuales pueden deslizarse a lo largo de las guias del bastidor. La abertura
superior permite ademas que la placa quede suspendida de la correspondiente
guia portadora. (Criz, R. 2001).

En este tipo de cambiadores se denomina “paso” al conjunto de placas,
montadas en paralelo, que son recorridas con el mismo sentido de flujo en

cada fluido, como muestra la figura.

En cuanto a los materiales de que estan construidos estos intercambiadores
dependen fundamentalmente de las caracteristicas de los fluidos que vayan a
intercambiar calor; siendo las principales condiciones que deben tenerse en

cuenta al seleccionar el material de las placas las siguientes:
e Facilidad de deformacion por prensado.
¢ Pequena resistencia térmica.

e Inatacabilidad por los fluidos a emplear.
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Esta ultima condicion limita a su vez al material empleado en las juntas entre

las placas.

A la vista de estas condiciones, los materiales mas usualmente empleados en
la construccion de las placas son los aceros inoxidables y las aleaciones de
niquel, cromo, y titanio, mientras que para las juntas se emplean siliconas,

caucho natural y sintético.

1.7.7 Ventajas e inconvenientes de la utilizacion de cambiadores de

placas.
Ventajas:

Elevados valores del coeficiente de transmision superficial, lo que conlleva
valores muy elevados del coeficiente global de transmisién del calor.

Menores pérdidas calorificas, ya que sélo los bordes de las placas estan
expuestas al ambiente exterior y ademas de tener pequefios espesores pueden

aislarse facilmente.

Menor espacio necesario que otros tipos de cambiadores dada su elevada
relacion superficie de intercambio / volumen total, lo que supone también que la
cantidad de liquido contenido por unidad de superficie de intercambio es muy
baja en comparaciéon con otros intercambiadores, lo que da lugar a menores
pérdidas de fluido al abrir el cambiador, asi como a menores problemas de

depdsito de residuos.

Facil accesibilidad a ambas caras de cada placa, lo que permite una mejor
inspeccion y limpieza, lo que puede realizarse en el mismo lugar de su

emplazamiento.

Facilidad de sustituir elementos con la consiguiente ventaja de facilitar las

reparaciones y realizar ampliaciones con maxima economia.

En el caso de deterioro de las juntas, se produce escape de fluido hacia el
exterior, siendo posible repararlas inmediatamente, evitandose mezclas o

contaminaciones de los fluidos. (Criz, R. 2001).

23



Inconvenientes:

Limitacion que imponen las juntas de unidn entre placas, ya que no permiten

trabajar con temperaturas superiores a 250°C o presiones mayores de 20 atm.
Presentan mayor pérdida de presion en la circulacion de fluidos.

De no ser necesarios materiales especiales, el cambiador de placas es mas

caro que los multitubulares. (Criz, R. 2001).

1.7.8 Cambiadores de haz tubular y carcasa:

Este tipo de aparato es el mas extendido. En principio, el haz alojado en el
interior de una carcasa se ha mantenido en la construccion de condensadores
y rehervidores igualmente. El aparato esta constituido por un haz de tubos
montados sobre dos placas tubulares que llevan un niumero determinado de
placas deflectoras. Por cada extremo se fijan las cajas de distribucion que
aseguran la circulacion del fluido por el interior del haz, en varias fases. El haz
esta alojado en una carcasa provisto de una tobera de entrada y otra de salida
para el segundo fluido que circula por el exterior de los tubos, siguiendo el
camino impuesto por las placas deflectoras. Todos los elementos que entran en
la construccion de los intercambiadores, han sido objeto de una normalizacién
publicada por T.E.M.A (Estandar of Tubular exchanger Manufactures
Association), que especifica las caracteristicas mecanicas y térmicas

correspondientes a las diversas condiciones de funcionamiento.

Carcasa:

El material mas usado para la construcciéon de las carcasas es el acero al
carbono. Para diametros inferiores a 24, en la carcasa se emplea un tubo de
acero L.P.S (Schedule 30 hasta 12” y 1 cm de espesor entre 12" y 24”), si la

presion de servicio es inferior a 20 Kg/cm2.

Para mas de 24" |la carcasa se realiza con planchas de acero enrolladas y
soldadas. Por cada extremo se sueldan las bridas que llevaran las tapas y las

cajas de distribucion. Las toberas de entrada y salida se sueldan, o no, con una
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placa de refuerzo segun la presion de servicio. Por ultimo la carcasa se podra
equipar con anillos para poder levantarla y llevara, ademas, la placa de
identidad del aparato. (Kern, D.1969)

Haz de tubos:

Los tubos se fijan a cada una de sus extremidades por mandrilado (o

ensanche) en las dos placas tubulares, (figura No 7)

Las perforaciones de los huecos en estas placas estan normalizadas,
efectuandose segun una disposicion, ya sea de paso cuadrado o paso
triangular. Teniendo en cuenta la orientacion del haz en relacién a la direccion
general del fluido que circula en la carcasa, se obtienen las cuatro
disposiciones, (Fig. No 8).

El paso triangular permite colocar alrededor de un 10% de tubos mas que en el
paso cuadrado sobre una placa tubular de diametro dado pero, en
contrapartida, la disposicion de los tubos hace imposible la limpieza exterior,
introduciendo rascadores a través del haz. Para estos aparatos, es necesario

recurrir a la limpieza quimica y reservar su empleo a productos limpios.

En estos arreglos existe mayor turbulencia debido a que el fluido que fluye
entre los tubos adyacentes a alta velocidad golpea directamente en la hilera
siguiente. Esto indica que cuando la caida de presion y la limpieza son de
pocas consecuencias, el arreglo triangular es superior para alcanzar valores
altos de coeficientes de peliculas en el lado de la coraza, los arreglos
triangulares dan coeficientes cercanos al 25% mayor que el arreglo en cuadro.
(Kern, D. 1969)

El haz de tubos lleva deflectoras transversales que tienen por finalidad alargar
el camino del fluido que circular por la carcasa y mejorar asi, la transmision por
el exterior de los tubos. Estas deflectoras estan constituidas, generalmente, por
un disco que tiene un diametro ligeramente inferior al de la carcasa y que
posee un segmento libre igual al 25% del diametro interior Dc de la carcasa. El
espaciado entre deflectoras, que condiciona directamente la velocidad del

fluido, esta comprendida entre Dc/5 y Dc. (Geankoplis, C.1998).
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Ademas estas reflectoras aseguran la rigidez del haz y son solidarias de la

placa tubular fija por medio de unos tirantes.

En ciertos casos se emplean deflectoras longitudinales constituidas por una
simple chapa inserta en el medio del haz. Esta disposicion obliga a efectuar al
fluido un ir y venir en la carcasa y se tiene en este caso, un aparato que se

denomina “dos pasos del lado carcasa.

Los intercambiadores de calor son aparatos para transferir calor desde una
corriente fluida caliente a una corriente fluida fria. Existen tres grandes tipos de

intercambiadores:
e ¢l recuperador o intercambiador a través de una pared sin almacenar calor.
e ¢l intercambiador de contacto directo sin almacenar calor;

e el regenerador, acumulador o intercambiador con almacenamiento de calor.

En los recuperadores las dos corrientes circulantes estan separadas por una
pared y el calor tiene que pasar a través de esta pared. Los recuperadores son
ciertamente menos eficaces que los intercambiadores de contacto directo, ya
que la presencia de la pared estorba el flujo de calor, Pero este tipo de
intercambiador se utiliza cuando los fluidos no pueden ponerse en contacto
directo, como sistemas gas-gas, liquidos miscibles, sélidos solubles o

productos reactivos.

En los intercambiadores de contacto directo sin almacenamiento de calor las
corrientes contactan una con otra intimamente, cediendo la corriente mas
caliente directamente su calor a la corriente mas fria. Este tipo de
intercambiador se utiliza naturalmente cuando las dos fases en contacto son
mutuamente insolubles y no reaccionan una con otra. Por consiguiente, no
puede utilizarse con sistemas gas-gas, pueden mezclarse sin afectar el
proceso, como es el caso de la aplicacion de calor a la columna de destilacion
en la produccion de alcohol, en la cual el vapor se aplica en contacto directo en
la base de la columna y el producto de interés se extrae por evaporacion de la
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mezcla en ebullicion, cuyo residuo es agua que se utiliza con otros fines dentro

del propio proceso.

En los regeneradores una corriente caliente de un gas transfiere su calor a un
compuesto intermedio, normalmente un sdlido, que posteriormente cede este
calor a otra corriente que se quiere calentar, alternando el contacto entre

ambas corriente con el soélido intermedio

Para los intercambiadores de carcasa y tubos se tienen varios modelos de flujo
diferentes del sencillo de flujo en piston en paralelo y en contracorriente. Todos
son menos eficaces que el flujo en pistdon en contracorriente. Esto significa que
se necesita mas area superficial del intercambiador para las condiciones finales

dadas.

A pesar de este inconveniente estos intercambiadores se utilizan ampliamente
en la industria, ya que con frecuencia son mas convenientes, mas compactos y

menos caros de construir para una finalidad dada.

Existen todo tipo de modelos de contacto, que se designan por pares de
numeros1-2, 1-4, 2-4, entre otros. El primer numero se refiere al numero de
pasos del fluido en la carcasa; el segundo se refiere al numero de pasos en los
tubos, donde el término «paso» representa el flujo desde un extremo del

intercambiador al otro. (Levenspiel, O. 1987)

1.7.9 Algunas consideraciones a la hora de seleccionar por donde

circulan los fluidos.

e El interior de los tubos es mucho mas facil de limpiar que la carcasa, por
tanto el fluido que forme espuma o depdsitos salinos debera circular a través

de los tubos.

e El fluido corrosivo debera circular a través de los tubos para evitar el gasto

de metales especiales para ambos, carcasa y tubos.

¢ Elfluido menos viscoso debera pasar a través de los tubos.
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1.8 Diseno de intercambiadores.

El calculo de un intercabiador de calor consiste en proyectar un equipo que sea
capaz de transferir la cantidad de calor deseada entre dos corrientes de flujo en
contacto a través de una pared tubular entre los rangos de temperaturas
previstas con el minimo de consumo de materiales y al mas bajo costo de

operacion.

Una metodologia de calculo conveniente para un intercambiador de calor
comienza conociendo las temperaturas de los fluidos de entrada y de salida,

obteniendo Cp a la temperatura promedio y se determina la carga térmica
(Q) transferida en el intercambiador.
Se calcula MLDT de acuerdo a la disposicion de los flujos y se determina el Ft.

Se estiman los coeficientes de peliculas para los fluidos y se obtiene el
coeficiente total de transferencia de calor (Ud) A partir del cual basado en la
ecuacion de Fourier se calcula el area (A) que es el término mas importante del

diseno.

Después se determina que flujo debera ponerse en el anulo y cual en el interior
de tubo, basado en los tamafnos rotativos de las areas de flujo para ambas

corrientes y las consideraciones de suciedad de los fluidos.

Se calcula la caida de presion por el lado de la coraza y por el lado de los tubos
con lo que estamos en condiciones de estimar el calculo de la bomba necesaria

para impulsar los fluidos por el sistema. (Kern,D.1969).

Generalmente, el Ingeniero de Procesos no tiene que realizar el disefio
riguroso de un Intercambiador de Calor, debido a que existen, a nivel
internacional, compainias especializadas con una vasta experiencia en el

disefo de estos equipos.

