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Resumen. Debido al rapido avance de la tecnologia computacional de los ultimos
afios, existe en la actualidad un creciente interés de disponer de programas que
permitan generar soluciones a los problemas tipicos de ingenieria, de forma confiable
y en el menor tiempo posible. Es por ello que el objetivo principal de este trabajo fue
elaborar un programa, que de manera amigable, sencilla y con una orientacién hacia
el area docente, permitiera disefiar y evaluar intercambiadores de calor del tipo doble
tubo, carcasa y tubo y flujo cruzado, que permitiera al usuario trabajar con uno 6 mas
componentes, con o sin cambio de fase (condensacion y/o ebullicion) y la opcion de
emplear o no superficies extendidas (aletas, en el caso de los intercambiadores de
flujo cruzado). La elaboracion de dicho programa se efectud bajo la plataforma del
lenguaje de programacién Microsoft® Visual Basic® 6.0, y se validé con ejemplos
obtenidos de la literatura especializada, simuladores comerciales y de hojas de
especificacion reales (“data sheets”). Los resultados obtenidos, para la mayoria de

los casos estudiados en la validacion, reportan porcentajes de desviacion menores al



10 %, confirmando que el programa es aplicable y confiable, siempre y cuando se
respeten los criterios de disefio y evaluacién de cada uno de los métodos empleados.
Esta version del programa podra ser complementada en futuros proyectos, agregando
otros equipos de intercambio e inclusive se podran mejorar los ya existentes.
Adicionalmente, el programa cuenta con un manual elaborado con la finalidad de que
el usuario pueda familiarizarse de una manera mas rapida con todo el contenido del
mismo. En conclusidn, este programa constituye una herramienta Util en problemas
de disefio y evaluacion de intercambiadores de calor simples, permitiendo con su uso
una ensefianza mas dinamica e ilustrativa, donde se podré invertir mas tiempo en el

andlisis e interpretacion de los resultados, que en la obtencion de los mismos.
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LISTA DE SIMBOLOS

LISTA DE SIMBOLOS

A continuacion se detallan los simbolos usados en el presente trabajo, resaltando que

las unidades estaran expresadas en funcion de las dimensiones de longitud [L], masa

[M], moles [N], temperatura [T], tiempo [0] y valores adimensionales (adim).

Simbolo

a

Significado Unidades
Coeficiente de la ecuacion de Peng Robinson. adim
Area de flujo en el lado del anulo. [L7]
Area de flujo en el lado de los tubos (doble tubo). [L7]
Area de flujo en el lado de la carcasa. [L7]
Area de flujo en el lado de los tubos (carcasa y [L7]
tubo).

Parametro para el calculo de la eficiencia de la [L7]
aleta.

Area de flujo por tubo. [L7]
Superficie externa por pie lineal de tuberia. [L7]
Superficie total de transferencia de calor. [L7]
Area de la base expuesta al fluido. [L7]
Area de la seccion transversal del tubo. [L7]
Area de la configuracion de los tubos. [L7]
Area superficial de las aletas. [L7]
Area interior de transferencia de calor. [L7]
Area exterior de transferencia de calor. [L7]
Area de la superficie externa sin aletas. [L7]
Area total de transferencia de calor supuesta. [L7]
Area total de transferencia de calor supuesta [L7]
corregida.

Area total de los tubos. [L7]

XV



LISTA DE SIMBOLOS

Ata Area total incluyendo area de la base y toda la [L7]

superficie aleteada.

A’ Pardmetro de la ecuacién de Peng Robinson. adim
A” Parametro de la ecuacion del coeficiente de adim
fugacidad.
b’ Parametro para el célculo de la eficiencia de la [L]
aleta.
Coeficiente de la ecuacion de Peng Robinson. adim
Espaciado entre los deflectores. [L]
Bc Espaciado de los deflectores corregido. [L]
B’ Parametro de la ecuacién de Peng Robinson . adim
B”’ Parametro de la ecuacion del coeficiente de adim
fugacidad.
Cpa Calor especifico para el lado del anulo. [L?/ 6°T]
Cp. Calor especifico del fluido frio. [L?/ 0°T]
Cpn Calor especifico del fluido caliente. [L*/ 6°T]
Cpl Calor especifico del liquido. [L?/6°T]
Cpp Calor especifico del tubo interior (Doble Tubo). [L?/ 6°T]
Cps Calor especifico de la coraza. [L*/ 6°T]
Cpt Calor especifico para el lado de los tubos. [L?/6°T]
Cpy Calor especifico del gas. [L2/6°T]
Cp° Calor especifico del estado de referencia. [L?/6°T]
C Espaciamiento entre tubos. [L]
da Diametro de la aleta. [L]
di Diametro interior del tubo interior. [L]
do Didmetro exterior del tubo interior. [L]
De Diametro equivalente para transferencia de calor. [L]
Di Diametro interior del tubo exterior. [L]
Do Diametro exterior del tubo exterior. [L]
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Ds Didmetro interior minimo de la coraza. [L]
D’e Didmetro equivalente para caida de presion. [L]
e Espesor de la aleta. [L]
esp Espesor del deflector. [L]
E Numero de secciones en que se divide el equipo. adim
F Resistencia térmica de la pelicula anular. adim
F’ Factor de correccion de temperatura. adim
F” Flujo molar de la alimentacion. [N /6]
fo Factor de friccion de Darcy. adim
Fr Fraccion calorica. adim
fs Factor de friccion de Shacham adim
g Aceleracion de la gravedad. [L/6%
G Velocidad mésica. [M/6L%
Ga Velocidad mésica en el lado del anulo. [M/6 L7
G Velocidad masica en el liquido. [M/6 L7
Gp Velocidad masica en el lado del tubo (doble tubo). [M/6 L7
Gs Velocidad mésica en la carcasa. [M/6 L%
Gt Velocidad mésica en el lado de los tubos (carcasa y [M/6 L%
tubo).
Gy Velocidad mésica en el gas. [M/6 L%
h Coeficiente individual de transferencia de calor. [M/6°T]
hec Coeficiente de transferencia de calor en una sola [M/6°T]
fase.
htg Calor latente. [L*/ 6%
h'tg Calor latente corregido. [L2/ 7]
hi Coeficiente de transferencia de calor para el fluido [M/6°T]
interno.
hic Coeficiente individual interno corregido. [M/6°T]
hio Coeficiente de transferencia de calor referido al [M/6°T]

Xvii



LISTA DE SIMBOLOS

hioc

HVE

didmetro exterior del tubo.

Coeficiente de transferencia de calor referido al [M/6°T]

diametro exterior del tubo, corregido.

Coeficiente de transferencia de calor para el fluido [M/6°T]
exterior.
Coeficiente individual de transferencia de calor [M/6°T]

externo corregido.

Coeficiente de transferencia de calor en dos fases. [M/6°T]
Entalpia de la alimentacion. [L?/6%]
Entalpfa del liquido. [L?/ 6]
Entalpia del liquido en la entrada del equipo. [L?/6%]
Entalpfa del liquido de referencia. [L2/ 7]
Entalpfa del vapor. [L?/ 6]
Entalpia del vapor en la entrada del equipo. [L2/6%]
Entalpfa del vapor de referencia. [L2/ 7]
Conductividad térmica. [ML/6’T]
Conductividad térmica del liquido. [ML/6’T]
Conductividad térmica del gas. [ML/6’T]
Constante de reparto. adim
Distancia de la aleta al tubo. [L]
Longitud del tubo. [L]
Longitud caracteristica. [L]
Flujo molar de liquido. [N/6]
Longitud requerida. [L]
Parametro para el calculo de la aleta. LY
Peso molecular. [M/N]
Flujo masico en el anulo. [M /6]
Flujo masico del fluido frio. [M/0]
Flujo mésico del fluido caliente. [M/0]
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N+1
Pt
Pc
Pe
Ps
Pr

Prsat

Psat

h
fi

lo

Flujo masico del liquido.
Flujo masico en el tubo (doble tubo).

Flujo mésico en la coraza.

Flujo mésico en los tubos (tubo y coraza).

Numero de pasos por los tubos.
NUmero de aletas.

Numero de deflectores.

Numero de tubos fila central.

Numero de filas de tubos.

Numero de tubos.

Numero de Nusselt.

Numero de cruces por el intercambiador.
Distancia entre los centros de los tubos.
Presion critica.

Presion de entrada.

Distancia entre los centros de las aletas.
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1.1 INTRODUCCION

En la actualidad, la economia juega un papel clave en el disefio y seleccion de
los equipos de transferencia de calor, y el ingeniero de procesos deberia tener esto en
cuenta al abordar cualquier problema nuevo de disefio de estos equipos, ademas de
estar lo méas actualizado con el desarrollo tecnolégico mundial. Una de las areas de
mayor avance en los ultimos tiempos es el disefio de los equipos utilizados en los
procesos industriales, a través del modelado y simulacion de la operacion de los

mismos, haciendo uso de programas comerciales o de generacién propia.

Todos estos programas tienen como finalidad reproducir el sistema hasta el
punto en que su respuesta se asemeje lo mas posible a la realidad, proporcionando
una resolucién rapida al problema planteado. No obstante, en el caso de los
programas de generacion propia, es el investigador quien tiene el compromiso de
seleccionar las ecuaciones mas adecuadas, determinando de esta manera la
complejidad de los modelos matematicos a desarrollar, sin que los resultados de éstos

se alejen considerablemente de la realidad.

En cualquier caso, el modelado y la simulacion traen consigo una serie de
ventajas como el ahorro de tiempo, y por lo tanto de dinero, al poder rapidamente
disefiar y optimizar procesos nuevos o existentes; son una poderosa herramienta que
permite investigar los efectos de perturbaciones hechas al proceso durante su
operacién o al variar algunos de los pardmetros del sistema, asi como ensayar
diferentes estrategias de control, todo esto sin riesgos al personal y evitando paradas
innecesarias de planta, ademas de permitir el analisis y evaluacion de los costos de

los procesos, entre otros aspectos.
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De hecho, actualmente se utilizan intensivamente paquetes comerciales para
la simulacidn, el control y la optimizacién de los procesos, cuyas licencias son de
elevado costo; sin embargo, muchos de estos paquetes no consideran los problemas
comunes que afectan la operacion de los equipos que integran los procesos, tales
como la corrosion de las capas de recubrimiento y posteriormente del metal de
construccion del equipo; el ensuciamiento, con la formacion progresiva de
incrustaciones hasta taponar el equipo; la vibracion ante el paso de los fluidos, etc.
(De Abreu, 1998).

En la mayoria de los procesos que se llevan a cabo en la industria se emplean
intercambiadores de calor, los cuales se presentan en una gran variedad:
intercambiadores de tubo y carcasa, intercambiadores de doble tubo,
intercambiadores de flujo cruzado, entre otros (Kern, 1997). Estos son equipos que se
deprecian rapidamente debido a su uso y progresivo deterioro, requiriendo su
reemplazo, momento en el cual es necesario realizar una evaluacién, un redisefio u
optimizar la operacion de éste, ya que en el mercado, por la constante evolucion

tecnologica, no esta siempre disponible el mismo modelo.

En base a todo lo sefialado, este Trabajo de Especial de Grado contempla la
creacion de un programa de disefio y evaluacion de intercambiadores de calor con su
respectivo manual del usuario, que incluye los tipos de intercambiadores mas usados
a nivel académico e industrial (Intercambiadores de doble tubo, tubo y coraza y flujo
cruzado) destacando entre sus caracteristicas mas relevantes el manejo de
componentes puros y/o mezclas de éstos, operaciones sin y con cambio de fase

(condensacion y ebullicion) y la presencia o no de superficies extendidas.

Cabe destacar que el mencionado programa sera desarrollado bajo el lenguaje

de programacion Visual Basic® 6.0, el cual es uno de los lenguajes mas usados en la
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actualidad, por su versatilidad y gran campo de aplicacion, ademas de ofrecer una de

las mejores interacciones entre el usuario y la interfaz de trabajo de los programas.

Este programa proveerd a la Escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad
Central de Venezuela y a las carreras de Ingenieria Quimica, Mecénica y de
Materiales de la Universidad Simén Bolivar, de una herramienta de confianza y
aplicabilidad en la asignatura Transferencia de Calor, que le permitira al estudiante el
disefio o la evaluacién de intercambiadores de una manera sencilla y rapida,
logrdndose asi una ensefianza méas dindmica e ilustrativa, donde se invierta méas
tiempo en el andlisis e interpretacion de los resultados obtenidos, que en los calculos

repetitivos asociados a estos equipos.
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1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La ensefianza y el aprendizaje en el mundo de hoy ha experimentando muchos
cambios y transformaciones, como consecuencia del constante y rapido avance
tecnologico, y de las nuevas herramientas que continuamente surgen, las que
simplificaran trabajos complejos, convirtiéndolos en tareas sencillas de realizar, y en

el mejor de los casos, automatizando completamente cualquier proceso en general.

Una de estas herramientas es la programacion, la cual es muy usada para la
solucion de problemas cotidianos, orientados en la mayoria de los casos a la
optimizacion de cualquier tipo de actividad, proceso u operacion, que se esté

desarrollando tanto a nivel personal como a nivel industrial.

En los actuales momentos existe un trecho muy grande entre lo que se aprende
tedricamente y el conocimiento que se tiene de la practica de dicha teoria, debido a
que a veces es dificil establecer una sinergia entre el sector industrial y el sector
educativo. Esta falta de comunicacion puede traer como consecuencia que el sector
educativo sea desplazado en algin momento por el industrial, debido a los avances

que experimenta con el tiempo este Gltimo.

