DISENO DEL SISTEMA DE TUBERIAS Y CALCULO DE LAS BOMBAS

1. PRINCIPIOS PARA EL DISENO. TRAMOS DE TUBERIA A CONSIDERAR

Para llevar a cabo el disefio de las tuberias que componen las distintas lineas de proceso
se dividiran éstas en tramos, cada uno de los cuales estard formado por la porcion de linea
comprendida entre dos equipos consecutivos. De esta forma los diferentes aspectos a calcular
(didmetro éptimo de la conduccidn, pérdidas de carga, etc.) se evaluaran independientemente
para cada uno de estos tramos. La definicion y descripcién de los diferentes tramos de tuberia se
realizara sobre el correspondiente diagrama de flujo, usdndose para designar cada uno de ellos

los nombres de los equipos que constituyen su principio y su final.

2. DETERMINACION DEL DIAMETRO OPTIMO DE LA CONDUCCION

Un aspecto muy importante a tener en cuenta para el disefio del sistema de tuberias
sistema es el de la velocidad que alcanza el fluido por el interior de las conducciones. Dicha
velocidad, en el caso de la circulacién isoterma de fluidos incompresibles, viene determinada
por el caudal y el diametro de la seccion interna de la conduccidn, y para cada fluido tiene un
valor maximo que no debe ser sobrepasado, ya que de lo contrario puede producirse un
deterioro del producto por tratamiento mecanico inadecuado. Los valores aproximados que se
usan en la practica dependen del tipo de fluido que se trate, pero los méas corrientes se recogen
en la Tabla 1. Los valores de la tabla son los mas corrientes en la préctica ordinaria, sin
embargo, en condiciones especiales, pueden requerirse velocidades que estdn fuera de los
intervalos indicados. Las velocidades pequefias han de ser las mas utilizadas, especialmente
cuando el flujo es por gravedad desde tanques elevados (McCabe et al., Operaciones Unitarias
en Ingenieria Quimica, 4% Ed., McGraw-Hill, 1991).

Tabla 1. Velocidades recomendadas para fluidos en tuberias.

Velocidad
Fluido Tipo de Flujo ft/s m/s
Liquidos poco viscosos Flujo por gravedad 05-1 0.15-0.30
Entrada de bomba 1-3 0.3-0.9
Salida de bomba 4-10 12-3
Linea de Conduccion 4-8 1.2-24
Liquidos viscosos Entrada de bomba 02-05 0.06-0.15
Salida de bomba 05-2 0.15-0.6
Vapor de Agua 30-50 9-15

Aire 0 gas 30-100 9-30




Para la limpieza CIP, la velocidad de las soluciones detergentes o del liquido para el

aclarado, no debe ser menor de 1.5 m/s.

Asi, para un caudal determinado del fluido a bombear, imponiendo la velocidad méxima
del mismo, se determina de forma inmediata el diametro minimo de la conduccion. Debera
escogerse, en cualquier caso, el diametro normalizado inmediatamente superior a dicho valor
minimo. Dicho valor es lo que se conoce como el didmetro éptimo de la conduccion, pues
representa el menor coste posible, cumpliendo las exigencias en cuanto a la velocidad de

méaxima de circulacion del fluido por la misma.

3. CALCULO DE LAS PERDIDAS DE CARGA

El rozamiento de un fluido con las paredes de la tuberia por la que circula provoca en el
mismo una caida de presion. Conocer el valor de esta caida de presion es necesario de cara al
calculo de las bombas, pero también para comprobar que el didmetro elegido para la conduccion
es suficiente, pues de ser éste muy pequefio la pérdida de carga que se produzca serd muy
elevada. En este sentido se consideran valores razonables de caida de presion en una conduccion

los siguientes (para caudales de 0 a 60 m%h):
- Zona de aspiracion de bombas: 0.40 kg/cm?® (0.39 bar)
- Zona de impulsion de bombas: 0.6 2 0.8 kg/cm?® (0.59 a 0.78 bar)

De esta forma, al realizar el calculo de las pérdidas de carga, se procurara que, en la
medida de lo posible, no superen los valores anteriores. Si esto sucediere habra de aumentarse el
didmetro de la conduccion por encima del que recomienda la velocidad de circulacion maxima
del fluido, de modo que la pérdida de carga disminuya. Sin embargo, en algunos casos, no sera
posible incrementar dicho valor ya que éste se halla igualmente limitado por el diametro de las

conexiones de los equipos (sobre el que ha de informar el fabricante).