Tal es el caso de las compafiias ALFA — LAVAL, ASME vy la Tubular Exchanger
Manufacturers Association (TEMA).
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Por tal motivo, el trabajo del Ingeniero de Procesos se reduce a seleccionar de
los catalogos y evaluar el equipo que cumpla con los requerimientos

operacionales de un proceso determinado

1.8.1 Procedimiento para el diseiio de un intercambiador de calor.

Un buen procedimiento de disefio incluye algunas reglas basadas en la practica

comun (Heuristicas).
Heuristicas para Intercambiadores de Calor.

Una heuristica es un enunciado, basado en la experiencia acumulada, en
relacion con el tamafo de los equipos, las condiciones de operacion y la

eficiencia de los equipos, que reduce la necesidad de los calculos.

1 — Para estimados conservadores FT = 0,9 para intercambiadores de tubo y
coraza sin cambio de fase. Cuando AT en los extremos del intercambiador
difiere mucho entonces chequé el FT y reconfigure el equipo si es menor que
0,8.

2— Una coraza puede acomodar la siguiente area de transferencia de calor

Diametro coraza, cm Area, m2
30 9,3
60 37,2
90 102

3 — El lado del tubo es para los fluidos corrosivos, incrustantes y a altas

presiones.
4 — El lado de la coraza es para fluidos viscosos y condensantes.

5 — Las caidas de presion son de 0,1 bar para ebullicion y de 0,2 a 0,62 bar

para otros servicios.

6 — La diferencia minima de temperatura es de 10°C para fluidos y de 5°C para

refrigerantes.
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7 — El agua de enfriamiento a 30°C y la temperatura maxima de salida es de
45°C.

8 — Los intercambiadores de doble tubo son competitivos para tareas que

requieren de 9,3 -18,6 m>.

El factor de correccion (Fr) se determina segun grafico (Fig.19-Kern) siendo:

s - Teo=To) (122)
(THI _TCI)

R (T = Too ) (1.23)
(Tco _TCI

Basado en estos criterios se calculan S, R y se determina Fr para diferentes
valores de temperatura de salida y se elige una, segun la Regla Heuristica N°
1.

Definida la temperatura, se debe realizar el diagrama de temperatura y se

estiman las propiedades de los fluidos a la temperatura caldrica de los fluidos.
Posteriormente se debe calcular la cantidad de calor intercambiado (Q).

Se calcula el calor cedido por el fluido caliente y aplicando la primera ley de la

termodinamica.

Calculo del Area de Transferencia de Calor preliminar o aproximada.

Este calculo se realiza despejando el area de la ecuacion de disefio. (Ecuacion

fundamental de Transferencia de Calor)

Oced)
U, x F. x LMTD (1.24)

Se necesita conocer un valor estimado del Coeficiente Global de Transferencia
de Calor (Up) Utilizando Tabla N° 8. (Kern, D. 1969).
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En la literatura especializada se recomiendan valores aproximados del mismo

para diferentes sistemas, en funcion de los fluidos de trabajo.

Calculo de la Diferencia Media Logaritmica de Temperaturas (LMTD).

Si el sistema tiene pasos pares debe afectarse la Diferencia Media

Logaritmica de Temperatura (LMTD) por el factor de correccién de temperatura
(Fr).

El calculo de la diferencia media de temperatura efectiva (ATe) se debe realizar

usando la siguiente ecuacion:
ATe = Fr x LMTD (1.25)
Calculandose la LMTD segun se indica a continuacion:
(ATh - ATc)
IMID =" (1.26)

In——
ATc

1.8.2 Seleccion en catalogo de un intercambiador de calor.

Deben revisarse en los diferentes catalogos y seleccionarse varios posibles
intercambiadores que garanticen el servicio y finalmente escoger el mejor de

los propuestos como la normativa TEMA que aparece en:

Perry R.H., 1996, Chemical Engineers Handbook (6th Ed.), McGraw — Hill Inc.
USA.

Tabla No 11.3 A—H pags. 11.13-11.16

Las configuraciones mas comunes son: BEM, AEM, NEN, BEP, AEP, AES,
BES, AET, BET, BEU y AEU.

Con el Numero de Tubos acudimos al catdlogo TEMA (Tb. 11-3 E pag.11.13),
en funcién del diametro exterior y el paso entre tubos, donde disponemos de

equipos con cabezal de salida P, Sy U.

Por lo tanto, los equipos a considerar seran:
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BEP, AEP, AES, BES, BEU y AEU

Un analisis de ventajas, desventajas y aplicaciones nos permitird decidir que

configuracion quedara.

Los tipos:BEM y AEM (tubos fijos) tienen menor costo de disefio que los de
cubierta removible, pueden ser aplicados en servicios liquido — liquido, pero
s6lo pueden ser limpiados por métodos quimicos y el haz de tubos no puede

ser reemplazado.

Los tipos: BEP y AEP (cabezal flotante) pueden ser limpiados con vapor y
por limpieza mecanica, el haz de tubos puede ser limpiado o reemplazado
sin alterar la coraza, menos costo que BES y muy bueno para liquidos

incrustantes.

Los tipos: AES y BES pueden ser limpiados con vapor y por limpieza mecanica
si el paso es cuadrado. Tienen altos costos de mantenimiento y pueden ser

usados para servicios generales en la industria.

Los tipos: BEU y AEU menor costo de disefio que los de cabezal flotante, el
haz de tubos puede ser desmontado en la limpieza, pero los tubos en U son
muy dificiles de reemplazar y s6lo pueden ser limpiados quimicamente. Son

excelentes para generacion de vapor.

Seleccion el numero de tubos del haz.

Se selecciona el Numero de Tubos del haz por la descritas segun el fabricante

de estos equipos.

Calculo del Numero de tubos.

Para el calculo del Numero de tubos es necesario prefijar algunos parametros
de diseno, tales como la longitud de los tubos, el diametro exterior, el paso y la

disposicion de los tubos en el haz.

Segun Perry, 1996, las longitudes disponibles para equipos TEMA son
8,10,12,16 y 20 ft. Siendo esta ultima la mas comun en plantas quimicas.
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Los diametros de tubos standard son 1/4, 3/8,1/2,5/8,3/4,1,1"* y 1" pulgadas.
Los mas usados son 3/4 y 1 pulgada con 12 BWG.

Calculo del Area por catalogo y el Coeficiente Global de “servicio”.

Una vez seleccionado el intercambiador se debe calcular el Area real del

equipo seleccionado.

A
N, =—. 1.27
T (LTXCZ") ( )
a'= (TablaNO.lO/Kern)
Aeyrp = Npx Ly xa" (1.28)

Posteriormente se rectifica el Coeficiente Global de Transferencia de Calor de

“servicio”, Up por la ecuacion:

)

= 1.29
P AxAT, (29

Calculo de la velocidad por el interior de los tubos.

Una vez seleccionado el intercambiador se debe evaluar si la velocidad cumple

con lo establecido.

Existen varios criterios para la velocidad de liquidos por el interior de los tubos.
Pavlov: 0,5 — 2,5 m/s.

McCabe: 1.2 -2.4 m/s

ChemCAD: 0.9 - 1.52 m/s

La velocidad por el interior del haz de tubos se determina:

Vi = 4 x Ft

(th B (1.30)
— | xzxDi"xp

np
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Disefio del Intercambiador de Calor seleccionado.

Para la coraza:

Claridad entre tubos:

C=Pr-DE (1.31)
Espaciado entre baffles.

Bwmin = Ds/5 (1.32)
Buax = 74*Din%? (1.33)

A partir de este momento los calculos se realizan fijando un espaciado entre
los baffles que garantice una caida de presidn en la coraza que generalmente

debe ser menor de 10 Ib/in?.

Esto es un criterio general; sin embargo, en servicios especificos, bajo

diferentes condiciones de proceso, este parametro puede variar.

Si esto no se cumple, debemos reconfigurar el equipo y comenzar de nuevo el

disefo — evaluacion.

Area de flujo.

_ DyxCxB (1.34)
144x P,

ag

Velocidad masica.

Gy =— (1.35)

Seleccion del Modelo de transferencia de calor.

Para el calculo de los Coeficientes peliculares de Transferencia de Calor se
debe realizar la seleccion del modelo de termo transferencia, el cual depende

de varios factores.
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Debiéndose definir el modelo a utilizar, tanto para el lado de los tubos, como

para el lado de la coraza.

Lo primero que hay que definir es lo referente al tipo de transferencia de calor
que esta ocurriendo en el proceso, es decir, si solo se transfiere calor sensible

o si existe condensacion.

Determinacion del numero de Reynolds

de = 0.72 in (Fig No 28/Kern)

_de
12 (1.36)
Re, = ZsXDs (1.37)
u

Modelo de transferencia de calor.

. k cp X i3 (1.38)
ho =JHXDE><( pk“) x ¢ Ec.6.15 b
0.14
_| A
7 (/JWJ (1.39)

Si se desconoce la temperatura de la pared en la parte de la coraza, se

determina:
hy
tW = th +h_of_—shix(TmH _th) (1-40)
¢S ¢T
1
3 1.41
hO:jHX k x(—cpxluJ3 ( )
P s D k
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ju= (Fig No 28/Kern)

Diseiio del Intercambiador de Calor seleccionado.

Para los tubos: (Flujo frio)

a’t =0.479 (Tabla N, 10 Kern, D. 1969).
Area de flujo.

a NT X aHT
" 144 xn, (1.43)

Velocidad masica.

_Fi (1.44)

ar

GT

Para poder definir el Modelo de Transferencia de Calor del lado de los tubos,
se hace necesario conocer si el Régimen de flujo es Laminar o Turbulento, por
lo que se debe calcular el numero de Reynolds, segun se indica.

Re, = 91X D1 (1.45)
y7i
Modelo de transferencia de calor lado de los tubos.
jH: (Fig No 24 Kern, Donald 1969).
I
Bk X(cpwjz
¢ D, k (1.46)
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Expresando el coeficiente pelicular interior en funciéon del diametro

exterior, queda:

by _hy (D,
¢ b \ D, (1.47)
; :(&jo.m (1.48)
Hys
¢T :(ijo.m
Hwr (1.49)

Viscosidades de ambos fluidos a la temperatura de la pared. Se puede

obtener en la (Fig. No 14 Kern, D. 1969).
Hyys

Hyr

Coeficientes peliculares de Transferencia de Calor.

h
hy = —%x ¢ (1.50)

Ps

h[O

hy = 8, X P

(1.51)

Calculo del Coeficiente Global de Transferencia de Calor “Limpio”.

_ hypxhy (1.52)
© h+h

Calculo del Factor de Obstruccion real, Rp.

Ry =Zc=Us
peie =G oxu, (1.59)
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El Rp permitido debe ser mayor que el Rp calculado para que el equipo este

apto para su uso segun lo referido por (Kern, D. 1969).

Caida de Presion en el Intercambiador seleccionado.

Para que el equipo quede totalmente listo para su explotacion, sélo queda el
célculo de la Caida de Presion que ejercen los fluidos al circular por el interior

del equipo.

Para ambos lados (Coraza y Tubos) la Caida de Presion debe ser menor que
10 Ib/in®

Caida de Presion en la CORAZA
-Factor de friccion en funcion del numero de Reynolds.
f: (Fig. 29/Kern)

Numero de cruces del fluido por la coraza

Nz 12xLy
(1.54)
Diametro de la coraza:
D = D
12 (1.55)
Caida de Presion en la coraza:
_ fxG xDgx(N+1)
522010 x D, xsx ¢ (1.56)

Caida de Presion en los tubos:
Factor de friccion en funcion del numero de Reynolds.