No obstante, el sector educativo se ha visto en la necesidad de actualizar todos
sus programas, a través de la creacion de herramientas propias, que le permitan estar
a la par con los actuales procesos industriales, evitando de esta manera quedarse
estancados con conocimientos que muchas veces son bases fundamentales, pero que
no pueden ser aplicados si no cumplen con las exigencias de la ciencia y tecnologia

actual.
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Todos estos planteamientos y preocupaciones han dado origen a nueva rama
de la ciencia orientada al uso de las computadoras a través de metodologias de
desarrollo, llamada por algunos autores como la “Ingenieria de Software Educativo”,
area que se dedica a la elaboracién de materiales educativos computarizados.
(Salcedo, P., 2002).

La Ingenieria de Software Educativo toma en cuenta aspectos como: la solidez
del analisis realizado como punto de partida; el dominio de teorias sustantivas sobre
el aprendizaje y la comunicacion, como fundamentos para el disefio de los ambientes
educativos computarizados; la evaluacion permanente y bajo criterios predefinidos, a
lo largo de todas las etapas del proceso, como medio de perfeccionamiento continuo
del material; la documentacion adecuada y suficiente de lo que se realiza en cada
etapa, como base para el mantenimiento que requerira el material a lo largo de su vida

atil.

Los materiales educativos computarizados se clasifican en dos grandes
grupos: un primer grupo donde se encuentran los softwares algoritmicos, donde
predomina el aprendizaje via transmision de conocimientos desde quien sabe hacia
quien los desea aprender; el programador que disefia el software planea secuencias de
actividades para conducir al usuario o estudiante; el segundo grupo lo constituyen los
softwares heuristicos, donde predomina el aprendizaje por experimentacion y
descubrimiento; el programador crea ambientes ricos en situaciones que el usuario o
el estudiante debe explorar y llegar al conocimiento a partir de la experiencia,
creando sus propios modelos de pensamiento, sus propias interpretaciones, las cuales
puede probar con el uso de la herramienta, tal es el caso de los simuladores

comerciales.

Por todo lo anteriormente sefialado, se puede concluir que el estudio de los
tipos de softwares educativos y las metodologias para desarrollarlos, pueden entrar a

ayudar a no replicar indiscriminadamente, las estrategias de ensefianza-aprendizaje
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que se conocen y ademéas a no desaprovechar algunas caracteristicas Utiles de las
computadoras y de las ciencias de la computacion. Su estudio y conocimiento, es
prioritarios para aquellos profesionales que se involucran en el proceso de desarrollo

de este tipo de softwares.

En resumen, lo que se persigue particularmente en este caso, es que este
programa de disefio y evaluacién de intercambiadores de calor permita a los usuarios
seleccionar cualquiera de los equipos para su respectivo analisis, basado en el célculo,
evaluacion o disefio de los mismos. Esta version del programa permite manejar los
tres tipos de intercambiadores de calor mas usados actualmente: intercambiadores de
doble tubo, intercambiadores tubo y coraza y los intercambiadores de flujo cruzado,
especificamente los aeroenfriadores, cuyas dimensiones Yy caracteristicas seran

definidas por los usuarios dependiendo de sus necesidades.

Por dltimo, se debe resaltar que este trabajo pretende extender las raices de
esta rama de la ciencia, que no ha sido explotada completamente en la Escuela de
Ingenieria Quimica de la Universidad Central de Venezuela y las Carreras de
Mecénica e Ingenieria Quimica de la Universidad Simén Bolivar, por lo que se busca
despertar el interés en otras areas de la carrera, para la elaboracion de programas y
herramientas que permitan de cierta manera mejorar los métodos de ensefianza y
aprovechar recursos valiosos, como por ejemplo el tiempo, que en vez de ser
empleado en la realizacion de célculos, pueda ser empleado para el analisis y
discusion de resultados.
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1.2 OBJETIVOS

De la elaboracion y desarrollo de este trabajo, se aspiran cumplir los

siguientes objetivos:

11.2.1 OBJETIVO GENERAL

Desarrollar una aplicacién computacional en ambiente Windows® para el
disefio y evaluacion de intercambiadores de calor de doble tubo, tubo y coraza y flujo
cruzado, que arroje resultados altamente confiables y que sea amigable y flexible para

el usuario.

11.2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

a) Desarrollar los mddulos de evaluacion y disefio para intercambiadores de

calor del tipo doble tubo, coraza y tubo y flujo cruzado.

b) Determinar las ecuaciones para el calculo de los balances de masa, balances
de energia, coeficientes individuales y globales, area de transferencia de calor

y caidas de presidn para estos equipos.

c) Definir el esquema general de la estructura del programa, organizando el

mismo en mddulos de trabajo.

d) Determinar las ecuaciones y correlaciones necesarias para el célculo de las

propiedades de sustancias puras y mezclas multicomponentes.
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f)

9)

h)

Determinar las ecuaciones que se van a emplear en el célculo de los
coeficientes individuales de transferencia de calor para los casos de cambio de

fase (condensacion y ebullicion).

Desarrollar las ecuaciones para el calculo por secciones de intercambiadores
de calor cuando se presentan cambios de fase o grandes variaciones en la
composicion de los fluidos, o en los valores de los coeficientes convectivos a

lo largo del equipo.

Recopilar la informacién necesaria para levantar una minima base de datos de
propiedades termofisicas de algunos fluidos mas comunes utilizados por estos

equipos, dejando la posibilidad de que el usuario pueda agregar mas fluidos.

Elaborar un manual del usuario una vez finalizado el cddigo del programa y la

interfaz grafica, con el fin de facilitar el uso del mismo.
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111.1 MARCO TEORICO

Los procesos de transferencia de calor son, sin duda alguna, uno de los
problemas mas importantes a resolver en el campo de la Ingenieria Quimica, sin
embargo, los fendmenos termodindmicos, los de transferencia de masa y los mismos
procesos de separacién juegan un papel muy importante cuando se habla de
interacciones entre componentes puros, mezclas multicomponentes y cambios de
fase. Es por ello, que a continuacion se presentan los procedimientos clave que
describen el funcionamiento basico de los intercambiadores de calor, sus principales
caracteristicas, calculo y disefio entre otros, los cuales servirdn de base para la

realizacion de este Trabajo Especial de Grado.

I11.2 TEORIA DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

En los procesos industriales, no es raro que sea necesario transferir cantidades
relativamente grandes de energia, entre el sistema y el medio ambiente o entre
distintas partes de un sistema dado (Welty, 1996). Para lograr que ésta transferencia
sea efectiva, se utilizan principalmente los intercambiadores de calor, los cuales son
equipos que transfieren energia desde un fluido de alta temperatura hacia un fluido de

baja temperatura, con ambos fluidos en movimiento a través del mismo.

Los rangos de temperatura, las fases de los fluidos (liquidos o gaseosos), la
cantidad de energia que se debera transferir y la caida de presidén permitida para los
fluidos caliente y frio, son algunas de las variables que determinan la configuracion

del intercambiador de calor para una aplicacion dada (Karlekar y Desmond, 1985).
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Existen diversas configuraciones geométricas de flujo posibles en un

intercambiador, siendo las mas importantes las siguientes:

a) Dos corrientes en flujo paralelo, los dos fluidos fluyen en direcciones paralelas y
en el mismo sentido. En su forma mas simple, este tipo de intercambiador consta
de dos tubos concéntricos (intercambiador de doble tubo), como muestra la

Figura 1.

T

Figura 1. Flujo en cocorriente (Rodriguez, 2005).

b) Dos corrientes en contracorriente, los fluidos se desplazan en direcciones
paralelas pero en sentidos opuestos. Lo mas comunes de este tipo son los
intercambiadores de doble tubo, cuya forma mas sencilla es la configuracién que
consta de un solo paso por la coraza o anulo y un paso por el haz de tubos, tal

como puede apreciarse en la Figura 2.

T

Figura 2. Flujo en contracorriente (Rodriguez, 2005).

10
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c) Dos corrientes en flujo cruzado, las corrientes fluyen en direcciones
perpendiculares. Una de las corrientes puede fluir por el interior de los tubos de
un haz, mientras que la otra puede hacerlo a través del haz en una direccion
generalmente perpendicular a los tubo, como se observa en la Figura 3 (Mills,
1997).

Figura 3. Dos corrientes en flujo cruzado (Mills, 1997).

111.3 VARIABLES INVOLUCRADAS EN EL CALCULO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

Entre las variables que afectan la operacion de un intercambiador de calor se
encuentran las velocidades de los fluidos, propiedades fisicas, temperaturas de
entrada y salida de los fluidos caliente y frio, area de superficie disponible para la
transferencia de calor, caidas de presion, conductividad térmica del material del tubo,
factores de ensuciamiento y los coeficientes convectivos en las superficies externas e
internas de los tubos. Usualmente, el efecto de las cuatro ultimas cantidades se

combina en una sola variable, llamada coeficiente global de transferencia de calor, U.

Una vez que se especifican las velocidades de flujo, las temperaturas de

entrada y salida, y la cantidad de calor que se debe transferir, los principios de la

11
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termodindmica y las propiedades de los fluidos fijardn de inmediato las otras
variables. Sin embargo, seran necesarios algunos calculos de transferencia de calor
para determinar cuanta area se requiere (Karlekar y Desmond, 1985). En la mayoria
de los casos se tienen procedimientos iterativos, donde se supone el U, y a partir de
éste se hacen los calculos de las éareas, comparando al final con el valor del U
calculado. También se puede realizar el ciclo iterativo suponiendo el area y a partir de

ésta se halla el valor del U.

Adicionalmente, se tiene que para el anlisis de un intercambiador de calor se

deben evaluar las siguientes variables:

a) Coeficiente individual de transferencia de calor, h.
b) Coeficiente global de transferencia de calor, U.

c) Diferencia de temperatura media logaritmica.

d) Diametro equivalente.

e) Factores de ensuciamiento.

f) Caidas de presion.

111.3.1 COEFICIENTE INDIVIDUAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR, h

Los coeficientes individuales de transferencia de calor, representan una
medida del calor transferido por unidad de tiempo, por unidad de superficie y por
unidad de diferencia de temperatura, los cuales indican la razén o velocidad a la cual
fluidos, que tienen una variedad de propiedades fisicas y bajo diferentes grados de
agitacion, transfieren calor. Estos coeficientes se ven reflejados en la ecuacién 111.1
(Perry, 1995).

thi'A'Ati =ho'Ab'Ato (HI]‘)

12
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Donde:

Ai, A, : Superficie de transferencia de calor interna y externa respectivamente.

hi, h, : Coeficientes individuales de transferencia de calor basados en la superficie
interna y externa del tubo respectivamente.

Q : Velocidad de transferencia de calor.

At, At, - Diferencia de temperatura entre el fluido dentro del tubo y la pared interior,

y entre el fluido fuera del tubo y la pared exterior, respectivamente.

Hay otros factores que influencian los coeficientes individuales, tales como el
tamafio del tubo y si el fluido se considera que esta o no dentro del mismo, entre
otros. De igual manera, debe considerarse que dichos coeficientes son funciones
complicadas del flujo de fluidos, de sus propiedades termofisicas y de la geometria
del sistema, por lo cual se dificulta el estudio de los mismos, requiriendo
correlaciones que incluyan el efecto de estas variables (Kern, 1997).

111.3.2 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR, U

Una de las variables que debe considerarse, al evaluar las dos corrientes de
fluidos que se tienen en un intercambiador de calor, es el coeficiente global de
transferencia de calor (U), que representa el valor inverso de la suma de los elementos
combinados de conduccién y conveccién, ademas de las resistencias inherentes al
proceso; En la Figura 4 se puede observar un esquema sencillo de las resistencias

presentes en una pared sin aletas y con aletas (Alarcon, 2000).

En la ecuacion 111.2 se tiene el modelo general de la ecuacion de disefio para
los intercambiadores de calor (Incropera y De Witt, 1996):

Q=U- A-At (111.2)

13



CAPITULO IlI

Donde:
A : Superficie total de transferencia de calor.
U : Coeficiente global de transferencia de calor.

At : Diferencia de temperatura entre los dos fluidos.

Conduccién Conduccién

Conveccién Conveccién Conveccién | )
e — E— ——— Conveccién

| —
—

- » Conduccion Aletas

Sin Aletas Con Aletas

Q

v

Figura 4: Resistencias en una pared sin aletas y con aletas.

De la ecuacién 111.2 se obtiene entonces la siguiente expresion que define al

coeficiente global de transferencia de calor (Incropera y De Witt, 1996):

1 At

Ua~ g 2R=R (111.3)

Donde:
Rs : Resistencia al flujo de calor.

Riot : Resistencia total al flujo de calor.

Es importante resaltar que el valor del coeficiente global de transferencia de
calor se ha estimado para muchas combinaciones de fluidos, logrando de esta manera

establecer intervalos posibles, en lugar de valores exactos del mismo.

14
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Asimismo, el coeficiente global de transferencia de calor, requerido para
cumplir con las condiciones del proceso es determinado de la ecuacion 111.2, si se
conoce Q vy el area total de transferencia de calor. También puede ser calculado a
partir de los coeficientes individuales de transferencia de calor y la contribucién de
los efectos de la conduccion, conveccion y la presencia o no de aletas, cuando no se

conoce el area total de transferencia (Kern, 1997).

1 _ 1 _ 1 _ 1 YR+ 1
U-A (U'A)i (U'A)o (770 'h'A)i v (770 'h'A)o

(111. 4)

A
Mo =1—7f-(1—77f) (1L 5)

Donde:

1o - Eficiencia global de la superficie aleteada.
n; - Eficiencia de la aleta.

As : Area superficial de las aletas.