Para calcular las pérdidas de carga en una conduccion se suele utilizar la ecuacion de

Fanning, que expresada en términos de altura es la siguiente:

(55

donde:

H es la pérdida de carga en metros de columna de liquido (m.c.l.)

f es un coeficiente de friccion adimensional



L es la longitud de la tuberia, m

d es el didmetro interior de la tuberia, m

v es la velocidad del fluido, m/s

g es la aceleracion de la gravedad (9.81 m/s?)

El coeficiente de friccion "f" es funcion del tipo de flujo y se calcula del modo

siguiente:

- Si el flujo es laminar (Re < 2000):

f=2> 2)

Re
- Si el flujo es turbulento (Re > 4000) o pertenece a la llamada zona de transicion (2000 <Re
< 4000) se recurre a diagramas como el de Moody que expresa la relacion entre "f*, el
nimero de Reynolds (Re) y un pardmetro conocido como rugosidad relativa de la
conduccion, que se representa como e/d (d sigue siendo el didmetro interno de la
conduccion) y que se encuentra tabulado para distintos materiales. En concreto y para tubos

de acero inoxidable el valor de disefio de ¢ es de 0.006 cm.

Por tanto para calcular las pérdidas de carga se hace necesario caracterizar el tipo de
flujo que se da en la conduccidn, para lo que es preciso conocer el nimero de Reynolds, el cual

se calcula de la expresidn siguiente:

Re=d VP 3)
1)

donde:

vy d representan las magnitudes ya indicadas
p es la densidad del fluido, kg/m3

u es la viscosidad dindmica del fluido, Pa-s

Todo lo anterior es valido para fluidos newtonianos pero si el fluido no es de esta clase,
sera necesario, para calcular el factor de friccién de Fanning, recurrir a un grafico de Moody
modificado en el que se usa el nimero de Reynolds generalizado, que se calcula de la expresion

siguiente:



n. (n—l)_
Re' =LV P T (4)

Donde n es el exponente de la ley de la potencia para el fluido en cuestion.

A pesar de que la longitud que figura en la ecuacidn de Fanning se refiere a la de la
conduccion, los accesorios incluidos en la misma (valvulas, codos, tes, reducciones, etc.)
provocan también una pérdida de carga en el fluido, que ha de ser tenida en cuenta en la
ecuacién anterior. La forma mas usual de considerar dicha pérdida de carga es a través del
concepto de longitud equivalente. Por longitud equivalente de un accesorio determinado se
entiende la longitud de un tramo recto de tuberia capaz de producir la misma pérdida de carga
que estos elementos. Asi la longitud de tubo que se usa en la ecuacion de Fanning es la suma de
la longitud efectiva de la tuberia recta y la longitud equivalente de los accesorios insertos en
ella. Dichas longitudes equivalentes se encuentran tabuladas para distintos tipos de accesorio en
funcién de las dimensiones de la tuberia. A continuacion se incluye una tabla (Branan, C.R.
(editor), Rules of thumb for chemical engineers: a manual of quick, accurate solutions to
everyday process engineering problems, Gulf Professional, Amsterdam, 2005) con valores

adecuados para estas longitudes equivalentes:

Tabla 2. Longitudes equivalentes de diferentes accesorios (en pies).
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Para establecer el nimero de valvulas a colocar se debe tener en cuenta la disposicion

de las bombas reflejada en los diagramas de flujo y la necesidad de derivar el flujo. La

colocacion de las bombas responde a los criterios que se estableceran seguidamente en el

apartado correspondiente.