-f :( Fig. No 26/ Kern, D. 1969).
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B foszLTxn (1.57)
522010 x D, xsx ¢,

A1)TUBOS

Caida de Presion por retorno del liquido en los cabezales.

_4><VT2><n

SX2Xg (158)

Af)RETORNO

Caida de Presion en el haz de tubos:

(1.59)
AP, T AP, Tusos + AP, RETORNO
Calculo del Exceso de Area:
Apye = ABS{—ACAT ~ Aouc }x 100
car (1.60)

Para cuestiones de disefio y evaluacion de intercambiadores de calor se admite
hasta un 20% de Exceso de Area. (Kern, D .1969)

1.9- Conclusiones parciales.

En los procesos de destilacion el desarrollo de una correcta condensacion
fraccionada de los vapores de alcoholes conducira a la obtencién de la calidad

deseada en el producto final.

Cuando en un proceso de destilacidon la condensacion es deficiente ademas de
influir en la calidad del producto final puede conllevar a la inestabilidad en el
funcionamiento de la columna de destilacion al ser reciclados a la misma, los

compuestos volatiles no separados.

Las mejores condiciones térmicas del agua de enfriamiento utilizadas en la
estacion de condensacion de la destileria es una de las garantias para el
correcto funcionamiento de los equipos de condensacion de dicha estacion,

responsables directos de la remocién de las impurezas en el proceso.

39



Puede ser factible técnica y econdmicamente la utilizacion de intercambiadores
de calor para propiciar las condiciones térmicas al agua que se destine para los

procesos de condensacion.
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Capitulo 2. Caracteristicas y funcionamiento de la destileria.
2.1-Descripcion tecnoldgica del proceso:

El objetivo tecnologico principal del proceso es la rectificacion de “alcohol
técnico B” o alcohol flema como también se le conoce en término fabril para
producir alcohol fino A, para lo cual la planta cuenta con tres columnas de
destilacién alimentadas con vapor en contacto directo por la parte inferior de
las mismas, como forma de energia calorica necesaria para garantizar el flujo
de vapores que iran ascendiendo al tope de la columna poniéndose en
contacto en cada plato con el flujo liquido que desciende por la misma
intercambiando masa y energia , de esta forma los vapores se enriqueceran
en su componente mas volatil segun se ascienda de plato, lo contrario le
sucedera al liquido segun se descienda de plato, para garantizar el flujo liquido
cada columna cuenta con un sistema de condensadores interconectados en
serie de los cuales solo el ultimo condensa la totalidad del flujo de vapores que
le llega, para ser separado del reflujo a la columna, debido a la composicion
rica de éste flujo en impurezas volatiles, los anteriores lo hacen parcialmente,
fraccionando la composicion de la mescla segun el punto o temperatura de
rocio de sus componentes, para lo cual es necesario tener un control preciso

de la temperatura en estos condensadores.

Para garantizar una separacion adecuada de las impurezas presentes en la
materia prima se disminuye la concentracion de la misma desde 93 hasta 25 %
Alc.vol aproximadamente diluyéndola con agua o flemaza, proceso que ocurre
en el interior de la primera columna o etapa del proceso. Este mecanismo esta
vasado en el fundamento tecnologico de separacion de impurezas por

hidroseleccion de alcoholes.

El alcohol “técnico B” es la materia prima principal para la produccion de
“alcohol fino A” en la UEB destileria, el cual es suministrado por la UEB
comercial, la materia prima es recibida en la destileria por bombeos que se
producen del almacén central 6 por descarga directa de ésta en los tanques
habilitados al efecto en el interior de la planta. De los tanques interiores, el

alcohol técnico B, es bombeado hacia un calentador de tubo y coraza donde
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se eleva la temperatura del mismo hasta 70 °C aproximadamente,
aprovechandose para ello el calor residual del agua proveniente del primer
condensador de la columna rectificadora. El agua resultante va a al piscina de

enfriamiento.

El alcohol técnico B caliente se inyecta a la columna desflemadora, donde se
produce la dilucion de éste aplicando la tecnologia antes descrita, para lo cual
se utiliza el agua residual del fondo o paila de la columna rectificadora
(flemaza) producida en su mayoria en la condensacion del vapor directo
suministrado a la misma. En el tope de la columna se obtienen vapores de alto
grado conteniendo mayormente impurezas como aldehidos y cetonas, estos
vapores son condensados en tres condensadores verticales, en los dos
primeros la fraccién condensada pasa a formar parte del reflujo que regresa a
la columna desflemadora, en el tercero el total condensado pasa a través de
rotametro donde se chequea el volumen extraido, el cual es enviado a la
columna recuperadora para su redestilacion y recuperacion del etanol
remanente. Por el fondo de la columna desflemadora se obtiene la flema
disuelta: mescla de alcohol y agua ya depurada de impurezas indeseables en
un 80 % aproximadamente debido a la extraccidn de las mismas por el ultimo
condensador de esta columna, posteriormente es enviada por bombeo a la
columna rectificadora poniéndose en contacto con el vapor directo alimentado
a la paila, donde a través de otra rectificacion se obtiene en la seccion del
pasteurizado o platos del tope, la produccion de “alcohol fino A”.

Los vapores alcohdlicos del tope de la columna rectificadora pasan a cuatro
condensadores verticales. En los tres primeros la fraccion condensada pasa
completamente a formar parte del reflujo que se introduce de nuevo a la
columna rectificadora en el ultimo plato, en el cuarto la fraccion condensada
(alcohol de cabeza) pasa a través de rotametro donde se chequea el volumen
extraido el cual es enviado a la columna recuperadora. El flujo residual que
sale por el fondo de la columna rectificadora es enviado a un tanque receptor
de flemaza realizandose previamente un control de su composicion, la cual
como se explicd anteriormente es utilizada como agente de disolucién del

alcohol técnico B en la columna desflemadora.
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Tanto en la columna desflemadora como en la rectificadora se producen
extracciones intermedias de impurezas que también son enviadas a la columna
recuperadora en la cual a través de la alimentacién de vapor se produce una
nueva destilacion de las corrientes que le llegan donde se produce una
extraccion intermedia de “alcoholes superiores” tanto liquida como en forma de

vapor que es enviada a la planta de separacién de estos componentes.

Por el tope se obtienen vapores alcohdlicos ricos en aldehidos que pasan a
dos condensadores, del primero toda la fraccidn condensada entra de nuevo
por el tope de la columna como reflujo y la totalidad condensada en el segundo
es chequeada a través de un rotametro y es enviada al tanque de
almacenamiento de “alcohol D” declarado como subproducto del proceso. El
flujo proveniente del pasteurizado de esta columna retorna a la columna
desflemadora para ser destilado nuevamente, debido Ila posible presencia de
etanol en su composicion. El residual que sale por el fondo de la columna

recuperadora es enviado a zanja.

Todos los ultimos condensadores de las tres columnas de destilacion tienen
conexion con un condensador final en aras de condensar vapores alcohdlicos

remanentes ademas de expulsar a través de él los incondensables.

2.2-Caracterizacion de las materias primas utilizadas en el proceso

En el proceso descrito en el epigrafe anterior se utilizan solamente dos
materias primas, una es el “alcohol flema” a destilar y la otra el agua utilizada
para alimentar la caldera suministrada en forma de vapor a las columnas de
destilaciéon. Seguidamente se realizara una breve caracterizacion de las

mismas.

2.2.1-Caracteristicas fundamentales del alcohol flema.

El “alcohol técnico B’ es una mezcla alcohdlica obtenida a partir de la
fermentacion de las mieles finales del proceso de produccion de azucar crudo y

posterior destilacion de sus vinos , dicha mezcla contiene una composicion rica
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en etanol pero también contienen otras sustancias como pueden ser

aldehidos, cetonas, metanol, N-propanol, amilicos e iso-amilicos.

El porciento de cada componente de la mescla pude variar dependiendo de las

caracteristicas del proceso fermentativo.

2.2.2-Caracteristicas fundamentales del agua tratada.

Las Caracteristicas fundamentales del agua tratada se exponen en la Tabla No

2.1 de de los anexos de este trabajo.

2.3-Principales parametros de operacion de los diferentes equipos.

Los parametros fundamentales de operacion de los diferentes equipos se
exponen en las Tablas No 2.2, 2.3 y 2.4 de de los anexos de este trabajo.

2.4-Materiales de construccion de los diferentes equipos.

Uno de los aspectos de mayor interés en un proceso tecnolégico es la calidad
de los equipos con que se realiza dicho proceso. Sin dudas, uno de los puntos

que hay que tener en cuenta para que un equipo realice su funcion

eficientemente, es la correcta seleccién del material de construccién del mismo.
Para esta seleccidén hay que tener en cuenta algunos aspectos fundamentales
como por ejemplo: el uso que se le va a dar al equipo, si el material que se va a

destinar para la construccion del mismo resulta econdémico, entre otros.

Los equipos que intervienen en este proceso, estan fabricados
fundamentalmente de acero, cobre y bronce. EL empleo del acero en nuestro
pais es muy difundido, porque tiene aplicacion en la construccion de
armaduras, de vigas, pasadores, equipos en la industria quimica, etc. EI mismo
presenta, una facil maquinabilidad, buena soldabilidad, no es necesario
aplicar métodos especiales para la soldadura, es un acero muy ductil, forjable
alcanzando valores de dureza de 56-58 HRC, es un acero medio de contenido

carbono, su produccion es nacional el cual requiere de un valor minimo de
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costo de produccién. Por otra parte el cobre es muy ductil, posee gran
resistencia a la accion atmosférica. Su ductibilidad es sobrepasada unicamente

por la plata y el oro.

El cobre colado tiene una resistencia a la traccion de 1680 Kg/ centimetro
cuadrados y una dureza de 35 Brinell, el cobre puede ser mas duro
trabajandolo en fri, en este estado tiene una resistencia a la traccion de 4900
kg/cm?.

El cobre es extremadamente tenaz, teniendo una notable resistencia a la rotura
para cargas de choque repentinas. El hecho de que su limite elastico sea
solamente un 50% de su coeficiente de rotura, puede tomarse como indice de
su habilidad para deformarse sin romperse, cuando se carga por encima de su

limite elastico.

El cobre tiene una elevada conductividad del calor y electricidad, la resistencia
a la corrosion, asi como su maleabilidad, ductilidad. La resistencia a la traccién
de un alambre de cobre estirado es de unos 4200 Kg/cmz. Presenta un alto
grado de acritud (se vuelve quebradizo si es sometido a martilleo).Otro de los
materiales utilizados es el bronce, este no es mas que una aleacién del cobre
con otros metales que le confieren al material caracteristicas muy similares a
los ya mencionados en cuanto a resistencia a la corrosién, dureza y
durabilidad.

Seguidamente se muestran algunas tablas donde se reflejan los principales

equipos y sus materiales de construccion.

2.4.1- Materiales de construccion de las columnas de destilacion.

Los Materiales de construccion de las columnas de destilacidon se muestran en

la tabla No 2.6 de los anexos de este trabajo.

2.4.2- Materiales de construccion de los condensadores.

Los materiales de construccion de los condensadores se muestran en la tabla

No 2.7 de los anexos de este trabajo.
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2.4.3- Materiales de construccion de las bombas.

Los materiales de construcciéon de las bombas de agua que alimentan los

condensadores se muestran en la Tabla No 2.8.

Los materiales de construccion de las bombas de alcohol flema se muestran en
la Tabla No 2.9.

Los materiales de construccion de las bombas de uso general se muestran en
la Tabla No 2.10.

2.5- Parametros caracteristicos de los diferentes equipos.