Rw : Resistencia térmica de la pared del tubo.

111.3.3 DIFERENCIA DE TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA

Las temperaturas de los fluidos en un intercambiador de calor en general no
suelen ser constantes sino que varian de un punto a otro, conforme el calor fluye del
fluido mas caliente al més frio. Por lo tanto, incluso en el caso de un coeficiente
global de transferencia de calor constante, la razén de flujo de calor variara a lo largo
de la trayectoria de los intercambiadores, porque su valor depende de la diferencia de

temperaturas entre el fluido caliente y el fluido frio en esa seccion.
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Las Figuras 5 y 6 ilustran los cambios de temperatura que pueden ocurrir en
uno y otro o en ambos fluidos dentro de un intercambiador de calor. La primera
representa los perfiles de temperatura en un intercambiador de flujo paralelo o
cocorriente y la segunda es valida para un intercambiador de flujo en contracorriente,

ambos sin cambio de fase (Coronel, 2004).

dA A A

Figura 5. Perfiles de temperatura para flujo en cocorriente (Coronel, 2004).
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Figura 6. Perfiles de temperatura para flujo en contracorriente (Coronel, 2004).

Claramente se nota que el comportamiento de los perfiles de temperatura no
es lineal, por lo que se necesita un promedio medio logaritmico de temperatura, que

puede ser determinado mediante la aplicacion de un balance de energia para
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elementos diferenciales en los fluidos caliente y frio, ademas de establecer algunas

suposiciones como las siguientes:

a) El coeficiente global de transferencia de calor (U) es constante.
b) No hay pérdidas de calor al ambiente.
¢) No hay cambio de fase en el sistema.

d) Las propiedades de los fluidos son constantes.

Una vez realizadas todas las suposiciones y consideraciones pertinentes,
se determina la temperatura media logaritmica para flujo en paralelo que se
muestra en la ecuacion I11.6 y para flujo en contracorriente que se ilustra en la

ecuacion I11.7 (Incropera 'y De Witt, 1996):

(Tyi — Tey) — (Tyo — Teo)
AT,, = T T (111 6)

N(Tho — Teo)

Ti — Teo) — (Tyo — T
ATml — ( Hi Co) ( Ho Cl) (1117)

(Tho — Tey)

Donde:
Thi, Tho - Temperaturas de entrada y salida del fluido caliente.
Tci, Tco : Temperaturas de entrada y salida del fluido frio.

ATm - Temperatura media logaritmica.

El uso de la temperatura media logaritmica (AT s6lo es una aproximacion
en la préactica, porque el coeficiente global de transferencia de calor (U) no suele ser
uniforme ni constante. Sin embargo, en los trabajos de disefio este coeficiente casi
siempre se evalla en una seccion media, o en el punto intermedio entre los extremos,

y se trata como una constante.
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Los perfiles de temperatura pueden variar dependiendo de los rangos de
temperatura (cambios de fase como condensacion y evaporacion), las propiedades de
los fluidos (fluidos puros o mezclas) y el arreglo de flujo a través del intercambiador

(pasos por los tubos y la coraza).

Si se esta en presencia de condensacion de un fluido puro, el fluido caliente va
absorbiendo el calor latente de condensacion y se va calentando, mientras que el
fluido frio condensa a temperatura constante. Analogamente, si se esta en presencia
de evaporacion de un fluido puro, el fluido frio va absorbiendo el calor latente de
evaporacion y se va enfriando, mientras que el fluido caliente se evapora a
temperatura constante. En la Figura 7 se pueden apreciar el comportamiento de estos

perfiles, considerando el caso de que los fluidos son componentes puros.

Si la condensacion y/o evaporacién ocurre luego de un sobrecalentamiento o
un subenfriamiento, se debe seccionar el equipo diferenciando estas etapas, ya que las
variaciones de calor son significantes, en la Figura 8 se observan estos perfiles para

componentes puros.

T 4 T 4
Condensacion
t g t )
[ [
/»/,»-"_ s 3 TZ T — p— _’J tz
o : |
// Evaporacion ooT
/ T > 2
Tl / 1 ‘
> | >
A A

Figura 7: Perfiles de temperatura para condensacion y ebullicion.
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Figura 8: Perfiles de temperatura para condensacion y ebullicion seccionada.

Cuando la condensacion y/o evaporacion se da para un fluido conformado por
una mezcla de componentes, el comportamiento de los perfiles no es constante, ya
que las variaciones de entalpia y el resto de las propiedades en estos casos son muy

sensibles a la temperatura (Walas, 1990).

En el caso de los intercambiadores de tubo y coraza y los de flujo cruzado, la
derivacion matematica de una expresion para la temperatura media logaritmica se
vuelve sumamente compleja. El procedimiento usual es simplemente modificar la
temperatura media logaritmica, por medio de factores de correccion, los cuales han
sido publicados en forma de cartas. En la Figura 9 se puede apreciar un ejemplo de
estas cartas para un intercambiador de tubo-coraza configurado para un paso por la
coraza y dos pasos por los tubos. En el Apéndice A se muestran mas de estas cartas
para otras configuraciones. Para obtener la temperatura media efectiva en este caso,
se debe multiplicar por la diferencia de temperatura media logaritmica en
contracorriente por el factor de correccidon adecuado, tal como se puede apreciar en la

ecuacion 111.8 (Incropera y De Witt, 1996).

AT = ATy - F (111.8)
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Donde:
F’: Factor de correccion de temperatura.

ATmes - Temperatura media efectiva.
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Figura 9: Factor de Correccién Intercambiador Tubo-Coraza 1-2 (TECNUN, 2004).

111.3.4 DIAMETRO EQUIVALENTE

El didmetro equivalente es un pardmetro usado en el calculo de un
intercambiador, el cual corresponde a cuatro veces el radio hidraulico, y el radio
hidraulico es a su vez, el radio de un tubo equivalente a la seccion de un anulo. El
radio hidraulico se obtiene como la razén del area de flujo al perimetro himedo. Para
un fluido que fluye por un &nulo, como se muestra en la Figura 10, el area de flujo es
(n/4)(Di’ — do°), pero los perimetros hiimedos para transferencia de calor y caidas de
presion son diferentes. Para la transferencia de calor el perimetro himedo es la
circunferencia exterior del tubo interior con diametro Dy, por lo que el diametro

equivalente es (Kern, 1997):
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47 (D - d3)
4-m-d,

De=4-1, = (1I1.9)

Donde:

d, : Diametro exterior del tubo interior.

D; : Didmetro interior del tubo exterior.

De : Diametro equivalente para transferencia de calor.

Iy : Radio hidraulico.

Figura 10. Didmetros de los anulos (Kern, 1997).

Para los calculos de caida de presion, la friccion no solamente se origina por
la resistencia del tubo exterior, sino también es afectada por la superficie exterior del
tubo interior, entonces el perimetro hiimedo total es w'(D; + do), y para la caida de

presion en un anulo se tiene que el diametro equivalente es (Kern, 1997):

,_4'7T’(Di2_dg)_
¢ 4.m-(D;+d,)

D, —d, (111. 10)

Donde:

D’e : Diametro equivalente para caida de presion (pie).
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111.3.5 FACTORES DE ENSUCIAMIENTO

Cuando los intercambiadores han estado en servicio por algin tiempo, se les
depositan incrustaciones y residuos en la parte interior y exterior de las tuberias,
afiadiendo dos resistencias mas. Las resistencias adicionales reducen el valor original
del coeficiente global de transferencia de calor, y la cantidad requerida de calor ya no

se transfiere por la superficie total.

Para obviar esta eventualidad, estos equipos se disefian introduciendo una
resistencia Ry, llamada factor de ensuciamiento o factor de obstruccion. De aqui se
derivan el Rgi ¥ el Ry, como los factores de ensuciamiento para el fluido del tubo
interior a su didmetro interior y para el fluido externo en el diametro exterior del tubo

interior, tal como se muestra en la Figura 11.

El valor que se obtiene de la ecuacién 111.11 se considera como el coeficiente
global de transferencia de calor limpio (Uc), mientras que el otro coeficiente que
relaciona la resistencia por incrustaciones y depésitos se denomina coeficiente global
de disefio (Up). La correlacion entre estos dos coeficientes, viene dada por la
ecuacion I11.12 que se presenta a continuacion (Kern, 1997).

Tubo
interior

Tubo
exterior

Figura 11. Localizacion de los factores de ensuciamiento (Kern, 1997).
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UD UC

Donde:

k : Conductividad térmica del material del tubo interior.
ri, Io : Radio interno y externo, respectivamente.

Rqi : Factor de ensuciamiento interno.

R4o : Factor de ensuciamiento externo.

Uc : Coeficiente global de transferencia de calor limpio.

Up : Coeficiente global de transferencia de calor de disefio.

(111.12)

(111.12)

En el Apéndice B se encuentran algunos valores numéricos de factores de

obstruccion o ensuciamiento para cierta variedad de procesos, cuyos periodos de

tiempo se encuentren generalmente entre un afio a un afio y medio de uso del equipo

(Kern, 1997).

111.3.6 CAIDA DE PRESION EN TUBERIAS Y A TRAVES DE BANCOS DE

TUBOS

La caida de presion en un intercambiador de calor, es la pérdida ocasionada

por los efectos de la friccion cuando el fluido estad en circulacion. Este movimiento

del fluido se produce a traves de las bombas del proceso, las cuales deben desarrollar

suficiente cabezal a la capacidad deseada para vencer todas las pérdidas de friccion

que se puedan presentar.
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Es costumbre permitir una caida de presion de 5 a 10 psi para un
intercambiador o un sistema de intercambiadores que desempefien el mismo servicio

en un proceso, excepto donde el flujo es por gravedad.

Los célculos de caida de presion vienen dados por las ecuaciones I11.13
y 111.14 (Kern, 1997), que parten de la ecuacion de Darcy, tanto para tuberias como

para secciones anulares.

L-n G
AP, = fp - (d_> ﬂ (1I1.13)

Donde:

d; : Diametro interior del tubo interior.

fp : Factor de friccion de Darcy.

G : Velocidad maésica por el tubo.

L : Longitud del tubo.

n: Numero de pasos por los tubos.

APy : Caida de presion para secciones de tuberias.

p - Densidad.

L G?
AP, = [4 ‘n+fp- (17;)] ' (111. 14)
Donde:

AP, : Caida de presion en secciones anulares.
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111.3.7 ESTADO DE LA ALIMENTACION

En el caso particular de los intercambiadores de calor, es importante definir el
estado de la alimentacion de los fluidos que van a circular por el equipo, con la
finalidad de lograr identificar de acuerdo a las condiciones de salida si se tendra o no
algun cambio de fase. En el caso de que el fluido sea un componente puro, sera
suficiente conocer su temperatura de entrada y su temperatura de saturacion a la

presion del equipo, para conocer si cambiard o no de fase dentro del equipo.

Si uno de los fluidos es una mezcla multicomponente, debe conocerse
inicialmente el estado de la alimentacion, con la finalidad de obtener las
composiciones en el liquido y en el vapor de la mezcla a la entrada del equipo. Estas
composiciones seran el punto de partida para todo el disefio térmico del mismo. Para
obtener estos datos, es necesario efectuar algunos célculos del equilibrio liquido-
vapor, simulando que se tiene un “flash” isotérmico (cuya temperatura serd la
temperatura a la entrada del intercambiador), en el cual se deben calcular inicialmente
las temperaturas de burbuja y de rocio de la mezcla y utilizar un modelo
termodindmico definido por una ecuacion de estado, la cual servira para obtener

finalmente las composiciones de interés, asi como el calor del equipo.

La distribucion de un componente en un sistema vapor-liquido es expresada
por la constante de equilibrio K. Esta constante se define como la razén de la fraccion
molar del componente en la fase gaseosa, (y), a la fraccién molar del componente en

la fase liquida, (x), matematicamente esto se expresa como:

(1I1. 15)

R

Donde:

K: Constante de equilibrio o reparto.
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El término equilibrio vapor-liquido se refiere a sistemas donde una fase
liquida esta en equilibrio con su vapor. En un diagrama de fases, el liquido y el vapor
coexisten en equilibrio dentro de una regién delimitada por las curvas formadas por

los puntos de burbuja y puntos de rocio (Smith y Van Ness, 1997).

Todos los célculos y las ecuaciones de estado empleadas, obedecen a modelos

termodinamicos ya establecidos y utilizados en muchos programas de simulacion.

111.4 TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

En la practica de la ingenieria se usa una gran variedad de intercambiadores
de calor, pero a la hora de disefiar lo primero que se debe definir es el tipo de equipo
que se va a utilizar. A continuacion se resefian los campos de aplicacion de los
principales intercambiadores de calor usados en la industria. En este caso particular,
se estudiaran y analizaran los intercambiadores de doble tubo, los intercambiadores
de tubo y coraza, y finalmente los intercambiadores de flujo cruzado, especificamente
los intercambiadores enfriados por aire. Por supuesto, existen otros tipos de
intercambiadores de calor a los cuales no se hace referencia, debido a que los mismos
no son de interés para los fines que se quieren alcanzar en este Trabajo Especial de
Grado.

111.4.1. INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO

Los intercambiadores de doble tubo, también conocidos como
intercambiadores de tubos concéntricos, son los mas simples de acuerdo a su tipo de
construccion y arreglo de flujo, ya que los fluidos caliente y frio se mueven en la
misma direccion o en direcciones opuestas en una sencilla construccion de tubos, tal

como se observa en la Figura 12:
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Figura 12. Intercambiador de Doble Tubo (Kern, 1997).