Otros elementos que forman parte de las lineas de proceso y que pueden provocar

elevadas caidas de presion por friccion, son los propios equipos. Entre éstos los que mas

pérdidas de carga provocan son los filtros y los cambiadores de calor, especialmente los de

placas. A continuacion se presentan, a modo de ejemplo, valores aproximados para las pérdidas

de carga provocadas por dichos equipos. Para obtener informacion para otros equipos hay que

remitirse en casi todos los casos al fabricante (catalogos, paginas web o consulta directa al

proveedor).

Filtros de tela o malla metalica: 1 bar/elemento filtrante.

Cambiadores de calor de placas: 1 bar por cada seccion del mismo que atraviese el

producto.

PRINCIPIOS BASICOS PARA EL CALCULO DE LAS BOMBAS

Son dos los tipos de bombas que se utilizan en instalaciones de proceso.

Bombas centrifugas, muy extendidas, cuentan con una gran variedad de aplicaciones.
Estan especialmente indicadas para el manejo de productos de baja viscosidad, no siendo
aptas para liquidos fuertemente aireados. Este tipo de bomba es el que se debe utilizar
siempre que la aplicacién concreta lo permita, ya que es la mas barata en cuanto a compra,
operacion y mantenimiento, y también la mas adaptable a diferentes condiciones de
operacion. Se recurrira a ella para el bombeo de todo tipo de liquidos de relativamente baja

viscosidad y que no requieran un tratamiento particularmente suave.

Bombas de desplazamiento positivo. Existen diversas clases, como las alternativas
(pistdn) y las rotativas (I6bulos). Estan especialmente indicadas para el bombeo de fluidos

de viscosidad elevada.
Algunos conceptos importantes para el calculo de bombas, son:

Altura total de aspiracion: Representa la presion a la entrada de la bomba. Es la suma
algebraica de la altura estatica de aspiracion (distancia de la superficie libre del liquido al
eje de la bomba), presion existente sobre el liquido y pérdidas de carga por rozamiento de la
tuberia de aspiracion. Los dos primeros sumandos pueden ser positivos 0 negativos, pero el

tercero es siempre negativo.



Altura total de impulsion: Es la suma algebraica de la altura estatica de impulsion, pérdida
de carga en la impulsién y presion sobre el liquido en el punto de recepcion.
La diferencia entre las alturas totales de impulsion y de aspiracion es la carga de la

bomba, es decir, la energia que ha de ser conferida al fluido.

Carga neta positiva de aspiracion: Se representa por las siglas NPSH (de la expresion
inglesa "Net Positive Suction Head") y es necesario diferenciar entre dos conceptos: la
NPSH requerida (NPSH,) y la NPSH disponible (NPSH;s). La primera depende del disefio
de la bomba y representa la energia necesaria para llenar la parte de aspiracion de la misma
y vencer las pérdidas por rozamientos y aumento de velocidad desde la conexion de
aspiracion hasta el punto donde se incrementa la energia. Es, por tanto, un valor que
depende del disefio constructivo de la bomba y que debe suministrar el fabricante de la
misma. La NPSH disponible es la diferencia entre la presion a la entrada de la bomba y la
tensién de vapor del fluido a la temperatura de funcionamiento, medidas ambas en metros
de columna de liquido. Logicamente siempre deberd cumplirse que la NPSHg;s sea mayor o
igual que la NPSH,. Por otro lado la NPSHg;s siempre habrd de ser positiva y lo mayor
posible, ya que de este modo se evitara que la presion a la entrada de la bomba descienda
por debajo de la presion de vapor del fluido en las condiciones de temperatura existentes en
dicho punto, lo que provocaria la aparicion de burbujas de vapor, con el consiguiente
peligro de que la bomba entre en cavitacion lo que reduce su carga y eficacia al tiempo que

dafa el material de la misma, reduciendo seriamente la vida Util de la bomba.