Si bien es importante el conocimiento acerca de los materiales de construccién
de los equipos, es también necesario conocer sus principales parametros en
cuanto a dimensiones, numero de platos (en caso de ser una columna de
destilacién), numero de tubos, y area de transferencia de calor, en caso de ser
un equipo de transferencia de calor.

Tabla No 2.11, Se muestran diferentes los principales parametros de disefio de

los equipos:

2.5.1- Parametros de diseno de los equipos de transferencia de calor.

El sistema de condensacién cuenta con un total de once condensadores todos
de tubo y coraza del tipo 1-1, colocados verticalmente y distribuidos de la

siguiente manera:

Se muestran sus principales caracteristicas de estos equipos en las Tablas No

2.12 ala 2.16.de los anexos.

2.6-Descripcion tecnologica del sistema de enfriamiento:

El sistema de enfriamiento, esta compuesto por un enfriadero con aspersores
que atomizan el agua esparciéndola y elevandola en forma de finas gotas que
intercambian con el aire, cediendo calor en el cambio de fase (calor latente) y

enfriandose (fendmeno fisico), para luego depositarse en una piscina.
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Mediante un sistema de bombeo y redes de tuberias el agua fria que sale del
enfriadero es bombeada hasta el piso de operacién donde se encuentra un
colector o distribuidor, el cual distribuye el total del flujo a cada condensador
independientemente, estando habilitada cada linea con valvulas con el objetivo

de regular el flujo a cada condensador.

Otra parte del flujo general pasa directamente a tres tanques que se
encuentran en ultimo, nivel de los cuales dos de ellos se utilizan para

suministrar agua a los condensadores finales del sistema del general.

En el proceso de enfriamiento se pierde un volumen de agua, la mayor parte de
este es por evaporacién en el enfriadero, la otra es producto a que parte del
flujo de salida del segundo condensador de la columna rectificadora es enviado
al proceso de generacién de vapor aprovechandose de de esta forma las
propiedades térmicas del mismo, el cual es devuelto al proceso de destilacion,
pero se desecha como residual por el fondo de las columnas. El total del agua
que se pierde por estos conceptos es repuesta por bombeo ( siendo tratada
previamente) en un colector donde descargan todos los condensadores para
ser enviada por tuberia de vuelta al enfriadero, para enfriarse nuevamente

estableciéndose un circuito que se repite constantemente.

2.6.1- Parametros de diseio de la piscina de enfriamiento.
Largo: 29 m

Ancho: 21 m

N® de atomizadores: 40

Tipo de atomizador: 50 GPM

N° filas: 4

N° de hileras: 2

NC ramilletes: 8

Presién en la boquilla del atomizador: 1.986 kg/cm?

47



2.6.2-Principales parametros de operacién del enfriadero.

Los principales parametros de operacion de la piscina de enfriamiento se

muestran en la Tabla No 2.5 de los anexos.

2.7 Conclusiones parciales.

El proceso de la destilacion de la corporacion “Cuba - Ron” esta constituido por
tres etapas bien definidas, teniendo cada una sus objetivos especificos para
lograr una buena rectificacion de la del alcohol flema con el fin de obtener

alcohol fino A.

La segunda etapa del proceso productivo es una de las mas responsables en el
alcance de los resultados finales, puesto que es en esta etapa donde se
obtiene o se separa del sistema el producto final, la indebida separacion de
compuestos volatiles en la misma podria afectar considerablemente la calidad

de la produccion al contaminar la zona de extraccion.

La caracterizacion de la materia prima demuestra que debe de existir una
eficiente operacion en la estacion de condensacion para el éxito de la
separacion deseada de compuestos volatiles y alcoholes superiores.

48



Capitulo 3: Desarrollo de estrategia técnico econémica.

Como se plantea en la introduccion de este trabajo la deficiente separacion de
impurezas en el sistema de condensacion producto a las condiciones térmicas
del agua de enfriamiento procedente de la piscina provocan afectaciones de
diversa indole al proceso. Esto obliga a realizar un analisis con el objetivo de
mejorar los valores de los parametros de operacion sin incurrir en excesivos
gastos de recursos, econdmicos y de pérdidas de tiempo de operacion de la
planta.

Como paso importante en este analisis se realiza un levantamiento de todo el
sistema de enfriamiento y condensacion, y asi constatar en situ la situacién
general existente y las particularidades del proceso, que para una mejor
comprensiéon puede ser utilizada la Figura N° 1 de los anexos de este

documento.

3.1 Levantamiento del sistema de enfriamiento y condensacién.

Las acciones y resultados que fueron acometidas en el levantamiento se

exponen a continuacion:

> Se evalud el estado del sistema de enfriamiento de agua donde se

obtuvieron los siguientes parametros:

e Flujo de agua que recibe: 297.826 m°h
e Flujo de agua que sale: 289.556 m*h
e Flujo de agua que se pierde: 8.270 m*h
e Temperatura de entrada del agua: 65° C

e Temperatura de salida del agua: 40° C

e Temperatura de bulbo seco: 30°C

e Temperatura de bulbo humedo: 27°C

e [Estado técnico: regular

e Flujo de agua de reposicion: 17.992 m¥h
e Temperatura de agua de reposicion: 30°C
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e Eficiencia: 65 %

Los valores de temperatura expuestos fueron tomados en los meses mas

calidos del ano.

> Se evaluo el estado del sistema de condensacion donde se obtuvieron

los siguientes parametros:

e Temperatura de entrada del agua a los condensadores parciales de
fraccionamiento de vapores alcohdlicos: 40° C.

¢ Flujo de condensado del condensador Ny 3 de la columna desflemadora:
12 I/min

e Flujo de condensado del condensador Ng 4 de la columna rectificadora:
mas de 16 |/min.

e Flujo de condensado del condensador Ny 2 de la columna recuperadora:
1.5 I/min.

3.1.1 Analisis y discusion de los resultados del levantamiento:

Para realizar el analisis del levantamiento se toman como base los parametro
de operacion para los cuales fue disefiada la planta reflejados en las Tablas No
2.2, ala 2.4 del capitulo 2.

De la comparacion de estos datos se observa que el flujo de condensado del
condensador No 4 de la columna rectificadora esta desviado de los parametros
de operacién, retornando todo al reflujo y contaminando los platos superiores
de la columna (zona de extraccidn del producto final) con impurezas volatiles,
causado por la elevada temperatura (desviada también de los parametros
adecuados) del agua de alimentacién al condensador anterior No 3 encargado
de fraccionar o condensar parcialmente los vapores alcohdlicos que le llegan,
para lo cual este condensador debe operar bajo un control preciso de

temperatura, no lograndose el mismo por lo ya expuesto.

Se observa también que existen desviaciones en los otros parametros del flujo

de extracciones de impurezas en el sistema de la columna desflemadora
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causados también por la elevada temperatura de del agua de alimentacion al

sistema de condensacion.

Como se observa existen problemas localizados en la estacion de
condensacion y otros en el sistema de destilacion ambos relacionados con las
condiciones térmicas del agua de enfriamiento, esto conduce a la necesidad de

realizar una estrategia técnica que resuelva la situacion existente.

3.2 Diseio de la estrategia.

Sobre la base del analisis realizado en el levantamiento al sistema de
condensacion y de enfriamiento se confirma la necesidad de crear una
estrategia que debe iniciase en la piscina de enfriamiento ya que los cambios
realizados en la tecnologia del proceso no incluyé a la misma, se valora la
posibilidad técnica de redisefar la piscina de enfriamiento para que sea capaz
de garantizar los parametros requeridos. Pero se descarta esta opcion por
motivo a que la misma requerira de un gran costo de inversion y se necesitara
detener el proceso productivo de la destileria, sumandose las pérdidas que
esto ocasionara en el plano econdmico a los costos en la ejecucion de la
inversion, ademas otras afectaciones en el plano comercial por incumplimiento
de planes de entrega de “alcohol fino A” para la produccion de Rones tanto
para comercializacion nacional en las dos monedas como para la exportacion.
siendo esta ultima la principal atenuante, estas consideraciones son de gran

importancia en la actual situacion econdmica que enfrenta el pais.

Entonces la solucién al problema se dirigié hacia la posibilidad de instalacién
de un intercambiador de calor que disminuya la temperatura del agua a la
salida del enfriadero, pero esto conllevaria a ciertos gastos de relativa
consideracion, otros adicionales de operacion y de un mayor tiempo de

ejecucion aunque no deja de ser una acepada alternativa de solucion.

Lo expresado en el parrafo anterior condujo a la busqueda de una alternativa
mas economica e inmediata, por lo que se desvia la atencidn en un primer

paso hacia la etapa mas critica de separacion de impurezas en el
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proceso.(tercer condensador de la columna rectificadora), constituyendo otra

alternativa de solucién.

En un analisis se estima que estas dos alternativas podrian integrarse en una

estrategia técnico econdmica en que se consideren ambas.

Esta, estaria dividida en dos momentos que no serian necesariamente
excluyentes entre si, la diferencia radica en el tiempo de ejecucion de cada

una, su nivel de solvencia del problema y sus costos.

Por lo tanto la estrategia consistira en el desarrollo de un primer momento que
seria: redisefio de la red del sistema de enfriamiento de agua o alternativa a
corto plazo, y en un segundo momento el disefio de un intercambiador de calor

para ser instalado en la salida de agua de la piscina, o alternativa a largo plazo.

3.3 Desarrollo de la estrategia técnico econémica

A continuacion se desarrolla cada una de las alternativas de la estrategia

propuesta. Se le denominan a las mismas:

- Redisefo de la red del sistema de enfriamiento de agua o alternativa a corto

plazo.

-Disefio del intercambiador de calor, o alternativa a largo plazo.

3.3.1 Desarrollo de la alternativa rediseno de la red del sistema de

enfriamiento de agua o alternativa a corto plazo.

Como primer paso se decide utilizar el flujo de reposicion de agua al enfriadero
para su utilizacion como agente refrigerante en el condensador No 3 de la
columna rectificadora, flujo que posee condiciones fisicas adecuadas donde se
tienen en cuenta que esta a temperatura ambiente y su tratamiento de dureza
previo, pronosticandose que el mismo asumira la totalidad o parte de la
demanda caldrica de este condensador antes de ser enviado directamente al
enfriadero, acomodandose asi las deficiencias térmicas del sistema . De esta

forma se pretende lograr una suficiente remocion de impurezas en este punto
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el cual juega un papel importante en lograr la calidad adecuada del producto
final. Se puede asumir que este primer tiempo de la estrategia esta
encaminada a palear una situacion puntual del sistema, tiene la ventaja de que
se puede lograr con pocos recursos economicos pues solo se tendra que hacer
un pequefio redisefio de la red de alimentacidén de agua de enfriamiento de la

planta, sin necesidad de paradas prolongadas de la produccion.

3.3.1.1 Calculos para el rediseiio de la red del sistema de enfriamiento de

agua.