Las partes principales de este equipo de transferencia de calor son dos juegos
de tubos concéntricos, dos “T” conectoras y un codo en forma de “U”. La tuberia
interior se soporta en el exterior mediante estoperas y el fluido entra al tubo interior a
través de una conexiéon roscada localizada en la parte externa del intercambiador. Las
“T” tienen boquillas o conexiones roscadas que permiten la entrada y salida del fluido
de la seccion anular, que cruza de una seccion a otra a través del cabezal de retorno.
La tuberia interior se conecta a través de un codo en “U”, el cual no proporciona

superficie de transferencia de calor.

El intercambiador de doble tubo es extremadamente Util, ya que se puede
ensamblar en cualquier lugar que se requiera a partir de partes estandar,
proporcionando superficies de transferencia de calor a bajo costo. Los tamafios
estandar de “tes” y cabezales de retorno de estos equipos, se muestran a continuacion

en la Tabla 1:

Generalmente, estos intercambiadores se ensamblan en longitudes efectivas de
12, 15 o 20 pies, definiendo longitud efectiva como la distancia en cada rama sobre la
que ocurre transferencia de calor y excluye la prolongacién del tubo interior después

de la seccion de intercambio (Kern, 1997).
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Tabla 1. Conexiones para intercambiadores de doble tubo (Kern, 1997).

Tubo Exterior IPS (pulg) Tubo Interior IPS (pulg)
2 1Y
2% 1Y%
3 2
4 3

Existen dos tipos de arreglo de estos intercambiadores que son: el arreglo de
flujo paralelo, donde los fluidos caliente y frio entran por el mismo extremo, fluyen
en la misma direccion y salen por el mismo extremo, y el arreglo de flujo en
contracorriente donde los fluidos entran por extremos opuestos, fluyen en direcciones

opuestas y salen por extremos opuestos (Kern, 1997).

Una de las principales desventajas de estos intercambiadores radica en el
hecho de que poseen una pequefia superficie de transferencia de calor, por lo que se
necesitarian muchos equipos de éstos para lograr una buena superficie de
transferencia de calor, lo que implica elevados costos y una mayor cantidad de
espacio fisico. Ademas un solo intercambiador de este tipo lleva consigo no menos de
14 puntos donde pueden ocurrir fugas, por lo que su uso se limita solo para aquellos
procesos de intercambio de calor donde la superficie total de transferencia requerida
es pequefia, en un intervalo de 100 a 200 pie* o menos (PDVSA MDP, 1995).

111.4.1.1 CRITERIOS DE DISENO PARA INTERCAMBIADORES DE DOBLE
TUBO

Uno de los puntos mas importantes a considerar, ademas de analizar los
fundamentos planteados anteriormente, son los parametros para el disefio de los
intercambiadores de calor, donde se deben evaluar varios conceptos importantes, de

los cuales se desprenden las bases para una buena seleccion del equipo requerido.
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Entre las principales caracteristicas que se deben tomar en cuenta para el disefio de
intercambiadores de doble tubo, se tienen las siguientes (PDVSA MDP, 1995):

a) Las presiones maximas permisibles para el disefio son hasta 2400 psig para el
lado del &nulo, y 15.000 psig para el lado de los tubos.

b) EI didmetro de los tubos internos debe estar entre 20 y 65 mm (3/4y 2 % pulg).

c) Estos intercambiadores pueden ser justificados econémicamente, cuando la
superficie equivalente del anulo y el tubo interno que se requiere sea menor de
200 pie’.

d) Los tamafios nominales para el tubo exterior o anulo varian entre 50 y 100 mm (2

y 4 pulg) de diametro nominal.

111.4.2. INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CORAZA

Los intercambiadores de tubo y coraza constituyen la parte mas importante de
los equipos de transferencia de calor sin combustion en las plantas de procesos
guimicos, aun cuando se esta haciendo cada vez mayor hincapié en otros disefios. La
estructura fisica de los mismos consiste en un nimero de tubos paralelos y en serie
arreglados geométricamente, a traves de los cuales pasa un fluido. A su vez, estos
tubos estan contenidos dentro de una carcasa por donde circula el otro fluido, tal
como se observa en las Figuras 13 y 14 (Perry, 1995):
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Figura 13. Intercambiador de tubo y coraza (PDVSA MDP, 1995).
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Figura 14. Intercambiador de tubo y coraza (Perry, 1995).
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Cada fluido en este tipo de intercambiador, luego de transferir calor puede
retornar al mismo y ejecutar un nuevo intercambio una y mas veces. Cada recorrido
por el intercambiador se conoce como paso del fluido. Asi existiran intercambiadores
de 1 paso por lacorazay de 1a 2, 4, 6 y 8 pasos por los tubos, 2 pasos por la coraza y
dela2, 4,6,y 8 pasos por los tubos y algunas otras combinaciones posibles.

Existen muchos tipos de intercambiadores de tubo y coraza, donde su
diferencia radica principalmente en los tipos de corazas y cabezales usados,
dependiendo éstos a su vez de los pardmetros de disefio mecéanico requeridos segun el
equipo a construir. Los cabezales sirven para dirigir el fluido que esta destinado a
pasar por el lado de los tubos, sirviendo asi de canalizador para la entrada, para la
salida, para la entrada y salida, o para el retorno, segun el nimero de pasos por los

tubos que tenga el intercambiador.

En la Figura 15 se visualizan algunos tipos de cabezales y corazas empleados
para estos tipos de intercambiadores. Entre sus principales caracteristicas y ventajas
se encuentran las siguientes (Perry, 1995):

a) Amplio rango de disefio y condiciones de operacion.

b) Son muy usados cuando se requieren grandes superficies de transferencia

de calor.

c) Se pueden configurar en serie y/o en paralelo.

d) Muy usados en la industria petrolera.

e) Pueden ser construidos de diversos materiales.

f) Son relativamente faciles de desmantelar y limpiar.
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Figura 15. Tipos de carcasas y cabezales para intercambiadores de tubo y coraza (Walas, 1990).
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111.4.2.1. CRITERIOS DE DISENO PARA INTERCAMBIADORES DE TUBO
Y CORAZA

La construccion de un intercambiador de carcasa y tubo, depende de ciertos
pardmetros de disefio, los cuales facilitan la seleccion del intercambiador éptimo a
utilizar. Entre los parametros mas importantes se tienen los siguientes (PDVSA MDP,
1995):

a) Las corazas hasta 24 pulg de didmetro IPS se fabrican en tubos de acero. Las
carcasas mayores de 24 pulg de diametro se fabrican con placas de acero
roladas. En el Apéndice C se pueden apreciar diferentes didmetros para
carcasas. Entre 12 y 24 pulg el didametro exterior y el diametro nominal del

tubo son los mismos.

b) Las longitudes de los tubos méas usuales en la practica industrial corresponden
a 8, 12, 14, 16 y 20 pie, siendo las mas recomendadas las de 16 y 20 pie, ya

que las mismas hacen menos dificultoso el mantenimiento.

c) El espesor estandar para carcasas con diametros interiores de 12 a 24 pulg es

de 3/8 pulg, lo que satisface hasta 300 psi.

d) Los tubos para intercambiadores de calor también se conocen como tubos para
condensador, y se encuentran disponibles en varios metales como el acero,
cobre, admiralty, metal muntz, latén, cobre-niquel, aluminio-bronce y acero

inoxidable como los principales.

e) Otra caracteristica de los tubos es que presentan una gran variedad de
tamafios. En el Apéndice D se listan los tamafios de tubo que generalmente

estan disponibles para el disefio de intercambiadores de calor.
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f)

9)

h)

El arreglo entre los tubos es un parametro importante para el disefio de
intercambiadores. Las configuraciones bésicas mas usadas son el arreglo
triangular (30°), y el arreglo cuadrado (90°) como se muestra en la Figura 16.
Los arreglos triangulares pueden acomodar mayor cantidad de tubos que los
cuadrados, ademéas de producir mayor turbulencia y por lo tanto, mayores

coeficientes de transferencia de calor.

(@) Arreglo en cuadro (b) Arreglo triangular

Figura 16. Arreglos comunes de tubos para intercambiadores de calor (Kern, 1997).

Por otra parte, la menor distancia entre dos centros de tubos adyacentes se
denomina espaciado de los tubos. Para arreglos triangulares, las normas
TEMA (Standard of the Tubular Exchangers Manufacturers Association)
especifican un espaciado minimo de 1,25 veces el didmetro externo de los
tubos. Para arreglos cuadrados, se recomienda una distancia minima de ¥ de
pulg para acceso de limpieza. En el Apéndice E se encuentran los diferentes

tipos de arreglos para diversos diametros de tubo.

Los deflectores se colocan en &ngulos rectos con los tubos, lo que provoca una
considerable turbulencia. Ademas se usan para soportar los tubos y evitar
fallas en ellos por efectos de la vibracion. Los mas recomendados son los
deflectores con cortes entre 20 y 35 %, siendo los de 25 % los mas usados.

Usualmente el espaciado de los deflectores no es mayor que una distancia
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igual al diametro interior de la carcasa, 0 menor que una distancia igual a un

quinto de didmetro interior de la carcasa (Kern, 1997).

1) La diferencia verdadera de temperatura para el proceso se suele determinar
suponiendo la trayectoria del fluido (1-2, 1-4, 1-6, 1-8, 2-4), y empleando
representaciones graficas se determina el factor de correccion de la
temperatura media logaritmica, el cual debe estar por encima de 0,75 para
obtener una arreglo satisfactorio.

111.4.3. INTERCAMBIADORES DE FLUJO CRUZADO

En el enfriamiento o calentamiento de gases es interesante utilizar un
intercambiador de calor en flujo cruzado, tal y como se observa en la Figura 17, en el
que uno de los fluidos (liquido o gas) circula por el interior de los tubos, mientras que
al otro fluido (gaseoso) se le obliga a circular perpendicularmente al haz de tubos; el
flujo del fluido exterior puede realizarse mediante conveccion forzada o libre
(UANTOF, 2004). Esta configuracion tiene una efectividad intermedia entre la de un
intercambiador de corrientes paralelas y la de un en contracorriente, pero a menudo
su construccion es mas sencilla debido a la relativa simplicidad de los conductos de
entrada y salida. Un ejemplo comdn de este tipo de intercambiadores es el radiador de
un automovil (Mills, 1997).

El gas empleado circula por el exterior de los tubos, mientras que el fluido del
interior de los tubos casi siempre es un liquido puro, sin mezclar; el flujo del gas
exterior generalmente es el aire porque puede moverse libremente entre los tubos
cuando intercambia calor, mientras que el fluido del interior de los tubos esta
confinado y no puede mezclarse con ningan otro flujo o corriente durante el proceso
de intercambio de calor (UANTOF, 2004).
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Flujo de gases
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Figura 17: Intercambiadores de Flujo Cruzado (UANTOF, 2004).

Al igual que los intercambiadores de tubo y coraza, para los intercambiadores
de flujo cruzado se han desarrollado expresiones algebraicas para el factor de
correccion de la diferencia de temperatura media logaritmica (F) dependiendo de la
configuracion del equipo (Incropera y De Witt, 1996). En la Figura 18 se puede
apreciar una de las gréaficas del factor de correccion utilizada para intercambiadores
de flujo cruzado, en el Apéndice F se pueden observar para diferentes

configuraciones.

Otra de las caracteristicas presentes en los intercambiadores de flujo cruzado
es la presencia de superficies extendidas, comunmente conocidas como aletas,
definidas como aquellas superficies adicionales empleadas para incrementar la
transferencia de calor entre una estructura y un fluido (Incropera y De Witt, 1996).
Existen muchos tipos y configuraciones de aletas, en la Figura 19 se pueden apreciar

algunas de las més utilizadas.
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Figura 18: Factor de Correccion para Intercambiadores de Flujo Cruzado con un paso por los tubos
(UANTOF, 2004).

a) Aletas longitudinales b) Aletas transversales c) Tubos aplastados con aletas continuas

Figura 19: Algunos tipos de Aletas (UANTOF, 2004).

El uso de aletas incrementa el area superficial, reduciendo la resistencia a la
transferencia de calor por conveccion, y por consiguiente afecta el calculo del
coeficiente global de transferencia de calor. En este sentido, cuando se tenga la
presencia de aletas, se debera calcular la eficiencia global de la superficie aleteada

con base en las caracteristicas del tipo de aleta empleado (Incropera y De Witt, 1996).

Las aletas son generalmente de aluminio, por su bajo peso y alta
conductividad térmica, sin embargo, en ambientes marinos o con alto contenido de

SO,, que provocan la oxidacion de este material, pueden ser reemplazadas por acero
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al carbono. Cominmente estan espaciadas entre 8 y 16 aletas/pulg y tienen una altura
que oscila entre 3/8 pulg y 5/8 pulg y espesores entre 0,012 pulg y 0,02 pulg. Debido
a que las aletas llegan a tener espesores tan pequefios como 0,4 mm, pueden instalarse

hasta 443 aletas por metro de longitud de tubo.

Existen muchas maneras de hacer la unién entre las aletas y los tubos, sin
embargo, el tipo méas usado en la practica es el de las aletas incrustadas. En este caso,
la aleta se incrusta en el tubo haciendo previamente un surco en la superficie y luego
presionando suficientemente, se encaja la aleta en el surco hasta unir ambas
piezas. Este tipo de configuracion se usa mucho en los intercambiadores enfriados por
aire (Gonzalez, 2002).