Para cuantificar los conceptos mencionados se aplicara la ecuacién de Bernouilli a las

diferentes secciones que aparecen en el siguiente esquema:

Zona Aspiracion Zona Impulsion

La zona de aspiracion es la comprendida entre el tanque o reserva desde donde se

bombeara el liquido y la bomba. Por su parte, el tramo situado a la salida de la bomba es lo que

se conoce como linea 0 zona de impulsidn. La energia que la bomba confiere al fluido se mide

en términos de presidn y es lo que se conoce como carga de la bomba. La unidad mas utilizada



para expresar la carga de la bomba es el metro de columna de liquido (m.c.l.). Hay que tener en

cuenta que para pasar esta unidad a bar es necesario conocer antes el liquido de que se trata.

La ecuacién de Bernouilli (balance de energia mecanica) para la circulacién isotérmica
de un fluido incompresible de un punto "1" a otro "2", expresada en términos de altura (m.c.l.),

es la siguiente:

Ah (5)
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donde:

Z; es la elevacion del punto i, m.

P; es la presion en el punto i, Pa.

v; es la velocidad media del fluido en el punto i, m/s.

o; es un término que depende del tipo de flujo que se produzca. Es igual a 1/2 si el flujo es

laminar (Re < 2000) y vale 1 para flujo turbulento (Re > 4000)
hss son las pérdidas de presidn por rozamiento en la conduccion, m.c.l.
Ah es la carga de la bomba en m.c.l.

p es la densidad del fluido (kg/m?), que permaneceré constante, y "g" representa la aceleracion
de la gravedad (9.81 m/s?)

Si aplicamos la ecuacion de Bernouilli entre los puntos 1 y A (zona de aspiracion),
considerando la elevacion del eje de la bomba igual a 0 (Za = 0) y que al tratarse de un fluido
incompresible y considerando una tuberia de seccién constante, la ecuacion de continuidad

determina que vy =V, resulta que:

P, —P,

g +he-2,=0 (6)

De esta forma la presion a la entrada de la bomba (altura total de aspiracion), en m.c.l.,

resulta ser de:

PA Pl
= +Z,—hy 7
p-g pg (7)




Si a la expresion anterior le restamos la presién de vapor tendremos la Carga Neta
Positiva de Aspiracion Disponible (NPSHy;s):

P.-P, P -P
NPSH,, =AY =1V

P9 p-g

+ Zl - hfs (8)

Para evitar la cavitacion NPSHg;s ha de ser positiva y con un valor lo més alto posible.
Asi cuando la bomba esté en carga (Z;>0) la cavitacion es mas dificil que si se encuentra en

succion (Z;1<0).

Aplicando la ecuacion de Bernouilli entre los puntos B y 2 (zona de impulsion), con las
mismas consideraciones anteriores, tenemos que:
P, —P
£ B +h +Z,=0 (9)
p-9
De modo que la presion a la salida de la bomba (altura total de impulsion), en m.c.l., es

la siguiente:

PB P2
——=—"+h +Z 10
p-g pg = (10)

Por ultimo, si aplicamos la ecuacion de Bernouilli a la bomba (entre A y B) resulta que:

ﬂ"'hfs = Ah (11)

p-g
Teniendo en cuenta que el rozamiento interno de la bomba suele estar incluido dentro

del rendimiento de la misma, se puede observar como la energia que ha de ser suministrada al

fluido es la diferencia entre las alturas totales de impulsion y de aspiracion.

Otro aspecto importante y previo al célculo de las bombas es seleccionar
adecuadamente el lugar donde se colocara cada bomba, lo que determina el nimero de ellas que

se utilizaran. Los criterios que se pueden seguir para ello se enumeran a continuacion:
- Alasalida de los tanques de almacenamiento intermedio se colocara siempre una bomba.

- Alaentrada de los equipos que produzcan una elevada pérdida de carga, como cambiadores

de calor de placas, filtros, etc., serd conveniente colocar una bomba.