Como primer paso se escoge el flujo del agente refrigerante (agua del
enfriadero) que alimenta a este condensador en condiciones de operacion
estacionaria de la planta y flujo productivo acorde con la capacidad instalada de
la misma, para calcular la carga térmica del condensador, teniendo en cuenta
que en este flujo solo hay involucrado color sensible y las posibilidades
practicas que existen para su medicidén, se toman los valores de temperatura a
la entrada y salida del condensador con los respectivos valores de sus
propiedades fisicas, se afora su flujo de salida bajo las condiciones
mencionadas de operacion estacionaria de la planta. Para realizar los calculos
se plantea un balance de energia en este condensador asumiendo un 5% de

pérdidas de calor al medio ambiente,(Kernd,1969)

Datos para elagua de la piscina de enfriamiento:
TIN(agua) =35°C Qced = Qabs + Qperd

TFiN(agua)= 60° C

Tm (agua) = 45° C Qabs = Qced * 0,95
g (agua) = 64665 kg/h Qabs = ( q Cp (Tﬁn' T|N ))* 0,95
Qperd = 0,5" Qced Q.bs= Q = 6756280 kj/h

Cpm  =4.1792 kj/kg’K (Fig No 2 Kern, D. 1969)
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Se realizan los calculos en Microsoft Excel para poder ir variando las
condiciones del proceso, obteniéndose la carga térmica demandada por el

condensador.

Posteriormente se plantea un nuevo balance de energia con los resultados
obtenidos para evaluar si el flujo de agua de reposiciéon pude asumir toda la
carga térmica del condensador, se calcula el necesario con estas propiedades

fisicas, para compararlo posteriormente con el que se cuenta.

Datos: (agua de reposicion)

Tin=30°C q (agua necesario) = Qabs / Cp * (TrIN-TiN)
Ten=X q (agua necesario) = X

Q= 6756280 kj/h

g (agua necesario) = X

q (agua de reposicion)™ 17992 kg/h

En este paso se tiene una ecuacion lineal con dos incégnitas al no conocerse
la temperatura de salida del flujo de agua del condensador. Siendo necesario
recurrir a la ecuacion general de disefio de estos equipos para calcular dicha

temperatura.

A= Q/Up*F7*LMTD

Quedando:

LMTD= Qaps /A*Up*Fr

Siendo:

Q= 6756280 kjh

A= 92.5 m? ( Fig No 1 de los anexos)

Up= 2549 kj/hm? °C (Tabla No 8 Kern, D. 1969)
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Fr=1 (se trabaja con vapor saturado a liquido saturado)
T(VAPOR)= 79.50C

Se determina este valor de temperatura del vapor por instrumentacion montada

en el proceso.

Entonces:

LMTD= 28.65 °C

Siendo: LMTD= AT punto caliente) = AT punto frio) / LN (AT (punto catiente) /AT (punto frio) )

Siendo: AT punto frio) = (temperatura de entrada del vapores alcohdlicos menos

temperatura de salida del agua).

Se determina la temperatura de salida del agua por aproximaciones sucesivas,
dandole valores a la misma en la ecuacién de la LMTD, buscandose la
igualdad con valor calculado, asumiendo un error de 0.1 %. (Hoja de calculo No
1 de los anexos)

TFIN = 640 C

Entonces:

Conocido el valor de temperatura de salida se evalua si el flujo de agua de

reposicion puede asumir toda la carga térmica del condensador.

Datos: (agua de reposicion)

Tin=30°C q (agua necesario) = Qabs / Cp * (Trin-Tin)
Ten= 64 °C q (agua necesario) = 47547.22 kg/h

Cp = 4.1275 kj/kg°K (Fig No 2 Kern)

Q= 6756280 kj/h

q (agua necesario) = X

g (agua de reposicion)™ 17992 kg/h
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Estos resultados demuestran que:

g (agua de reposicion)™ 17992 kg/h. < q (agua necesario) = 47547.22 kg/h

Como se puede apreciar el flujo de agua con que se cuenta y sus propiedades
fisicas son insuficientes para asumir toda la carga térmica del condensador, no
existiendo mas disponibilidad del mismo, hay que valorar la opcion de

complementar con agua del enfriadero.

Debido a la situacion presentada entonces se calcula la cantidad de calor que
absorbe el flujo de agua de reposicidn para posteriormente determinar la

cantidad de flujo que se necesita para complementar con agua del enfriadero:

Datos: (agua de reposicion)

TiN(agua) =30°C Qced = Qabs + Qperd

TFIN(agua) =64°C Qabs = Qced * 0,95

q (agua de reposicion)= 17992 kg/h Qabs = (9 Cp (Tfin- Tin ))* 0,95
Qperd = 0,5" Qced Qaps =2556564 Kj/h

Cp= 4.1785 kj/kg’K (Fig No 2 Kern, D. 1969)

Estos calculos arrojaron que el flujo de agua de reposicion asume un 44.35%

de la carga térmica total. Quedando un 55.65% de calor por asumir:

Q (restante) = Qabs * O5565= 375986982 kj/h

Se calcula el flujo de agua del enfriadero o complemento que se necesita para

asimilar el resto de la carga térmica.
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Datos:(agua del enfriadero o complemento)

Tin=35°C q (agua complemento) = Q (restante) / CP * (Trin - TiN)
Ten=60°C 0 ( agua complemento) = 36159.58 kg/h

Cp = 4.1782 kj/kg’K

Q (restante) = 375986982 kJ/h

q ( agua complemento) = X

Se necesita complementar con 36159.58 kg/h de agua del enfriadero para

asumir el total de la carga térmica.

CI(total mescla) = q (agua de reposicion) +q ( agua complemento)

Q(total mescla) = 94151.58 kg/h = 54.36 m3/h

Con el valor del flujpo de la mezcla de agua necesario a suministrar al
condensador, se pasa a valorar el modo mas idoneo para mesclar ambos

flujos.

Para ello se decide aprovechar un tanque que se encuentra (en desuso en el
ultimo nivel) lugar este donde se encuentra el sistema de condensadores para
mesclar ambos flujos y alimentar por carga gravitacional al condensador en

cuestion, teniendo el cual tiene una capacidad de 20 m?.

Los cambios de disefio en la alimentacion al condensador con el tanque

elevado consisten en:
1.  Elevar el tanque por encima del condensador a la altura maxima posible.

2. Alimentar directamente el tanque con la misma bomba de reposicion de

agua para el enfriadero.
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3. Alimentar con agua del enfriadero el tanque para reponer el déficit,

colocando valvula de flotante.

4. Conectar la salida del tanque a la entrada de agua del condensador,

operacion que se debe realizar con dos ramales.

4.1. Ramal 1: directamente del tanque al condensador colocandose valvula

intermedia.

4.2. Ramal 2: del tanque al condensador pasando por el piso de operaciéon
con la finalidad de regular flujo con las valvulas de globo.

Estos cambios se muestran en la Fig No 3 de los anexos de este documento.

Ya predisefado el sistema de alimentacion al condensador por el tanque
elevado se procede a calcular el diametro de tuberia que se necesita para
suministrar ese flujo segun las condiciones existentes. Resulta evidente que la
capacidad de una tuberia de descarga esta dada por su didmetro. Una vez
calculado este diametro minimo podra instalarse uno mayor con la seguridad

de que el liquido podra ser evacuado al régimen necesario sin problemas.

Para resorber el calculo del diametro de tuberia necesario se plantea un
balance de energia mecanica y se utiliza la metodologia descrita por (Rosabal,
J. 2006). Procediéndose de la manera siguiente:

Datos para el balance de energia mecanica: (Fig No 3 de los anexos)
Pto A: nivel maximo del liquido en el tanque.

Pto B: descarga del condensador a la atmosfera.

Sistema de referencia = Pto B

Pa=Ps

VA=0
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ZA—ZB= 9m

Datos del sistema:

Accesorios

Ramal 1

Codos de 90° -
Codos de 45°: -
Valvulas de globo: 75
Ramal 2

Codos de 90°: -
Codos de 45°: -

Valvulas de diafragma: 100

ZKi:
-Ramal (1): 14,5
-Ramal (2): 2,45

Rugosidad (e):0,0008

Longitud total de tuberias (L):
-Ramal (1): 70 m
-Ramal (2): 6,8 m

Diferencia de altura (Z): 9 m

% de apertura
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Cantidad Coeficiente (Kiurb)

) 0,75
1 0,35
1 10
1 0,75
1 0,35
1 2,1

(Tabla N, 9 Rosabal, J. 2006)



Flujo de agua total del tanque elevado qotal mescia) = 54.36 m®h= 0.02 m*/s

-Ramal (1): 0,4 del flujo total = 0.008 m®/s
-Ramal (2): 0,6 del flujo total= 0.012 m%/s
Densidad del agua a 36.5°C: 994,5 kg/m® (Tabla N, 5 Rosabal, J. 2006)

Viscosidad del agua a 36.5°C: 0,7489 cP  (Tabla N, 5 Rosalba, J. 2006)

En este caso el resultado converge con rapidez para los dos ramales
ejecutandose los calculos en Microsoft Excel (hoja de cal No 1 de los anexos

de este trabajo )

Obteniéndose:

Diametro necesario: Estandarizado
-Ramal (1)=4.61 in. 5in =130 mm
-Ramal (2)= 2,82 in 3in= 75mm

Un resumen de los resultados se muestra la Tabla No 3.2 de los anexos, donde
se puede apreciar que los diametros de tuberia calculados estan en un rango
apropiado, es decir, no son grandes que puedan dificultar la realizacion de esta
alternativa. También se puede decir que se necesitaran pocos recursos para su

ejecucion.

3.3.2. Desarrollo de la alternativa diseno del intercambiador de calor, o

alternativa a largo plazo.

El segundo momento de la estrategia esta encaminado a restablecer las
condiciones térmicas adecuadas en el flujo de agua de alimentacion al sistema
general de condensacion con la instalacion de un intercambiador de calor que

sea capaz de disminuir la temperatura del agua de enfriamiento a los valores lo
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mas cercano posible a los establecidos, para lo cual se pretende utilizar agua
del subsuelo como agente refrigerante en este intercambiador donde es posible
el abasto por la existencia de pozos en el lugar, y que estos momentos no se
encuentran en explotacion, este sumisito posee caracteristicas térmicas
adecuadas para usarla como se pretende, ya que un muestreo de la misma
realizados en los meses mas calidos del afio arrojaron los valores promedios

siguientes:

Temperatura: 25° C
Caracteristica: agua salobre.

Analisis fisico: incolora, inodora.

3.3.21 Calculos para el disefio de un intercambiador de calor o

alternativa a largo plazo:

Solucién: Para el disefio de este intercambiador de calor se sigue la
metodologia (Fr, L.M.T.D) propuesta por (Kern, D. 1999), que se desarrolla a

continuacion:

Seleccion del fluido caliente y frio.

Para realizar los calculos se selecciona la temperatura que se obtiene del
levantamiento a la salida del enfriadero o entrada al intercambiador (flujo
caliente) que es de 40° C, la temperatura a salida se debe oscilar entre los 30
y 35° C.

La temperatura de entrada al intercambiador del flujo frio (agua del subsuelo)
es de 25° C, resultado del muestreo realizado, la temperatura de salida de este

flujo quedara determinada segun el factor de correccion Ft mas apropiado,

Seleccion del fluido que ira por dentro de los tubos
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La corriente de agua del subsuelo por ser agua salobre con posibilidades de
incrustacion debe ir por dentro de los tubos por, regla heuristica No 4: El lado

de los tubos es para los fluidos corrosivos, incrustantes y a altas presiones.
Extraccién de los datos del problema

Fs=289556 I/h = 289,556m>/h= 634475 Ib/h

Ft=¢7

Thi=40°C = 104°F

Tho=30°C = 86°F

Te= 25°C= 77°F

TCO= (’?