El arreglo del banco de tubos tiene como posibles configuraciones, el arreglo
lineal o arreglo en cuadro, el cual se puede apreciar en la Figura 20, y el arreglo
triangular que es el mas usado porque genera un mayor coeficiente de transferencia
de calor, el cual se puede observar en la Figura 21. EI pardmetro S, representa es
espaciado longitudinal entre los centros de los tubos, mientras que el parametro S;
representa el espacio transversal entre centros de los tubos, y finalmente el parametro
Sq que representa el espaciado entre los centros de los tubos diagonales (Mi Sandar,
2003).

| S
|

&)
&

Figura 20: Arreglo en linea o en cuadro para intercambiadores de flujo cruzado (Mi Sandar, 2003).

@ @_:
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Figura 21: Arreglo en triangulo para intercambiadores de flujo cruzado (Mi Sandar, 2003).

Los intercambiadores de flujo cruzado més usados son los intercambiadores
enfriados por aire o aeroenfriadores, estos son equipos tubulares a los que se les hace
pasar aire del ambiente por un haz de tubos perpendicularmente, actuando como
medio refrigerante para condensar y/o enfriar el fluido que va por dentro de los tubos
(Ver Figura 22).

Entrada y Salida de Aire

Figura 22: Aeroenfriador tubular (Bowman, 2009).
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Los aeroenfriadores ocupan un area relativamente grande por lo que
generalmente se ubican encima de equipos de proceso (tambores, intercambiadores,
etc.). También suelen usarse ventiladores los cuales son muy ruidosos, trayendo como

desventaja el no poder utilizar estos equipos cerca de areas residenciales.

Asi mismo, al disefiar estos equipos se debe tomar en cuenta el efecto de las
pérdidas de calor de los equipos circundantes sobre la temperatura del aire de entrada,
asi como, tener mucho cuidado para que cumplan con los requerimientos de servicio
aun en dias calurosos y/o que el fluido no se congele dentro de los tubos si las

temperaturas son bajas (Gonzalez, 2002).

El aire, en vez del agua, podria parecer una eleccion obvia a la hora de
seleccionar un refrigerante, ya que se encuentra en el ambiente en cantidades
ilimitadas. Desafortunadamente, el aire es un medio de transferencia de calor pobre
en comparacion con el agua, la cual posee una conductividad térmica cerca de 23
veces mayor que el aire a 35°C; el calor especifico del agua es 4 veces mas grande y
su densidad, comparada con la del aire a presion y temperatura atmosférica es unas

800 veces mayor.

En consecuencia, para una determinada cantidad de calor a transferir, se
requiere de una cantidad mayor de aire, aproximadamente 4 veces mas en masa y
3.200 en volumen. Como conclusion, a menos que el agua sea inasequible, la eleccion
entre el agua y el aire como refrigerante depende de muchos factores y se debe

evaluar cuidadosamente antes de tomar una decision (Gonzalez, 2002).
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111.5 DISENO Y CALCULO DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR

A continuacion se explica brevemente cuales seran los pasos a seguir para el
disefio y/o evaluacion de los intercambiadores de calor estudiados en este Trabajo
Especial de Grado, cada seccion estara remitida a los Apéndices respectivos, donde se
ilustra de manera mas detallada cada uno de los célculos presentes, inclusive se tiene

un célculo tipo para lograr un mejor entendimiento del esquema planteado.

Antes de comenzar con el calculo propiamente dicho, se deben considerar las

condiciones de proceso requeridas en ambos fluidos tales como:

a) Temperaturas de entrada y salida.
b) Temperaturas de saturacion.

c) Flujos masicos.

d) Pesos moleculares.

e) Factores acentricos.

f) Composiciones de la alimentacion.
g) Temperaturas y presiones criticas.
h) Capacidades calorificas.

i) Calores latentes.

J) Conductividades térmicas.

k) Densidades.

I) Viscosidades.

m) Caidas de presidn permisibles.

n) Factores de obstruccion o ensuciamiento.
0) Diametros de las tuberias.

p) Arreglo y disposicion de los tubos.
q) Pasos por la corazay por los tubos.

r) Espesores de las tuberias.
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Una vez determinadas estas condiciones, se procede al disefio o evaluacion
térmica del intercambiador. El calculo total del equipo se puede agrupar en 5 grandes

bloques, tal y como se observa en la Figura 23.

~

Datos de Estado Balance de Geometria Caidas de
Entrada Alimentacién Energia del Equipo Presion

Figura 23: Diagrama de bloques para el célculo de Intercambiadores de Calor.

El primer bloque esta orientado a la definicion de las condiciones de
operacion del equipo y los datos de entrada necesarios para ir resolviendo las
ecuaciones aguas abajo del problema; en el segundo bloque se define el estado de la
alimentacion y se determina si el intercambiador presentara cambios de fase o no
entre la entrada y salida del equipo; para el tercer bloque se tiene la resolucion del
balance de energia del intercambiador, posteriormente en el cuarto bloque se realizan
todos los célculos relacionados con la geometria del equipo para obtener de esta
manera los coeficientes individuales y global de transferencia de calor, asi como
también el area total de intercambio de calor; finalmente en el quinto bloque se

determinan las caidas de presion del equipo.
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A continuacién se detalla de manera resumida cada uno de los blogques que
presenta este diagrama general, asi como también los procedimientos que se

combinaran para bosquejar la solucién de un intercambiador de calor.

El primer blogue corresponde a los datos de entrada que se requieren para

iniciar los célculos del equipo a estudiar:

1- Se selecciona el tipo de intercambiador, cuyas opciones son:
1.1-  Intercambiador de doble tubo
1.2-  Intercambiador de tubo y coraza

1.3-  Intercambiador de flujo cruzado

2- Se elige la direccion del flujo dentro del equipo:
2.1-  Contracorriente

2.2-  Cocorriente

3- Se define la orientacion del equipo:
3.1-  Horizontal
3.2-  Vertical

4- Se escoge el tipo de calculo a realizar:
4.1- Disefio

4.2- Evaluacion

5- Se determina si el fluido de interés circula por la coraza o parte externa 0 circula
por los tubos o parte interna, en el caso de que ambos fluidos sean puros, el fluido
de interés sera el que se quiera calentar, evaporar, enfriar o condensar, mientras

que si uno de los fluidos es una mezcla, éste sera el fluido de interés.
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6-

Se seleccionan los fluidos del proceso, bien sea fluidos puros o mezclas. Una vez
hecha la seleccion de los fluidos se completan las propiedades fisicas de los
mismos. Para efectos de este Trabajo Especial de Grado, solo uno de los fluidos
podra cambiar de fase dentro del intercambiador, no se da el caso de que ambos

fluidos dentro del equipo cambien de fase ni parcial ni simultdneamente.

Se introducen las temperaturas de entrada y salida de ambos fluidos, las presiones
de entrada, los factores de ensuciamiento, y uno de los flujos mésicos o ambos si

Se conocen.

Una vez introducidos todos los datos de entrada se da inicio al segundo bloque del
diagrama que corresponde a definir el estado de la alimentacion, el cual se obtiene
con las temperaturas de entrada y salida de cada uno de los fluidos y la presion
del sistema, donde se verifica con las temperaturas de saturacion (Tsy) Si existira
algun cambio de fase o0 no dentro del equipo. En el caso de que uno de los fluidos
sea una mezcla, se verifica con las Tg; de cada uno de sus componentes, si hay
uno solo de éstos por encima de su Tg, Se estard en presencia de un cambio de
fase y se debera verificar en qué estado esta entrando la alimentacion de acuerdo a
los procedimientos que se explican posteriormente. Por el contrario, si ninguno de
los componentes supera su T €l estado de la alimentacion queda definido con el
estado inicial en el que se estan alimentando los fluidos al intercambiador, es
decir, si a la entrada del equipo se tiene un gas o un liquido bien sea puro o
mezcla, a la salida del equipo se obtendra de igual manera un gas o un liquido

respectivamente.

Conocido el estado de la alimentacion, se debe obtener el balance de energia del
equipo. Si se verifico que no se tiene presencia de cambio de fase se calculan las
temperaturas promedio y se evallan las propiedades bien sean componentes puros
0 mezclas. En el Apéndice G se puede apreciar el calculo detallado. De igual
manera, si existe cambio de fase dentro del equipo, se deben determinar las

temperaturas de rocio y burbuja (si el fluido es una mezcla), se debe hacer el
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seccionamiento del equipo, se deben obtener los flujos molares en cada seccién y
finalmente se calcula el calor intercambiado. En el Apéndice H se detalla todo

este procedimiento.

10- Una vez determinado el balance de energia se realizan los célculos y supuestos
iniciales que determinan la geometria del equipo y los coeficientes individuales y
globales de transferencia de calor, dependiendo del tipo de intercambiador que se
haya seleccionado. En el caso de los intercambiadores de doble tubo, se
determinan los calculos para el lado del anulo y para el lado de los tubos
interiores, en el Apéndice M se puede observar el calculo detallado. Para los
intercambiadores de tubo y coraza y los de flujo cruzado se determinan los
calculos para el lado de la coraza y también para el lado de los tubos, en el

Apéndice N se encuentra todo este procedimiento.

11-Finalmente, una vez realizados los calculos de la geometria del equipo y
determinados los coeficientes individuales y globales de transferencia de calor se
obtienen las caidas de presion de acuerdo al tipo de intercambiador seleccionado.
En el Apéndice O se muestran las ecuaciones para la caida de presion en
intercambiadores de doble tubo, mientras que en el Apéndice P se muestran las
ecuaciones para la caida de presion en intercambiadores de tubo y coraza y flujo

cruzado.
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CAPITULO IV

V.1 MARCO METODOLOGICO

En esta seccion, se mencionara primero de forma puntual la metodologia

seguida para alcanzar los objetivos propuestos y posteriormente se explicaran mas

detalladamente cada uno de los pasos sefialados en este esquema:

a)

b)

d)

f)

9)

h)

Se realizo la revision bibliografica de los fundamentos y conceptos basicos de
los intercambiadores de calor del tipo doble tubo, tubo y coraza, y flujo

cruzado.

Se determinaron y fijaron los alcances del presente trabajo.

Se elaboro la hoja de calculo para el disefio y la evaluacion de cada uno de los

intercambiadores a utilizar en este trabajo en formato de Microsoft® Excel®.

Se elaboro la interfaz del usuario utilizando la herramienta de programacion

comercial Microsoft® Visual Basic® 6.0.

Se realiz6 la conexion entre Microsoft® Excel® y la Interfaz del usuario.
Se realizé la evaluacion y validacion del programa.

Se elaboro el manual del usuario.

Se elaboraron las conclusiones y recomendaciones finales del presente

trabajo.
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La revision bibliografica se elabord, basandose en los fundamentos y
conceptos basicos de los intercambiadores de calor, abordando tépicos como las
configuraciones de flujo mas utilizadas en la industria y las variables de operacion de
los intercambiadores de calor, entre las cuales se analizaron el coeficiente individual
y global de transferencia de calor, las diferencias de temperatura media logaritmica,
diametro equivalente, los fendmenos de condensacion y ebullicién, factor de
ensuciamiento y caidas de presion en las zonas mas importantes de los

intercambiadores de calor.

Una vez definidos todos estos conceptos, se estudiaron los diferentes tipos de
intercambiadores de calor que serian desarrollados en este trabajo, siendo éstos los
intercambiadores de doble tubo, los intercambiadores de tubo y coraza, y los
intercambiadores de flujo cruzado. Para cada uno fueron analizados sus conceptos,
funcionamiento, caracteristicas mas importantes y sus ventajas. Ademas se definieron
los criterios basicos mas importantes para su disefio y evaluacién, y por ultimo, se

explico paso a paso la metodologia de calculo de los mismos.

Las fuentes de informacion bibliografica estuvieron orientadas basicamente en
bibliografia especializada en el area de transferencia de calor para el disefio térmico
de los equipos, en el area de termodinamica que abarcd todo lo referente a las
propiedades fisicas de los fluidos, liquidos y/o gases, tanto puros como mezclas
multicomponentes, los métodos utilizados en presencia de cambios de fase y
finalmente manuales de disefio y operacion de intercambiadores de calor, de donde se
obtuvo informacion referente a la geometria de los equipos en estudio. De igual
manera se utilizaron buscadores de informacion via internet a través de paginas web
de instituciones especializadas en equipos y/o estudios de transferencia de calor, asi

como también algunos trabajos publicados de investigadores de la materia.

Una vez finalizado todo este estudio teorico, y haber comprendido y

madurado los conceptos principales de transferencia de calor, termodinamica y
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fluidodinamica ligados al disefio y evaluacién de estos equipos, se procedio al

analisis detallado del disefio térmico de cada uno de los intercambiadores en estudio.

El método que se utiliz6 para los intercambiadores es el método Kern (Kern,
1997), el esquema planteado por este método se mantiene en todos los casos, lo que
cambia son las ecuaciones empleados para los calculos del los coeficientes globales,
los cuales van a depender del tipo de problema que se esté resolviendo. En los casos
donde se presentan los cambios de fase, la resolucion del balance de energia incluye
una metodologia adicional desarrollada por Holland para el seccionamiento del
equipo (Holland, et al, 1970), el cual proporciona un analisis térmico en secciones
mas pequerfias dentro del equipo, con el fin de obtener resultados méas confiables por
las grandes variaciones que se derivan en las propiedades fisicas de los fluidos

producidas por el cambio de fase.

Los estudios de cada uno de los métodos empleados, se basaron
principalmente en los criterios de disefio y evaluacion, con la finalidad de elaborar las
rutinas de calculo y logica de los mismos, de manera que no quedaran ciclos abiertos

o0 vacios en el programa elaborado.