Una vez establecido lo anterior, para determinar la carga de cada bomba es necesario

establecer para cada una de ellas:

La altura o desnivel existente desde la superficie libre al eje de la bomba o viceversa (segln

se trate de una linea de aspiracion o impulsion respectivamente).

La presion en el punto inicial o de descarga, segln se trate de una linea de aspiracion o

impulsién respectivamente.
Las pérdidas de carga por friccion en la tuberia.

Las pérdidas de carga provocadas por los equipos que se hallan en la linea. Dichos valores
han de ser conocidos por la experiencia existente al respecto, o deben ser suministrados por

el fabricante del equipo en cuestion.

Conocidos los datos anteriores, y mediante las ecuaciones (7) y (10), se pueden

determinar las alturas totales de aspiracién e impulsién respectivamente, y con ello calcular la

carga de la bomba por diferencia de ambas.

1)

2)

3)

En resumen, para proceder al célculo de las bombas, se seguiran los siguientes pasos:

Calcular para cada bomba la carga de la misma, como diferencia de las alturas totales de

aspiracién e impulsion.

Mediante las curvas caracteristicas de la bomba o los programas informaticos existentes,
elegir el modelo adecuado de la bomba, estableciendo sus especificaciones técnicas

(potencia del motor, NPSH;, etc.).

Comprobar que el NPSHg;s es mayor que el NPSH,, para lo cual se necesitara conocer la
presion de vapor del fluido en las condiciones de operacion. Esto puede ser mas critico
cuando la bomba esta en aspiracion o si se bombean fluidos volatiles (al menos méas que el
agua). En general bastara comprobar que esta tercera condicion se cumple para el caso mas
desfavorable, que correspondera a las situaciones mencionadas, y siendo asi en éste, lo sera

obviamente en el resto.

ELECCION DEL MODELO DE BOMBA ADECUADO

Para la seleccidn del modelo adecuado de bomba (una vez establecido el tipo de ésta) se

recurrird a las llamadas curvas caracteristicas de la bomba, aportadas por el fabricante de las

mismas. Se necesitan tres curvas diferentes:

Las de caudal y carga de la bomba, llamadas curvas QH



- Las de potencia del motor necesario, kW
- Las de Carga Positiva Neta de Aspiracion Requerida (NPSH;,)

Las curvas caracteristicas se construyen normalmente mediante pruebas realizadas con
agua, por lo que sus datos se deben recalcular si se van a bombear liquidos con otras

propiedades fisicas.

El modo de proceder, en el caso de las bombas centrifugas, para el empleo de estas

curvas es el siguiente:

1) Conocer el fluido a bombear, la temperatura de bombeo y las propiedades fisicas del fluido

(densidad y viscosidad) a dicha temperatura.
2) Establecer el caudal volumétrico a desarrollar (m*/h).

3) Conocer la carga de la bomba, para lo que hay que determinar previamente las alturas

totales de impulsion y aspiracion.

4) Con la carga y el caudal que se precisan se ha de acudir a la curva QH vy, fijando estas dos
magnitudes, determinar el didmetro del rodete, que en caso de no resultar un valor exacto

nos llevaria a escoger el valor mayor méas cercano.

5) Con el didmetro de rodete determinado y el caudal, en la curva de potencia se determina el
consumo de la bomba. El valor leido en la curva ha de incrementarse en un 15% como

margen de seguridad.
6) Finalmente y en la curva de NPSH; se determina dicho valor, para el caudal desarrollado.

En la actualidad hay disponibles programas informaticos, suministrados por los

fabricantes, que realizan la funcién de las curvas caracteristicas.

Para el caso de las bombas rotativas (de desplazamiento positivo) la elecciéon del
modelo adecuado requerira conocer la viscosidad del fluido a bombear asi como el caudal a
desarrollar. Con estos dos valores, y sobre la curva caracteristica de la bomba, se elige el
modelo recomendado por el fabricante, que también deberd de suministrar datos como la

potencia del motor y la NPSH,.
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