Estimacion de las propiedades de los fluidos caliente y frio

La capacidad calorifica (Cp) la densidad (p), viscosidad dinamica (u) y el
coeficiente de conductividad térmica (k) de los fluidos para este caso se deben

estimar a partir de las temperaturas medias de los mismos:
Flujo caliente:

Tmy= (Thi + Tho)/2

Flujo frio:

Tme= (tCi + t(;o)/2

No se conoce la temperatura de salida del fluido refrigerante. Este es un
problema comun en el disefio de estos equipos y se necesita fijar un valor de

temperatura de salida que garantice un funcionamiento adecuado del equipo

Atendiendo a esto, es necesario calcular el factor de correccion de
temperaturas, Fr. Teniendo en cuenta las reglas de heuristicas N°1 y N°7
expuestas en el capitulo 1 de este trabajo se procede a calcular Fr.
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El factor de correccion (Fr) se determino para un intercambiador con una
combinacién de cuatro pasos por los tubos y dos pasos por la coraza
atendiendo a que los calculos de ( F 1) realizados para un intercambiador de
dos pasos por los tubos y un paso por la coraza no se correspondian con las

reglas de disefo establecidas

Basado en estos criterios se calculan S, R por ecuacion (1.22) y (1.23)
respectivamente. Se determina Fy segun grafico: (Fig No19 Kern) para
diferentes valores de temperatura de salida y se elige una atendiendo a Regla

Heuristica N° 1.

Tabla No 3.1 Factor de correccion Fr en funcion de la temperatura de salida.

t. (°C) t (°F) S R Fr
30 86 0.33 2 0.96
31 87.8 0.4 1.6 0.95
32 89.6 0.46 1.42 0.93
33 91.4 0.53 1.25 0.9
34 93.2 0.6 1.1 0.88
35 95 0.66 1.0 0.84

Se escoge t; igual a 33 9C el cual corresponde a un valor de Fr de 0.9.

Determinacion de las temperaturas medias:
Flujo caliente:
Tmy=35°C=95°F

Flujo frio:
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Tmc=29°C=84°F

Estimacion de las propiedades de los fluidos a la temperatura media:
Flujo caliente (agua del enfriadero)

-Cp ~: 1.0 BTU/ Lb °F (Fig No 2-Kern)

- S: 1 (Tabla Np 6- Kern)

-Ms: 0.8 Cp (Fig No 14-Kern)

-b: 995.7 kg/m® = 62.03 Lb/Ft* (Tabla N, 5 Rosabal)

-K: 0,36 (h) (F2) (FY/F) (Tabla N, 4-Kern)

Flujo frio (agua del subsuelo)

-Cp =: 1.0 BTU/ Lb °F (Fig No2-Kern)

- S: 1(Tabla No 6- Kern)

-p7: 0,9 Cp (Fig 14-Kern)

-b: 994.0 kg/m® =62,0 Lb/Ft* (Tabla N, 5 Rosabal)

K: 0,35 (h) (F?) (F%/F) (Tabla N, 4-Kern, D. 1999)

Calculo de la cantidad de calor intercambiado (Q)

Se calcula el calor cedido por el fluido caliente, usando los datos recopilados y

aplicando la primera ley de la termodinamica.
Balance de energia aplicada al fluido caliente:
Q= FS* Cp* (T1 - Tz)

Q (ced) =634475*1* (104 —86) = 11420550 BTU/h

Primera ley (Balance de energia) aplicada al fluido frio.
Q= Ft*Cp* (tz - t1)

3
F- Oced) _ 11420550 _ 15953 5710 _ 360 9310

Cepx(t,-1) 1,0x(91-77) h h
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Calculo del Area de Transferencia de Calor preliminar o aproximada.

Este calculo se realiza despejando el area de la ecuacion 1.23 del Capitulo 1,

para un coeficiente global de trasferencia de calor igual a:
Up= 250BTU/hft?F. (Tabla N, 8 Kern)
Calculo de la Diferencia Media Logaritmica de Temperaturas (LMTD).

Se calcula la diferencia Media Logaritmica de Temperatura por ecuacién (1.26)

donde:
Ath = 44.60 °F
Atc= 41.0°F

Como el sistema tiene cuatro pasos por los tubos, debe afectarse la (LMTD)

por el factor de correccion de temperatura (Fr).

El calculo de la diferencia media de temperatura efectiva (ATe) se debe realizar

usando la ecuacioén (1.25).
ATe=9.7°F

Dando como resultado un area de transferencia de calor del intercambiador

igual a:

A= 3172.37 F? = 389.72 m?

Seleccion en catalogo del intercambiador de calor necesario.
Para este Caso se utilizara la normativa T.E.M.A que aparece en:
(Perry H, 1996). Tabla No 11.3 A—H pags. 11.13 - 11.16
Calculo del Numero de tubos.

El calculo del numero de tubos se realiza por la ecuacion (1.27) segun los

parametros seleccionados a continuacion:
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Disposicion: triangular

Lt =20 ft

De =1in 12 BWG

Pr=1"in (Corresponde a Dg = 17)

Dando como resultado:

Nt = 605

Seleccion en Catalogo del modelo a utilizar.

Se decide escoger el tipo AEP segun la normativa T.E.M.A teniendo en cuenta
las ventajas que ofrece una cubierta removible y demas caracteristicas de

acuerdo al uso que se la dara a este intercambiador.

Posteriormente se selecciona el Numero de Tubos del haz por la Tabla No
11.3 —E. (Perry H, 1996).

Calculo del Area por catalogo y el Coeficiente Global de “servicio”.

Una vez seleccionado el intercambiador se debe calcular el area real del
equipo seleccionado por la ecuacion (1.28), y rectificar el Coeficiente Global de
Transferencia de Calor de “servicio”, Up por la ecuacion (1.29) y la velocidad
por el interior de los tubos por la ecuacion (1.30)

Apyr =3267.26ft* =303.53 11"

BTU
hit'°F

U, =243

Vi =25462 fi/h=2.2m/s

La velocidad esta en el rango recomendado por (Mc Cabe L. 1991).
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Diseiio del Intercambiador de Calor seleccionado para el lado de la

coraza: (Fluido caliente).

El calculo de los parametros claridad entre tubos, espaciado entre bafles, area
de flup y la velocidad masica se realiza por las ecuaciones
(1.31),(1.32),(1.33),(1.34)y(1.35) respectivamente.

C=0.63cm
BMiN =0.23m
BMAX =19 m

A partir de este momento los calculos se realizan fijando un espaciado entre
los baffles de B =152 cm, con el objetivo de garantizar la minima caida de

presion en la coraza.

ag =325/t =030y

Gy _ 251000 b
as hft

2

Seleccién del modelo de transferencia de calor.

Primeramente se determind el numero de Reynolds en la coraza por ecuacion
(1.37)

de =0.72 in (Fig No 28/Kern)

de
D.="—"=0.06 ft
ET 1, /i

Re = 20064 Re(turb)

El modelo de transferencia de calor para el lado de |la coraza se determina por

la ecuacion (1.41).

ju =80 (Fig No 28/Kern)

1
bo_ b (220
E

by D k
ho 775 BTU
P hfi*°F
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Diseiio del Intercambiador de Calor seleccionado para el lado de los

tubos: (Flujo frio).

El calculo de los parametros area de flujo y la velocidad masica se realiza por

las ecuaciones (1.43),(1.44),respectivamente.

a’t =0.479 (Tabla N, 10 Kern)

a, =05 ft’
G, _fr_815723 =1631446 lbz
a, t

Re , = 48688 (Re g.Turb )

Para determinar el modelo de transferencia de Calor del lado de los tubos, se
hace necesario conocer, si el Régimen de flujo es Laminar o Turbulento

realizandose por la ecuacion (1.45).

El modelo de transferencia de calor lado de los tubos se determina por misma

ecuacion que el de la coraza.
ju=100 (Fig No 24 Kern)
by _ gy, BTU

b Wi°F
Expresando el coeficiente pelicular interior en funcion del diametro exterior por

ecuacion (1.47), queda:

hio _ g BIU

¢ hft*° F

Ly _ 20 _ 4
D,  0.065

La determinacion de la temperatura de la pared se realiza por la ecuacion
(1.40).
t, =92°F
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Las Viscosidades de ambos fluidos a la temperatura de la pared se

determinan por la Fig No 14 Kern, D. 1999.

fys =0.86x2.42 =2.1cP

fyr = 0.86x2.42 = 2.1cP

Los coeficientes peliculares de transferencia de calor para ambos lados de la
pared del tubo se determinan por las ecuaciones (1.50) y (1.51).

hy =294 219
hfi*° F

hyy =305 51U
hfi*° F

Coeficiente Global de Transferencia de Calor “Limpio” se determina por la

ecuacion (1.52).

BTU
hft*° F

U, =149.7

Calculo del Factor de Obstruccion por ecuacion (1.53).

hft>° F

Rpcue =0003 %

Factor de obstruccion tabulado. (Tabla No 12 Kern, D. 1999).

hfi*° F
R oy = 0005 =

hfi’° F
R iy = 0.001 =

Ry, peraairino = Rp (agua) T R, (refi)

Ry serummo = 0.005+0.001

hft*° F

RD PERMITIDO — 0.006 BTU
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El RD (PERMITIDO) > RD( CALCULADO) PoOr lo tanto, segL'Jn lo referido por Kern, D.
1999, el equipo esta apto para su uso y tendra un periodo de servicio, sin

mantenimiento y/o limpieza, de aproximadamente afio y medio.
Numero de cruces del fluido por la coraza. Ec (1.54)
N+1=4

Corresponde a 3 baffles con corte horizontal segmentados arriba y abajo al 25
%.

El diametro de la coraza se calcula por la ecuacion (1.55).
D, = 3,25 ft = 1m

Caida de Presion en la coraza. Ec (1.56)

-Factor de friccion en funcion del numero de Reynolds.

f = 0.0018 (Fig. 29/Kern)

AP, =8.241bf | ji” = 0.58kf | ey
APpyyos = 6.17 % = 0.43kgf ' em’
mn

Caida de Presion en los tubos. Ec (1.57)

Factor de friccion.

f = 0.00004 (Fig. 26/Kern)

Caida de Presion por retorno del liquido en los cabezales. Ec (1.58)

b 2
APRETORNO =26 m—JZ = 0.18kgf /Cm

Caida de Presion en el haz de tubos. Ec. No 1.59.

AP, = 8.77 l_bf2 =0.62 kef /em
n
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Calculo del Exceso de Area. Ec. No 1.60.
AEXC =29%

Para cuestiones de disefio y evaluacion de intercambiadores de calor se admite
hasta un 20% de Exceso de Area. Estando en parametro en este caso.

El Resumen de resultados se expone desde la tabla No 3.3 a la 3.5 de los

anexos.

Como analisis comparativo de esta propuesta se puede decir que la misma
requiere de un mayor costo en recursos de inversion y de tiempo para su
implementacion. Asi como costos de operacion después de montado el
sistema, al demandar de un motor eléctrico para suministrar de agente
refrigerante (agua del subsuelo) al intercambiador, los cuales solo se asumiran
bajo la necesidad de poner en funcionamiento dicho sistema cuando la
temperatura a la salida de la piscina de enfriamiento se desvié de los valores
requeridos. Sin embargo los trabajos de montaje y preinstalacion de este

intercambiador pueden ser realizados con la plata en produccién.

Se seleccionan los materiales de construccion del intercambiador de calor
atendiendo a las posibilidades de deterioro que pueden presentarse por
corrosion al trabajar el mismo con agua salubre. Se hace la seleccién
consultando Tabla No 28.2 (Perry, H.1996).

3.4 Seleccion de la bomba

A continuacién se procede a la seleccion de la bomba que suministrara al

intercambiador el agente refrigerante (agua fria).