Se elaboré una hoja de célculo, con la herramienta Microsoft® Excel®, donde
se tiene una seccion para los datos de entrada del problema que seran cargados a
través de la interfaz del usuario, una seccién para los calculos de disefio del equipo,
aqui se colocaron las ecuaciones de todos los modelos utilizados, una seccidn para los
célculos de evaluacion, una seccion para las propiedades fisicas de los fluidos y

finalmente una seccion de resultados que seran cargados a la interfaz del usuario.

Las secciones de calculo de disefio y céalculo de evaluacion son exactamente
iguales, la diferencia entre ambas, radica en el hecho de que la opcién de disefio,
podra ser escogida Unicamente cuando no se conozcan las dimensiones del

intercambiador y se deseen hallar las mismas, como por ejemplo el area total de
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transferencia de calor, mientras que la opcién de evaluacion, podra ser utilizada
cuando se deseen conocer las condiciones de salida de un intercambiador ya

existente, como por ejemplo, las temperaturas.

En la hoja de calculo, los ciclos iterativos fueron resueltos en la misma hoja
utilizando la herramienta de Microsoft® Excel® “Solver”, la cual permite resolver
ecuaciones que dependen de multiples celdas. Posteriormente, todos los “Solver”
utilizados en la hoja fueron grabados en “Macros”, otra herramienta de Microsoft®
Excel® que permite ejecutar automaticamente un conjunto de instrucciones a través
del lenguaje de programacion, Microsoft® Visual Basic® 6.0 (el mismo empleado para
la interfaz del usuario). Una vez grabada la “Macro” sélo es necesario introducir los
datos de entrada, ejecutar y automaticamente se obtienen los resultados. La ejecucion
se hace a través de un botdn que se cre6 en la hoja de célculo, al que se le programé
la orden de corrida cuando éste es pulsado. Todo esto sucede a nivel interno, es decir,
el usuario nunca se entera de los célculos, el solo introduce los datos de entrada y le
da al botdn de ejecutar para que finalmente la interfaz le muestre los resultados

obtenidos.

En el método Kern, se correlacion6 la grafica del factor de friccién para la
caida de presion en el lado de la coraza la cual se muestra en el Apéndice W. El
método utilizado para realizar este ajuste es el que posee Microsoft® Excel® por
defecto, en este caso el método de minimos cuadrados. Las correlaciones obtenidas
para esta curva se muestran detalladamente en la seccion de resultados del presente

trabajo.

Una vez realizado el analisis matematico y el disefio de la hoja de calculo, se
subieron y guardaron los datos de los fluidos en la interfaz del programa. Para ello se
cred una base de datos en Visual Basic® 6.0, donde todos los fluidos que se ingresan a
la misma pueden ser guardados en la misma hoja de célculo de Microsoft® Excel®. En

la interfaz del programa correspondiente a la seccion de los fluidos, se pueden
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ingresar todas las propiedades fisicas, a través de valores directos de los mismos, 0 en
su defecto, seleccionando de una lista de opciones que se tiene, el modelo de
correlacion que se puede ajustar para determinar la propiedad y seguidamente
ingresando las constantes respectivas. De igual manera se puede ingresar informacion
adicional de los fluidos, como por ejemplo, temperaturas y presiones criticas, factor
acéntrico, peso molecular, breve descripcion del fluido, entre otros, los cuales pueden
ser necesarios en alguin momento de los calculos (si hay cambio de fase o si son

mezclas multicomponentes, son necesarios estos datos).

Posteriormente, se elaboraron las rutinas de logica y programacion para el
disefio y evaluacion de intercambiadores de calor, usando el lenguaje de

programacion Microsoft® Visual Basic® 6.0.

El desarrollo de la interfaz del usuario, se centrd en la elaboracion de todas las
ventanas que posee el programa, es decir, en toda la parte visual que se presenta al
usuario. La construccion de cada una de estas se basé primordialmente en el uso de
las herramientas que posee Microsoft® Visual Basic®, como por ejemplo los controles
“Active X” que vienen por defecto con el software y que no son mas que una
tecnologia empleada por Microsoft® para el desarrollo de paginas dindmicas, dicho de
otra manera, son pequefios programas creados dentro del mismo software para
realizar diferentes tipos de acciones como por ejemplo, la creacion de un botdn, un
cuadro de texto, un marco para colocar imagenes, visualizacion de calendario, entre
muchos otros. En la Figura 24 se puede observar la pantalla de inicio del Programa

ChangerTrans, creada con un control Active X.

También se emplea el uso de los médulos de clase que son los ficheros donde
se escribe parte del cédigo del programa, mientras que el resto se puede escribir
dentro de cada uno de los formularios que tenga la aplicacion. Generalmente los

maodulos son usados para crear rutinas de programacion o funciones que deben ser
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usadas en varias secciones del programa, esto permite optimizar el lenguaje en cuanto

a la repeticion de un mismo cadigo en varias secciones del mismo.

Figura 24: Pantalla de Inicio del Programa ChangerTrans.

Una vez elaboradas las ventanas, cada una de ellas fue programada de acuerdo
a las funciones que debia desempefiar cuando se le presentara al usuario. Esta
programacion se realizé en conjunto con la hoja de calculo elaborada en Microsoft®
Excel®, ya que las mismas poseen toda la informacion base que se debe presentar en
el programa. Esta conexién entre Microsoft® Visual Basic® 6.0 y Microsoft® Excel®
se logré mediante un control Active X, propiedad del sistema operativo. Gracias a
esta aplicacion no fue necesario realizar ningin calculo matematico dentro de las
rutinas de programacion de Microsoft® Visual Basic® 6.0, ya que en las hojas de
calculo se realizaron todas estas operaciones incluyendo la corrida de las “Macros”,
las cuales se ejecutan con una instruccion desde Microsoft® Visual Basic® 6.0,

mostrando al finalizar los resultados obtenidos.
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Finalizada la elaboracién y disefio del programa, se realizé la evaluacion y
validacion del mismo, mediante ejemplos de casos reales (“data sheets”) y con

ejemplos seleccionados de la bibliografia especializada.

Después de haber realizado todas estas pruebas y validaciones se procedi6 a
la creacién del programa de instalacion de la aplicacion, colocando en el mismo toda
la informacion necesaria para que se ejecute sin mayores inconvenientes una vez que
sea instalado. Esta informacion comprende los soportes de todas las imagenes
utilizadas en el programa, aplicaciones externas que se hayan colocado, y por
supuesto la hoja calculo desarrollada. Cabe destacar que para la elaboracion del
programa de instalacién, Microsoft® Visual Basic® 6.0 compila de manera automatica
todas las rutinas de programacion realizadas, para verificar que no haya ningun

posible error de programacion que no se haya considerado.

Posteriormente se elabord el manual del usuario, donde se explica de manera
sencilla y detallada, el uso y funcionamiento de cada una de las secciones del
programa, con la finalidad de facilitarle al usuario el uso de esta herramienta sin

ningun inconveniente.

Por altimo, se elaboraron las conclusiones y recomendaciones inherentes al
programa, basadas principalmente en los resultados obtenidos en las validaciones y

las desviaciones obtenidas al comprobar los métodos empleados en este programa.
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CAPITULO V

V.1 RESULTADOS Y DISCUSION

El resultado principal de este trabajo es el desarrollo del programa
Changertrans, el cual permite disefiar y evaluar intercambiadores de doble tubo,
intercambiadores de tubo y coraza, y por altimo, los intercambiadores de flujo

cruzado, en especifico los aeroenfriadores.

El usuario del programa podréa escoger entre multiples opciones para el disefio
y evaluacion de los equipos, como por ejemplo el uso de componentes puros o
mezclas multicomponentes (hasta 3 componentes en esta version), el uso de liquidos
0 gases, la direccion de los fluidos bien sea en cocorriente 0 en contracorriente, la
presencia o no de cambios de fase a lo largo del equipo, estudiando los fendmenos de
condensacién y ebullicion, y finalmente la adicion de superficies extendidas
conocidas mejor como aletas (solo para flujo cruzado y con aletas anulares en esta

version del programa).

Cabe destacar que todos los resultados obtenidos fueron validados y
comprobados a través de la bibliografia especializada, algunos con casos reales
(“data sheets”) y otros con el simulador comercial PRO 11®, comparando los

parametros y variables mas importantes en el disefio de estos equipos.

Para facilitar el andlisis de resultados, éstos han sido divididos en cinco

secciones que se describen detalladamente a continuacion:

a) Estructuray desarrollo del programa.
b) Interfaz del usuario.
c) Limitaciones del programa.

d) Caracteristicas del programa.

53



CAPITULO V

e) Validacion del programa:
e.1) Intercambiadores de doble tubo.
e.2) Intercambiadores de tubo y coraza.

e.3) Intercambiadores de flujo cruzado.

V.1.1 ESTRUCTURA'Y DESARROLLO DEL PROGRAMA

El desarrollo del programa Changertrans se dividio principalmente en dos
grandes bloques: un primer blogue donde se realizan todos los célculos de disefio y
evaluacion de los intercambiadores de calor, empleando hojas de calculo de
Microsoft® Excel®, y un segundo blogue donde se elaboré y construyé toda la parte

visual en Visual Basic® 6.0, es decir, la interfaz del usuario.

En las hojas de célculo se programaron todo los ciclos iterativos para la
obtencion de los resultados de acuerdo al método seleccionado, asi como también se
ajustaron algunas graficas y propiedades para los fluidos incluidos en la base de
datos. Estos valores fueron obtenidos del simulador PRO 11®.

En método utilizado para disefio y/o evaluacion de los intercambiadores de
calor es el propuesto por Kern, Uno de los ajustes realizados en la hoja de célculo, es
el de la gréfica para calcular el factor de friccion para el lado de la coraza, la cual se
puede apreciar en el Apéndice W. La curva de esta grafica fue seccionada en dos
partes, ya que los resultados para el ajuste de la curva completa no eran satisfactorios
(R? < 0,8). Las correlaciones obtenidas para el factor de friccién se muestran a

continuacién en la Tabla 2.
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Tabla 2: Correlaciones para el célculo del factor de friccion del lado de la coraza.

Rango Correlacion Valor de R?
20 < Re < 1000 fo = 10,829'Re 0494 (CXLI) 0,991
1000 < Re < 100000 | fp=1,5003 Re ! (CXLI) 0,993

El método Kern es perfectamente aplicable a los tres tipos de
intercambiadores que se estudian en este trabajo, solo varian las ecuaciones usadas
para calcular los coeficientes individuales de transferencia de calor dependiendo
ademas si los fluidos cambian o no de fase, si son liquidos o gases, y si son mezclas o

compuestos puros.

En cuanto a la estructura del programa y su interfaz, se tiene que la
presentacion y contenido del mismo, estan elaborados en formato de disco compacto
(CD), el cual posee toda la informacion necesaria y los respectivos archivos de

instalacion.

El programa consta de una serie de ventanas que se muestran al usuario
dependiendo de las selecciones que haga el mismo y dependiendo del caso que se esté

estudiando, todas agrupadas en pestafias como un fichero.

A continuacion se describe el funcionamiento del programa de manera muy
general, ya que la explicacion detallada del mismo se encuentra en el manual del

usuario que ha sido elaborado, y que esta incluido en el anexo 1 del presente trabajo.

Al inicio del programa, se presenta una ventana con el logo y la version, para
posteriormente presentar la ventana principal del mismo, que es la ventana que
corresponde a la primera pestafa del fichero, y donde el usuario ingresa los primeros

datos de entrada del equipo tal y como se puede observar en la Figura 25.
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Figura 25. Primera ventana del programa Changertrans.

| wum | ceps |os07/2009

Cabe destacar que, si la opcion seleccionada es la de evaluacion, los campos
para introducir los datos de temperatura de salida de ambos fluidos estaran
deshabilitados, ya que el procedimiento de evaluacion busca precisamente,
determinar dichas temperaturas conocidas las condiciones de entrada de ambos

fluidos y las caracteristicas fisicas del equipo.

56



CAPITULO V

Seguidamente, una vez completada la seleccion de los datos, se pasa al
segundo fichero o segunda pestana llamada “Fluidos”, en éste se escogen los
componentes o fluidos del caso a estudiar y se definen sus variables de entrada, como
temperaturas de entrada y salida, se deben conocer las presiones de entrada y el flujo
maésico de los dos fluidos para que el programa pueda determinar el estado de la
alimentacién y reconocer si existird un cambio de fase a lo largo del equipo. De igual
manera, se cargan todas las propiedades fisicas de cada uno de los fluidos en una
seccién donde se le permite al usuario colocar bien sea la correlacién de la propiedad
o el valor directo del mismo. De igual manera, se pueden cargar fluidos que se
encuentren ya definidos en la base de datos, asi como también se pueden agregar y/o
eliminar fluidos.

Esta es una de las ventanas mas importantes del programa, ya que los
resultados son muy dependientes de las propiedades fisicas de los fluidos, el disefio
inicial de esta ventana realizado por Stammitti (2005), fue modificado y ajustado a las

necesidades del presente trabajo, en la Figura 26 se puede apreciar la misma.

7

48 Fluidos o]

Descripcidn Nombre del Fluido: Componentes del Fluido:

En esta seccidn se
deben introducir los

Componente: Fraccién 'Zi"

datos de los fluidos, Propiedades: | |
asi como también Cargar Propiedades | I I

sus propiedades.