Antes de realizar el balance de carga se calcularan algunos parametros tales
como: velocidad del fluido, el numero de Reynolds y las pérdidas por friccidon
totales antes y después de la bomba. Estos valores seran utilizados

posteriormente en el balance de carga.
Datos:

M7: 0.800 cPs (Tabla No 5 Rosabal, J. 2006)
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b: 995.7 kg/m® (tabla 5 Rosabal)

Tci:30°C

F¢: 368 m%h

Di: 8 in = 0.2032m = 203 mm

e : 0.2 (Tabla No 9 Rosabal, J. 2006)

L : 33.3 m (ver anexo)

Pv (agua a 30°C): 4248 Pa (Tabla No 16 Rosabal, J. 2006)

AP1:8.77 Ibf/in>=156 kgf/m? = 0.156 kgf/cm?

Datos del sistema:

Accesorios % de apertura Cantidad Coeficiente (Kirb)
Codos de 90°: - 4 0,75
Codos de 45°: - 0 0

Valvulas de globo: 100 4 10

Calculo de la velocidad del fluido en tuberia.

_ S

D,
o

V= 4ﬁ 2
P,

Lo A4%368
3.14+(0.2032)

v=12266m/h

v=34m/s
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Pérdidas por friccion en tuberias antes de la bomba.

Para calcular estas pérdidas es necesario conocer un factor de friccion (f) que
depende del numero de Reynolds y de la relacion que existe entre la rugosidad
(e) y el diametro de la tuberia. El valor del factor de friccion se busca en la
figura No 3.9 Rosabal, J. 2006.

Valor del numero de Reynolds.

R, = pEvid
U
995.7%3.4%0.2032
R, = 5
0.8*10
R, =846875.(Re Turb)
f=0.26
2
h/’ = fi*L
‘ d 2g
2
h, = 0.026% 85 . (3.14)
' 0.2032 2x%9.81
h, =0.61m

Pérdidas por friccion en accesorios antes de la bomba.

Para conocer este valor es necesario buscar en la tabla No 3.1 (Rosabal, J.
2006) los coeficientes de resistencia (K) de cada uno de los accesorios.

2
hy =K

(3.14) °
2%9.81

h, =0.75+(2%0.17)*
h, =0.13m

Pérdidas por friccidon totales antes de la bomba.

h acc + htub
0.13+0.61
0.74m

hf
h.f '
hf
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Pérdidas por friccion en tuberias después de la bomba.

I vV
h,: — %k ——
! fd 2¢g
2
hf=00%ﬁ=248* (3.14)

0.2032 2%9.81
hf =1.6m

Pérdidas por friccion en accesorios después de la bomba.

2

h, Al

3.14)
h,=(3%0.75)+(1*0.17 . (3.14)
7= )+ ) 2%9.81
hf=2.1m

Pérdidas por friccion en el equipo después de la bomba.

Para calcular este valor se realiz6 un balance de carga entre la entrada y la

salida del equipo quedando de la siguiente manera:

2 2
zZ, ta, *@ +L+Hb =z, +a, *@ +——

2g  p*g 2g p*g

AP g, 156 98

n;:—h—: -

! g g 9957 9.8

= (0.15m

Pérdidas por friccion totales después de la bomba.

hf = hfacc + htub + hequipv
h, =2.141.6+0.15
h‘ ;=39m

Pérdidas por friccion totales del sistema.

hf(total) = hf(antes) + hf (despues)

hf(total) = 0.74 + 3.9
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hf(total) = 4.59m

Calculo de la carga de la bomba.

(V1)2 P (Vz)2

_ L)
4o s~ T H =z b, s

+h,
2g  p*g 2g pxg

En esta ecuacion z41=0 por estar en el punto de referencia.

El término 2 g se considera igual a 0 por existir el efecto piscina en el
punto 1,la presién en el punto 1 es igual a la del punto 2 por estar ambos
puntos abiertos a atmosfera. @2 =1 por ser régimen turbulento.

Después de todos estos cambios la ecuacién quedara de la siguiente forma:

2

k
H, — 7,4 Y + h,(totales)
(3.4)°
H, = 4+———+459=95m
2*981

Se recomienda instalar una bomba de 12 m de carga con el objetivo de asimilar

cualquier variacion en la demanda.

Prueba de cavitacion.

Posteriormente a la seleccion de la bomba se realiza los calculos de cavitacion
de la misma, para evitar problemas en el proceso tecnoldgico. La cavitaciéon es
un fendmeno que ocurre cuando la presidon de entrada del liquido a la bomba,
es menor que la presion de vapor del mismo. Esta prueba se basa en la
comparacion de los NPSH (carga neta de succion positiva) de la bomba y del

sistema.

Si el NPSH del sistema es mayor que el NPSH de la bomba se puede decir que

la bomba no cavita, si ocurre lo contrario entonces la bomba cavita.
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Para conocer la presidén de entrada a la bomba se realiza un balance de carga

antes de la bomba:
Balance de carga antes de la bomba.

Para realizar este balance de carga se utiliza la ecuacién de Bernoulli. En la
misma Hp es la carga de la bomba y z; es el nivel de referencia de la altura.
Como en el balance de carga antes de la bomba el término Hy, no existe,
entonces este término se hara 0, al igual que z4 por ser el nivel de referencia.
También se debe tener en cuenta que el término ( V1 )* /2g es igual a 0 por
efecto piscina.

(VI)Z Py (Vz)z

zo+a, ¥*——~ +——+H, =z, +a, *—== + P2y

2¢  prg 2¢  prg 7

Despejando la presion de entrada ( p2)

2
p_a(v)
= £ ®k(—  — <« 27 —
D,=p*g (p*g 22 h,—z,)

101325 1(3.4) °
995.7%9.81 2%9.81

P, =995.7%9.81%( ~0.74-2)

p, =68664.Pa

Calculo del NPSH del sistema
El NPSH del sistema puede calcularse por la siguiente ecuacion:

PE=P2

NPSH (Sistema) ~Ps— Py

pP*g
_ 68664 — 4248
NPSH(sistema) =
995.7 *9.81

NPSH(sistema) = 6.6 m
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3.4.1 Caracteristicas de la bomba.

Para la seleccién de la bomba se utiliza el folleto de curvas caracteristica de
bombas ITUR. Las Caracteristicas de la bomba se exponen en la Tabla No 3.2

de los anexos.

3.5 Analisis de los resultados.

El resultado de los calculos realizados para el redisefio de la red de agua de
enfriamiento demuestra que si se reacondiciona como se sugiere se podra
realizar la operacidon de condensaciéon fraccionada en este punto, ademas de
seguir reponiendo de agua al enfriadero, sin la necesidad de grandes gasto de

recursos econémicos.

Los calculos realizados para la determinacion de las caracteristicas técnicas
que debe cumplir el intercambiador de calor que se pretende instalar, arrojan
que es posible el mejoramiento de las condiciones térmicas de dicha agua
acercandola a los valores adecuados, utilizando agua del subsuelo con este
propaosito. Alternativa esta que aunque tiene un costo mas elevado en cuanto a

recursos, propone una solucién mas abarcadora del problema.

3.6 Conclusiones parciales.

La introduccion de una nueva tecnologia en el proceso productivo condujo a la
desestabilizacion del sistema de enfriamiento agua-condensacién ya que esta

no fue contemplada dentro de las modificaciones.

El desajuste de los parametros de operacion en el tercer condensador de la
segunda etapa del proceso producto a las inadecuadas condiciones de
suministro de agente refrigerante es el causante de la baja remocién de los

compuestos volatiles en esa etapa.

La piscina de enfriamiento de agua bajo condiciones de altas temperaturas
ambientales no garantiza el parametro de temperatura establecido para una
correcta operaciéon de condensacion que se traduce en buena medida al

aseguramiento de la calidad del producto final.
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Las alternativas desarrolladas de la estrategia planteada demuestran que

pueden ser ejecutables desde el punto de vista técnico econémico.

La primera alternativa se caracteriza porque puede ser ejecutable a corto plazo
con pocos recursos y no necesita de gasto de energia eléctrica adicional,
pudiendo acomodar las condiciones térmicas del agua de enfriamiento en esa
importante etapa de separacion de impurezas volatiles utilizando un flujo de
agua fria que anteriormente se reponia directamente en la piscina de

enfriamiento.

La accion abarcadora sobre todo en el sistema de enfriamiento de la segunda
alternativa le imprime el sello distintivo a la misma, garantizando una
temperatura adecuada en flujo de agua para condensacion, pudiendo ser
utilizada o puesta en funcionamiento cuando las condiciones térmicas del
sistema lo requieran, minimizando asi los gastos operacionales por concepto

de ahorro de energia eléctrica.

3.7 Estimacion econdmica

Como la estrategia propuesta contempla dos momentos atendiendo a las dos
alternativas que se sugieren, entonces se realizara la estimacion econémica de
cada una por separado y posteriormente el de la estrategia en general, todo
ello sobre la base del costo de adquisicion de los componentes que lo

constituyen.

Estimacion econémica del primer tiempo de la estrategia (modificacion de

la red de enfriamiento)

Componente Cantidad Costo $

Tanque de mescla 1 recuperado
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Longitud de tuberias (m)
-Di 130 (mm)

-Di 75 (mm)

Valvulas
-Globo

-Diafragma

Codos
-90°,130 (mm)
-90°%, 75 (mm)

-45°, 75 (mm)

Estimacion econdémica del

(intercambiador de calor).

Componente
Intercambiador de calor
Bomba centrifuga
Longitud de tuberias (m)
- Di 200 (mm)

Valvulas

-Globo 200 (mm)

Codos

-90° 200 (mm)

70

6.5

segundo tiempo

Cantidad

33.3

79

280

13

40

recuperado

50

Costo total: 691

estrategia

Costo $

378700

13500

120

160
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Costo total: 392504

Los costos de la bomba, intercambiador de calor y accesorios fueron
calculados segun el programa de estimacion de costos EquipCost disponible en

http://www.matche.com.

Esto satisface que la estimacion econdmica de toda la estrategia propuesta en
cuanto a costo de adquisicion asciende a 392895 $; donde resulta interesante
destacar que en el primer tiempo de la estrategia propuesta representa un

porciento muy pequefio con respecto al segundo tiempo.

Se obtuvo que la diferencia econdmica de los dos tiempos de la estrategia que
se valoran difieren sustancialmente entre si pero en el caso de la modificacién
del sistema de enfriamiento de agua, es decir el primer tiempo de la estrategia
solo incide y da solucion inmediata y muy necesaria actualmente al
restablecimiento de las condiciones térmicas apropiadas del agua de
enfriamiento suministrada al tercer condensador de la segunda etapa del
proceso que es el principal causante de la baja remocion de impureza; sin
embargo el segundo tiempo de esta estrategia lleva implicito la solucion de
este problema, ademas de otros que ocurren en la estacion de condensacién
en general, pero que no se muestran como objetivo en este trabajo pero que
pueden llegar a ser protagonistas como el que se estudia y que con la
instalacion de este intercambiador de calor se evitarian. Pero como se aprecia

el costo es muy superior.
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Conclusiones.

- El desarrollo de la estrategia técnico-econémica propuesta demuestra la
factibilidad de verificacion de la hipdtesis planteada en este trabajo porque se
podran restablecer las condiciones térmicas del agua de enfriamiento para la
operacion de condensaciéon de los vapores de alcoholes y con ello se mejorara

la remocion de las impurezas.

- La modificacion del sistema de enfriamiento de agua que se le suministra al
tercer condensador de la segunda etapa del proceso productivo es una
alternativa que: restaura los parametros de condensacién en esa etapa critica
a través del reacomodo de la red de enfriamiento, puede ser de construccion

inmediata, bajo costo y ser usada sin gastos adicionales de operacion.

- La ejecucién del primer momento de la estrategia propuesta daria en breve
plazo una solucion parcial al problema disminuyendo la posibilidad de deterioro
de la calidad del producto final y la redestilacion del producto no conforme,

eliminandose las complicaciones que esto contrae al proceso.

- La instalacion del intercambiador de calor disefiado para el flujo agua
procedente de la piscina de enfriamiento, le proveera al mismo las condiciones
térmicas adecuadas para toda la estacion de condensacion y etapas del
proceso de la planta, pero a un costo mayor que la primera parte de la

estrategia.

- El paso del primer momento al segundo de la estrategia propuesta esta
condicionado por la cobertura econdmica que pueda existir para llevarla a vias

de hecho.

La estrategia propuesta no contribuye al deterioro del medio ambiente.
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Recomendaciones.

- Continuar con la aplicacion de la estrategia propuesta en su primer momento

y realizar un estudio posterior de los resultados practicos.

- Llevar a efecto el segundo tiempo de la estrategia en el momento en que las

posibilidades econdmicas lo permitan.

- Evaluar técnica y econdmicamente a la piscina de enfriamiento atmosférica
para decidir su permanencia o su sustituciéon, en correspondencia a los

resultados y tendencias.
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Nomenclatura.

AT: diferencia de temperatura.

Atc: diferencia de temperatura en la punta fria del intercambiador.
Ath: diferencia de temperatura en la punta caliente del intercambiador.
AU: variacién de energia.

M: viscosidad.

Mws: Viscosidad ala temperatura de la pared por el lado de la coraza.
Mwt: Viscosidad ala temperatura de la pared por el lado de los tubos.
A: area.

as: area de flujo.

B: espaciado entre bafles.

C: claridad entre tubos.

Cp: capacidad calorifica.

De: diametro externo de tuberia.

D;: diametro interno de tuberia.

Ds: diametro de coraza.

e : coeficiente de rugosidad.

F: factor de friccion.

Fs: flujo lado de la coraza.

F1: factor de correccion de temperatura.

Ft: flujo lado de Los tubos.

g: aceleracion de la gravedad.

Gs: velocidad masica.
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Hb: carga de la bomba.

Hf: perdidas por friccion.

hi : coeficiente pelicular de transferencia de calor interior.
ho: coeficiente pelicular de transferencia de calor exterior.
L : longitud de tuberia.

LMTD: diferencia media logaritmica de temperatura.
NPSH: carga neta de succion positiva de la bomba.
P: presion.

Pv: Presién de vapor.

q: flujo.

Q: calor.

Qaps: calor absorbido.

Qceq: calor cedido.

Qperd: calor perdido.

Rp: factor de obstruccion.

Re: factor adimensional Reynolds.

S: gravedad especifica.

T: temperatura.

Tci: temperatura de entrada del flujo frio.

Tco: temperatura de salida del flujo frio.

Trin: temperatura final.

p: densidad.

Twi: temperatura de entrada del flujo caliente.

Tho: temperatura de salida del flujo caliente.

Tin: temperatura inicial.
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Trin: temperatura final.

Tmc: temperatura de media del flujo frio.

Tmy: temperatura de media del flujo caliente.

Tw: temperatura en la pared en los tubos del intercambiador.
U.: coeficiente de transferencia de calor limpio.

Up: coeficiente de transferencia de calor de disefio.

V: velocidad.

W: trabajo.

Z. altura.

ag. factor de régimen de flujo.
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Fig No 1- Balance agua condensadores.
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Fig No 2 Balance agua de enfriamiento.
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Fig No 3 DF Modificacion de alimentaciéon al condensador No 3.
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Fig No 4 DF Bomba de agua.
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Fig No 5 Instalacion del intercambiador.
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Fig No 6 DF del proceso.
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Figura No 7 Intercambiador de tubo y coraza del tipo 1-2.
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Figura No 8 Intercambiador de placas.
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Tabla No 2.1: Caracteristicas del agua tratada.

Dureza maxima 0-10 mg/l
pH 9-10.5
Alcalinidad parcial 10-30mg/I
Alcalinidad total 20-80 mg/I

Tabla No 2.2: parametros de operacion de la columna desflemadora.

Parametros Valor

Presion de la paila en la columna

0.12 kg/cm

Temperatura de la paila (94 —96) °C

Grado alcohdlico a la salida de la | (15 - 25) % Alc.vol
paila (flema disuelta) (PCC)

Extraccion Lateral (extraccion de | 2.5 Ipm

amilico)
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Temperatura del plato intermedio de

la columna

(9294 )°C

Extraccion de compuestos volatiles

del el tercer condensador.

3.0 Ipm

Tabla No 2.3: parametros de operacion de la columna recuperadora.

Parametros

Valor

Presion de la paila en la columna,

segun el mandémetro de agua

1.1m, 0.11 kg./cm

Temperatura de la paila 105°C minimo
Grado alcohdlico de la flemaza
(Corriente de salida por el fondo) 0°C
Temperatura del plato superior a la
campana 92-94 °C
Grado alcohdlico en la produccién

(+93) ° GL

Tiempo de permanganato en

produccion

1 minutos min.

Extraccién de alcohol D del segundo
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condensador (1.5-2) Ipm

Grado alcohdlico de la extraccion del

segundo cond. 96.5 ° GL minimo

30 Minutos como minimo

Tiempo de permanganato

Tabla No 2.4: parametros de operacion de la columna rectificadora.

Parametros Valor

Presibn  paila  columna, segun| 0.3 kg/cm

manometro de agua

Temperatura de paila (108 - 112) °C

Grado alcohdlico salida paila | 0 °C

(Flemaza)

Extraccion lateral No 1 1.5 Ipm

Extraccion lateral No 2

1.5 Ipm
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Extraccion lateral

(3.5-4) Ipm
Temperatura plato 22 (92-94) °C
Extraccién de n-propanol (0.7-1) Ipm

Extracciéon del cuarto condensador | 2 I[pm minimo

(alcoholes volatiles)

Temperatura de salida del agua del R1 | 68-70 °C

al calentador de flema

Grado alcohdlico producto final (95.8-96) ° GL

Tiempo de permanganato 30 Minutos como minimo
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Tabla No 2.6 Materiales de construccion de las columnas de destilacion.

Partes de la columna Material

Cuerpo de la columna Cobre

Platos Cobre

Cazuelas Cobre

Bridas Acero al carbono
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Tabla No 2.7 Materiales de construccion de los condensadores.

Partes de los intercambiadores de | Material

calor

Cuerpo de los intercambiadores de | Cobre

calor
Tubos Cobre
Placas Acero al carbono

Tabla No 2.8 Bombas de agua que alimentan los condensadores

Partes del equipo Materiales
Cuerpo de la bomba Acero inoxidable
Impelente Acero inoxidable
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Tabla No 2.9 Bombas de alcohol flema

Partes del equipo Materiales
Cuerpo de la bomba Bronce
Impelente Bronce

Tabla No 2.10 Bombas de agua de uso general

Partes del equipo Materiales
Cuerpo de la bomba Cobre
Impelente Bronce

102




Tabla No 2.11 Parametros caracteristicos de las columnas de destilacion

Equipo Numero de|Numero de |Diametro de
platos. cazuelas por | las cazuelas
platos. (mm).
Columna desflemadora 52 199 80
Columna rectificadora 74 230 80
Columna recuperadora 56 58 80
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Tabla No 2.12 Condensadores de la columna desflemadora.

Condensadores | Numero de | Diametro de | Longitud de | Superficie
tubos los tubos|los tubos |de
(mm) (mm) intercambio
(m?)
1 313 38 3000 111
2 313 38 2500 92.5
3 199 38 2500 60
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Tabla No 2.13 Condensadores de la columna rectificadora.

Condensadores | Numero de | Diametro de | Longitud de | Superficie de
tubos los tubos | los tubos | intercambio
(mm) (mm) (m?)
1 313 38 3000 111
2 313 38 3000 111
3 313 38 2500 92.5
4 313 38 3000 111
Tabla No 2.14 Condensadores de la columna recuperadora.
Condensadores | Numero de | Diametro de | Longitud de | Superficie de
tubos los tubos | los tubos | intercambio
(mm) (mm) (m?)
1 313 38 2500 92.5
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Tabla 2.15 caracteristicas de los condensadores finales.

N° de tubos Diametro de | Longitud de | Area de
tubos tubos transferencia
(mm) (mm) (m?)
1°"conden final | 313 38 2500 92.5
2do 313 38 2500 92.5
condensador.
final
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Tabla No 2.16 Caracteristicas del calentador.

Tipo Numero de | Diametro de | Longitud de | Superficie de
tubos los tubos | los tubos | intercambio
(mm) (mm) (m?)
Calentador
de  alcohol | gg 38 4000 52
flema

Tabla No 2.5: parametros de operacion de la piscina de enfriamiento.

Parametros Valor
Temperatura del agua a la salida de la | 34°C max.
piscina.

Temperatura del agua a la entrada de | 70°C max.
la piscina

Presién en el colector de agua 4 bar. Min.
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Tabla No 3.1 principales resultados de primera etapa de la estrategia.

Parametro Valor

Flujo de agua de reposicién (m3/h) | 18.08

Flujo de agua de complemento ( m%h) | 36,34

Ramal 1

Diametro de tuberia necesario (mm) | 130

Longitud de tuberia (m) |70
Codos de 90° 5
Codos de 45° 1
Ramal 2

Diametro de tuberia necesario (mm) |75

Longitud de tuberia (m) |6.8
Codos de 90° 1
Codos de 90° 1
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Tabla No 3.3 principales resultados de la segunda etapa de la estrategia.

Parametro Tubos Coraza
Coeficiente  pelicular, h | 305 294
(BTU/hft?°F)
Velocidad del fluido, V (ft/s) 226 | -
Caida de Presion, AP | 8.77 8.94
(Ibf/in?)

Real Requerido
Factor de obstruccion, Rp | 0.003 0.006
(hft?°F/BTU)
Coeficiente Global, U 243 149
(BTU/hft?°F)
Area de Transferencia de | 3267.26
Calor, A (ft?)
Correccién de Temperatura, | 0.9

Fr
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Tabla No 3.4 Caracteristicas del intercambiador seleccionado.

INTERCAMBIADOR DE CALOR

TEMA Standard R (Refinerias)
Tipo TEMA AEP
TUBOS
Numero de Tubos 624 (lisos)
Arreglo Triangular
Paso 114
BWG 12
Longitud, ft 20
Diametro Exterior, in. 1
Numero de pasos. 4
CORAZA
Numero de pasos 2
Diametro interior, ft 3.25
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Tipo de Baffles

Horizontales segmentados 25%

Espaciado entre Baffles, in

Numero de Baffles

Tabla No 3.5 Materiales de construccion del intercambiador.

PARTE DEL EQUIPO

MATERIAL

Coraza Acero inoxidable ausetenitico, 20 Cr,
25Mo, 3.5Cu.

Espejos Acero inoxidable ausetenitico, 20 Cr,
2.5 Mo, 3.5 Cu.

Tubos Acero inoxidable ausetenitico, 20 Cr,

2.5 Mo, 3.5 Cu.
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Tabla No 3.6 Caracteristicas de la bomba.

Tipo de bomba Centrifuga
Marca ITUR
r.p.m 1740
Diametro del impelente (mm) 210/180
N.P.S.H (m) 5

Carga (m) 12
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