Constantes | | |

Cap. Calorficaliq | Conductividad Lig | Atetole Cezt

Cap. Calorifica Gas I Conductividad Gas | Borrar Componente 1
Densidadlig |  Viscosidad Din. Liq | _Bonar Componerte 2 |
Borrar Componente 3

Fluido Densidad Gas | Viscosidad Din. Gasl

La Sumatoria de las fracciones debe
ser igual a uno para que el programa

Nuevo I Tension Sup. | Ertalpia Liq | pueda sequir su ejecucion...
Temperatura Sat. Entalpia Gas
Guardar | | Aceptar | Cancelar |

Figura 26. Ventana de las propiedades fisicas del programa Changertrans.
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En el tercer fichero o pestafia se definen las caracteristicas geométricas del
equipo dependiendo del tipo de intercambiador que se esté utilizando tales como,
pasos por los tubos, pasos por la coraza, espesor de la aleta, nimero de aletas,

longitud del equipo, arreglo de los tubos, entre otros datos.

En el cuarto fichero o pestafia se suponen los valores de inicio para comenzar
los calculos, en el caso de estar en el modo de disefio, el usuario debe indicar si los
calculos inician suponiendo el coeficiente global de transferencia de calor o
suponiendo el area total de transferencia de calor. Si se tiene un caso de evaluacion, el
usuario debera suponer la temperatura de salida del fluido de interés para iniciar los

calculos.

Finalmente, una vez introducidos todos los datos requeridos, solo queda pulsar
el botén de correr el programa, donde se ejecutaran los calculos respectivos, y cuyos
resultados se presentaran en el quinto fichero o pestafia. Aqui se muestran los
resultados del disefio térmico, asi como también la geometria del equipo y sus

respectivas caidas de presion.

Para los efectos de calculo, una vez visto el fichero de los resultados, se puede
acceder a una nueva ventana que contiene los resultados de cada seccion del
intercambiador (si hubo cambio de fase en el equipo), flujos de liquido y vapor,
entalpias de liquido y vapor, y el calor total transferido. Con esto, el programa habra
cumplido su principal objetivo y se podrd dar como concluido el mismo haciendo
“click” en el boton “Salir del Programa” que se encuentra ubicado en la esquina

inferior derecha de la ventana de la interfaz con el usuario.
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V.1.2 INTERFAZ DEL USUARIO

La principal caracteristica del programa Changertrans es la interfaz del
usuario, su disefio estd orientado a que la misma sea de agradable y lo maés
importante, que sea facil de utilizar, muchos simuladores y programas comerciales
carecen de esta caracteristica que los convierte a veces en programas engorrosos, de

poca comprension y poco amigables con el usuario.

Todo la codificacién del programa esta hecha bajo el software Microsoft®
Visual Basic® 6.0, uno de los lenguajes de programacion mas usados hoy por los
programadores a nivel comercial, debido a lo amplio, sencillo y versatil que es el
mismo, en comparacién con otros lenguajes de programacion que resultan menos

amigables para los programadores.

Otra de las ventajas de esta interfaz con el usuario, es la flexibilidad que tiene
al permitir desplazarse en cualquier direccion del programa, es decir el permitir
retroceder o adelantar cualquiera ventana sin ningun inconveniente, realizando estos

movimientos a través de los ficheros o pestafias.

El uso de iméagenes y figuras es otro de los toques amigables del programa,
que hace que se entiendan mejor los conceptos y se visualicen de manera interactiva
con el usuario. En la Figura 27 se observan algunas de estas imagenes usadas en el

programa.
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Figura 27. Algunas imagenes del programa Changertrans.

Otra

caracteristica de Changertrans, es la implementacién dentro del

programa, de un modulo cuyo contenido es un sub-programa ejecutable para realizar

conversion de unidades hecho por Castillo (1998). Muchos de los datos que a veces

se tienen no estan todos en las mismas unidades, por lo que se hace necesario realizar

las conversiones pertinentes a cada caso, en la Figura 28 se puede observar la ventana

de este convertidor de unidades.

[ Usar notacién cientifica

Borrar |
Constantes |
Acerca de... |

I ConvUnid » =k
Presicn ~| 10135326860 bar
e e
Namero de -
Decimaiss. 1"° 2] 1013532686010 kPa

[W atm
[TIW kgfcm2
[W mm Hg [=tor)
IW pie agua
1038 5347707565 om squa

S alir I l1 01353,2686010438 Pa(=N/m2)

Figura 28. Convertidor de unidades como herramienta del programa.
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De todo lo sefialado, se puede observar claramente que el programa cumple
con el objetivo de presentar una interfaz que fuese lo mas amigable posible y lo mas
sencilla de entender. Las demas caracteristicas referentes a la interfaz del usuario se

encuentran explicadas también en el manual del usuario.

V.1.3 LIMITACIONES DEL PROGRAMA

Principalmente, el programa de disefio y evaluacion de intercambiadores de
calor Changertrans, esta elaborado para operaciones con cambios de fase, que abarcan
rangos definidos de todas las propiedades de los fluidos, por ejemplo, presiones entre

0y 90 psia.

Los célculos y propiedades de los gases estan basados en correlaciones
matematicas obtenidas de simuladores comerciales y la bibliografia especializada, no
se cuenta con un método termodinamico riguroso programado en esta version del
programa, sin embargo, todas las correlaciones empleadas se ajustan con valores de
R*de 0,999.

En esta primera version, el programa solo maneja cambios de fase en uno de
los dos fluidos, no se analizan los casos (que son muy pocos en la vida real) cuando
ambos fluidos cambian de fase dentro del intercambiador. En el caso de los

intercambiadores de flujo cruzado, solo se contempla el estudio sin cambio de fase.

En los intercambiadores de flujo cruzado, se incluyo la presencia de aletas
anulares, quedando abierta la posibilidad de que en un futuro se puedan ir
adicionando mas tipos de aletas dentro de este mddulo de programacion.

Por otra parte, el programa realiza el calculo para un solo intercambiador, es

decir que no se tiene la opcion que permita evaluar mas de un intercambiador a la
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vez, lo que trae como consecuencia que no se puedan estudiar la conexiéon de
intercambiadores en serie y en paralelo. Sin embargo, dentro de las recomendaciones
finales de este trabajo se propone el estudio de esta modalidad para futuros proyectos,

con la finalidad de expandir y hacer mas completa esta aplicacion.

En el caso de las propiedades fisicas, las mismas deben ser definidas en su
totalidad, bien sea ingresando la correlacién matematica y sus constantes, o el valor
directo de la propiedad. EI programa en este sentido es bastante robusto, se deben
definir todas las propiedades fisicas, de manera de garantizar que los resultados sean
lo més cercanos a la realidad.

Los campos para introducir los datos estan programados para que el usuario
no pueda ingresar caracteres que no sean nimeros, y en algunos campos para que no
puedan introducir nimeros negativos. Este programa al igual que muchos en el
mercado, no verifica si los datos introducidos son 16gicos y no generaran errores, por
lo que se recomienda chequear bien los datos de entrada y en caso de ocurrir alguna

falla reiniciar el programa.

Con respecto a los métodos empleados para el disefio y la evaluacion de
intercambiadores de calor, esta version trabaja con el método Kern, sin embargo, la
programacion de la aplicacion permitiria el ingreso de otros métodos de calculo en un

futuro, si se decide seguir expandiendo el mismo.

En esta version del programa, los tipos de intercambiadores empleados son los
equipos estandar, sin embargo, queda abierta la posibilidad para futuras versiones, de
agregar otro tipo de intercambiadores, como por ejemplo, los intercambiadores de

tubos en “U”.

Para los materiales de los tubos, solo se podran escoger los que estan en la
lista desplegable de este campo, los cuales abarcan un amplio rango de datos para

estos equipos.
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En los intercambiadores de tubo y coraza, solo se podran realizar los calculos
para equipos con un maximo de dos pasos por la coraza y hasta 8 pasos por los tubos.
Para configuraciones mayores se recomienda utilizar intercambiadores en serie,

opcion que no se tiene en esta version del programa.

En el caso de los intercambiadores tubo y coraza, el campo para seleccionar el
corte de los deflectores usado es el del 25%, de igual manera, quedando abierta la

posibilidad de agregar mas cortes en futuras versiones.

Esta version del programa no cuenta con un médulo que calcule los costos
asociados de los equipos estudiados, se plantea en las recomendaciones adicionar éste

maodulo en versiones posteriores.

V.1.4 VALIDACION DEL PROGRAMA

Para comprobar y verificar los resultados, y el buen funcionamiento del
programa Changertrans, se resolvieron diversos problemas planteados en la
bibliografia especializada, algunos casos industriales reales, y algunos ejercicios
resueltos con el simulador PRO 11°, todo esto con la finalidad de comparar los
resultados obtenidos por el programa con los reportados por dichas fuentes. Una vez
verificados y analizados estos resultados, se podra avalar y garantizar el uso del
programa, siempre y cuando no se violen las consideraciones y limites establecidos

en el mismo.

El esquema de validacién se ha dividido en tres secciones (una para cada tipo
de intercambiador), donde se presentaran los resultados de las variables mas
importantes dentro del disefio y evaluacion, asi como tambien el porcentaje de
desviacion, para finalmente establecer las discusiones pertinentes en cada uno de los

casos estudiados.
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V.1.4.1 INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO

El disefio de intercambiadores de doble tubo, es el mas sencillo de los
estudiados en este trabajo. Los calculos se realizan con la finalidad de obtener como
resultados los valores de la longitud requerida para el intercambiador y el area total
de transferencia de calor, ademas de obtener las caidas de presion, tanto para el lado

del &nulo como para el lado de los tubos.

No obstante, las variables de operacion que serén estudiadas para este tipo de
intercambiador son: los coeficientes individuales y globales de transferencia de calor,
el area total de transferencia de calor, la longitud requerida, las variables del balance

de energia y finalmente las caidas de presion.

Para realizar estos estudios fueron seleccionados ejemplos de la bibliografia
especializada, y hojas de especificacion (“data sheet”) de intercambiadores reales,

que operan en plantas de algunas empresas.

El primer caso a estudiar corresponde a un ejemplo de la bibliografia
especializada, se trata del ejemplo 6.1 resuelto por Kern (1997). Para un
intercambiador de doble tubo, donde se desean calentar 9820 Ib/h de benceno frio de
80 a 120 °F usando tolueno caliente que se enfria de 160 a 100 °F. El factor de
obstruccién para cada corriente sera de 0,001 h.pie®.°F/BTU, y las caidas de presion
maximas permisibles seran de 10 psi para cada corriente. En la Tabla 3 se muestran

los resultados obtenidos.

Los porcentajes de desviacion obtenidos, son porcentajes relativos, calculados
como el cociente de la diferencia entre el valor de referencia y el valor del programa
entre el valor de referencia. Los resultados de los mismos en todas las variables son
bajos, ubicados todos a excepcion de la caida de presion en el anulo por debajo del 5

% de error.
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Tabla 3: Resultados del ejemplo 6.1 de Kern (1997).

Variable Unidades Valor Valor ) &

Changertrans Referencia | Desv.
Flujo del fluido caliente Ib/h 6.323 6.330 0,1
Coef. individual interno BTU/h.pie”.°F 349 333 4,9
Coef. individual externo BTU/h.pie®.°F 333 323 3,4
Coef. global limpio BTU/h.pie®.°F 144 149 3,4
Coef. global sucio BTU/h.pie”.°F 112 115 2,4
Area total de transferencia pie’ 51,6 50,5 2,1
Longitud requerida pie 119 116 2,6
Calor Transferido BTU/h 1,67E+05 167E+05| <1
Caida de presion en el anulo psi 9,8 9,2 6,8
Caida de presion tubo interior psi 3,3 3,2 3,1

Este porcentaje de error se le puede atribuir al hecho de que Kern calcula su
factor de friccion a través de correlaciones estimadas por Drew, Koo y McAdams,
mientras que el programa lo hace con correlaciones obtenidas a partir de la grafica de
Moody.

En la caida de presion en el anulo, el porcentaje de desviacion se ubica en casi
un 7 %, el cual se encuentra dentro de los limites aceptables (basados en el hecho de
que las correlaciones empleadas en este método tienen un margen de error hasta
del 20 %).

El siguiente caso de estudio, para este tipo de intercambiadores, es un
intercambiador de doble tubo que actualmente se encuentra operando en una de las
plantas de la empresa de lubricantes Venoco, el cual enfria benceno desde 190,4 °F
hasta 95 °F. Para ello se emplean 5229,6 Ib/h de agua de enfriamiento que fluye en

contracorriente con el benceno y se calientan desde 86 hasta 104 °F. El factor de
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ensuciamiento total es 0,004 h.pie®.°F/BTU vy la caida de presién maxima es de 10 psi

para cada corriente. En la Tabla 4 se pueden observar los resultados obtenidos.

Los resultados son similares a los obtenidos en el caso anterior, donde puede
observarse que en todas las variables a excepcion de las caidas de presion, se
encuentran por debajo del 5 %, mientras que para las caidas de presion es de un 9 %,

resultado que se justifica con las explicaciones dadas en el caso anterior.

Tabla 4: Resultados del intercambiador E-11, VVenoco.

Variable Unidades Valor Valor v
Changertrans | Referencia | Desv.

Flujo del fluido caliente Ib/h 2.353 2.353 <1
Coef. individual interno BTU/h.pie’.°F 566 566 <1
Coef. individual externo BTU/h.pie’.°F 134 136 1,7
Coef. global limpio BTU/h.pie”.°F 99 104 4,3
Coef. global sucio BTU/h.pie”.°F 71 73 3,1
Area total de transferencia pie’ 38,6 37,4 3,1
Longitud requerida pie 89 86 3,1
Calor transferido BTU/h 9,37E+04 9,37E+04 | <1
Caida de presion en el anulo psi 0,70 0,77 9,1
Caida de presion tubo interior psi 1,20 1,32 9,0

A manera de conclusion, se puede decir que los resultados son bastante
satisfactorios para este tipo de intercambiadores, donde las desviaciones mas
importantes se presentan en las caidas de presion, cuya causa principal se le puede
atribuir a la forma de calcular los factores de friccion. En este caso particular, se

desconoce la manera de calcular las caidas de presion en este intercambiador.
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V.1.4.2 INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CORAZA

El disefio de intercambiadores de tubo y coraza, es el disefio mas complejo de
los intercambiadores que se estudian en este trabajo, debido a que se consideran
muchas mas variables y efectos producidos por las mismas, ademas de que el proceso

de célculo para estos equipos es mas largo y tedioso.

Las variables a estudiar para este tipo de intercambiador son: los coeficientes
individuales y globales de transferencia de calor, el &rea total de transferencia de
calor, las variables del balance de energia, estado de la alimentacion, el calor

transferido, el nmero de tubos del intercambiador y finalmente las caidas de presion.

Para la validacion del método, fueron seleccionados dos ejemplos de la
bibliografia, especificamente los ejemplos 7.3 y 7.4 de Kern (1997), y una hoja de

resultado (“data sheet ) de un intercambiador ubicado en la Refineria de Cardén.

El primer caso de estudio para este tipo de intercambiadores corresponde al
ejemplo 7.3 de Kern (1997), se deben enfriar 43800 Ib/h de kerosene desde 390 a 200
°F, mediante 149.000 Ib/h de un crudo que se calienta desde 100 hasta 170 °F. Se
permite una caida de presion de hasta 10 psi para ambas corrientes, el factor de
ensuciamiento combinado es 0,003 h.pie?.°F/BTU, la longitud de los tubos es de 16
pie de largo, la configuracion del intercambiador es 1 paso por la coraza por 4 pasos
por los tubos, los deflectores estan espaciados a 5 pulg y los tubos estan arreglados en

cuadro con 1,25 pulg de paso por los mismos.

Una vez corrido el programa, los resultados para este intercambiador se
pueden apreciar en la Tabla 5, donde los resultados mostrados por el programa
comparados con los reportados por Kern, reflejan que los porcentajes de desviacion

son menores del 10 % para todas las variables analizadas.
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Los valores mas criticos se presentan en el célculo del coeficiente individual

externo, el diametro de la coraza, el coeficiente global limpio y la caida de presién del

lado de la coraza. Los probables errores, pueden atribuirse al hecho de que el

programa realiza los célculos de los coeficiente con correlaciones matematicas,

mientras que Kern utiliza métodos gréficos, de igual manera, el programa realiza sus

ciclos iterativos considerando todas las cifras significativas, mientras que Kern trunca

los decimales. En el caso de las caidas de presion, aplican las mismas conclusiones

que para el caso de los intercambiadores de doble tubo.

Tabla 5: Resultados del ejemplo 7.3 de Kern (1997).

Variable Unidades Valor Valor v
Changertrans | Referencia | Desv.

Temp de salida del fluido frio °F 167 170 1,6
Coef. individual interno BTU/h.pie”.°F 170 162 4,8
Coef. individual externo BTU/h.pie”.°F 132 121 94
Coef. global limpio BTU/h.pie’.°F 64 69 73
Coef. global sucio BTU/h.pie”.°F 54 56 3,4
Diametro de la coraza pie 1,635 1,771 7,7
Area total de transferencia pie’ 662,1 662,0 <1
NUmero de tubos adim 156 158 1.3
Calor transferido BTU/h 4,90E+06 5,10E+06 | 3,7
Caida de presion en la coraza psi 3,28 3,50 6,3
Caida de presion en los tubos psi 9,05 9,20 1,6

El segundo caso de estudio, se trata del ejemplo 7.4 también de Kern (1997),
donde se deben enfriar 175.000 Ib/h de agua destilada desde 93 hasta 85 °F. El calor

debe ser transferido a 280.000 Ib/h de agua cruda que se calienta desde 75 hasta

80 °F. Se permite una caida presion de 10 psi, y se prevé un factor de ensuciamiento
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de 0,0005 para el agua destilada y de 0,0015 para el agua cruda. El arreglo es
triangular con tubos de % de pulg con un paso de 15/16 pulg. El haz de tubos esta

arreglado en 2 pasos y los deflectores estan espaciados a 12 pulg. En la Tabla 6, se

presentan los resultados obtenidos para este intercambiador de tubo y coraza.

Tabla 6: Resultados del ejemplo 7.4 del Kern.

Variable Unidades Valor Valor v
Changertrans | Referencia | Desv.
Temp. de salida del fluido frio °F 80 80 -
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 1.313 1.155 13,7
Coef. individual externo BTU/h.pie”.°F 1.062 1.010 51
Coef. global limpio BTU/h.pie®.°F 507 537 5,6
Coef. global sucio BTU/h.pie®.°F 252 259 2,7
Diametro de la coraza pie 1,150 1,271 9,5
Area total de transferencia pie’ 513,8 502,0 2,4
NUmero de tubos adim 156 160 2,5
Calor transferido BTU/h 1,40E+06 1,40E+06 -
Caida de presion en la coraza psi 8,01 7,70 4,0
Caida de presion en los tubos psi 8,41 7,50 12,1

Los resultados obtenidos por el método Kern (Tabla 6) para este caso
nuevamente son satisfactorio, no obstante, el coeficiente individual interno, alcanza
una desviacion del 13 % causado principalmente por el factor de correccion por
viscosidad, asociado a esta variable, el cual es obviado e igual a la unidad por el
método Kern, mientras que Changertrans si considera este factor que pudiera ser el
causante de aumentar la desviacion en esta variable. Otra de las causas que origina las
variaciones en el coeficiente individual interno y la caida de presion en los tubos, es
la afectacion que se produce cuando el resultado arroja un nimero menor 0 mayor de

tubos, en esta caso la velocidad de los fluidos puede variar de manera considerable,
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causando variaciones en las caidas de presion y en el calculo de los coeficientes

individuales y globales de transferencia de calor.

El préximo caso a estudiar es una hoja de resultados con datos reales (“data
sheets”’) de un intercambiador de tubo y coraza cuyo “tag number” es 33-E-118, que
opera en las instalaciones de la Refineria de Cardon. La operacion que se lleva a cabo
dentro del mismo es enfriar 14,69 kg/s de nafta desde 55 hasta 40 °C, con 20,16 Kg/s
de agua de enfriamiento proveniente del mar que se calienta desde 31 hasta 36,6 °C.
El factor de obstruccién para la nafta es 0,00025 m?.°C/W y 0,00035 m2.°C/W para
el agua de mar. Los resultados obtenidos para este caso de estudio, se presentan en la
Tabla 7.

Tabla 7: Resultados del intercambiador 33-E-118 (Cardon).

Variable Unidades Valor Valor 7
Changertrans | Referencia| Desv.
Temp. de salida del fluido frio K 309,73 309,75 <1
Coeficiente global limpio W/m?.K 1.078 1.168 7.7
Diametro de la coraza m 0,463 0,539 14,2
NUmero de tubos adim 156 150 4
Caida de presion en la coraza Pa 4,90E+04 6,00E+04 | 17,6
Caida de presion en los tubos Pa 5,20E+04 500E+04 | 44

Como puede observarse, las desviaciones de la Tabla 7 para el método Kern,
contindian siendo satisfactorias, donde el diametro de la coraza y la caida de presion
en el lado externo tienen los valores mas altos con un 14 y un 17 % de desviacion
respectivamente, mientras que las demas variables mantienen su porcentaje de error
por debajo del 10 %. Una de las causas que pudiera estar originando el error en la
caida de presion es el espaciado y el corte de los deflectores, ya que para este caso
particular el corte considerado del deflector es del 17 %, mientras que para el método
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Kern, los célculos son realizados en base a un 25 % de corte de los deflectores,
parametro con el que pudiera ajustarse el calculo de la caida presidn para que siempre

caiga dentro del rango permisible.

Cuando se conocen todas las caracteristicas de un intercambiador ya
construido, y se desean saber cudles son las condiciones de salida, se selecciona
dentro del programa la opcién de evaluacion. Esta seccion se basa en encontrar las
temperaturas de salida del intercambiador, a partir de las condiciones de entrada y la
geometria del intercambiador, ya que éste esta construido. Todo esto con la finalidad
de analizar si este equipo estd operando de acuerdo al disefio y decidir cuales

pudieran ser los cambios al variar alguna de sus condiciones de entrada.

La validacion de esta seccion se realizo a partir de los ejemplos utilizados en

la seccién de disefio, los cuales seran descritos a continuacion.

El procedimiento de evaluacion se inicia suponiendo que no se conocen las
temperaturas de salida de los dos corrientes del intercambiador. Se debe suponer la
temperatura de salida del fluido de interés y el programa calcula la otra por el balance

de energia.

Una vez realizados estos calculos, se utilizan los mismos procedimientos
empleados en la seccion de disefio, dependiendo del tipo de intercambiador
seleccionado, variando solamente la secuencia de calculos del ciclo iterativo. En este
caso, se compara el valor del coeficiente global calculado a partir de la suposicion de
la temperatura de salida, con el coeficiente global obtenido una vez realizados los
calculos del intercambiador. Si la diferencia entre estos dos valores es mayor a una
tolerancia fijada, entonces hay que suponer otro valor de temperatura de salida y
reiniciar todo el proceso de calculo, hasta que la diferencia esté dentro del margen
establecido, que para esta version del programa se fijé en 0,1.
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Para los intercambiadores de doble tubo, se selecciono el ejemplo 6.1 del Kern

(empleado en la seccion de disefio), cuyos resultados se presentan en la Tabla 8:

Tabla 8: Ejemplo 6.1 de Kern (Evaluacion).

Variable Unidades Valor Referencia
Temp. de ent. fluido caliente °F 160
Temp. de ent. fluido frio °F 80
Flujo mésico fluido caliente Ib/h 6.330
Flujo masico fluido frio Ib/h 9.280
Area total de transferencia pie’ 50,5
Longitud requerida pie 116
. ) Valor Valor %
Variable Unidades )
Changertrans | Referencia| Desv.

Temp. de salida supuesta

°F 99,2 100,0 <1
(T2 =90, en este caso)
Temp. de salida a partir del

°F 120,6 120,0 <1
balance de energia (t2)
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 294 276 6,5
Coef. individual externo BTU/h.pie?.°F 324 323 <1
Coef. global limpio BTU/h.pie”.°F 158 149 6,0
Coef. global sucio BTU/h.pie®.°F 120 115 4.4
Caida de presion en el anulo psi 9,7 9,2 5,4
Caida de presion tubo interior psi 3,2 3,2 <1

Los resultados obtenidos en la Tabla 8 reflejan que las desviaciones son todas

inferiores al 7 %, siendo la mas alta la del coeficiente individual interno, cuyo error se
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le atribuye principalmente a que este coeficiente es calculado a través de

correlaciones empiricas que tienen errores asociados hasta del 20 %, mientras que el

método Kern emplea graficas para la determinacion de esta variable.

Para los intercambiadores de coraza y tubo, se seleccioné el ejemplo 7.4 de

Kern (empleado en la seccidon de disefio), obteniendo los siguientes resultados

presentados en la Tabla 9:

Tabla 9: Ejemplo 7.4 de Kern (Evaluacion).

Variable Unidades Valor Referencia
Temp. de entrada fluido caliente °F 93
Temp. de entrada fluido frio °F 75
Flujo masico fluido caliente Ib/h 175.000
Flujo masico fluido frio Ib/h 280.000
Area total de transferencia pie’ 502
) ) Valor Valor %
Variable Unidades )
Changertrans | Referencia | Desv.
Temperatura de salida supuesta
°F 85,2 85,0 <1
(T2 =90, en este caso)
Temperatura de salida a partir
, °F 79,9 80,0 <1
del balance de energia (t,)
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 1.296 1.155 12,2
Coef. individual externo BTU/h.pie®.°F 1.040 1.010 3,0
Coef. global limpio BTU/h.pie”.°F 496 537 7,6
Coef. global sucio BTU/h.pie’.°F 249 259 3,9
Caida de presion en la coraza psi 8,0 7,7 3,9
Caida de presion en los tubos psi 6,3 7,5 16,0
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Para validar e ilustrar el funcionamiento del programa cuando se tienen casos
de intercambiadores de calor con cambios de fase, se tiene un ejemplo planteado en la
bibliografia por Holland, et al. (1970), donde se tiene un intercambiador de tubo y
coraza, para condensar 13.450 Ib/h de una mezcla de n-butano y n-pentano a 30 psia
que fluye a través de la coraza. La mezcla contiene 35% de n-butano y se enfria con
agua que entra a 80°F y sale a 100°F. El intercambiador es de 1 paso por la corazay 2
pasos por los tubos. Los tubos son de catdlogo 16 BWG y diametro externo de ¥a
pulg. Asi mismo, tienen una longitud de 16 pie y estan arreglados en forma
triangular con un pitch de 15/16 pulg. El espaciado de los deflectores es de 12 pulg y
estin segmentados al 25%. El factor de ensuciamiento externo es 1x107
(h.pie®.°F)/BTU, mientras que el del lado interno es 2x107 (h.pie®.°F)/BTU.

Este mismo ejemplo en particular se encuentra resuelto paso a paso en el
Apéndice X, ahi se detallan el proceso de seccionamiento que se hace en el equipo y
la resolucion del mismo. En el caso del programa, Changertrans realiza el mismo
calculo pero considerando un seccionamiento mayor, es decir, los calculos realizados
en la bibliografia son hechos seccionando el equipo en 4 partes, mientras que el
programa secciona el equipo en 10 partes, con la finalidad de obtener resultados més
ajustados a la realidad.

Una vez hecha la corrida en el programa para este caso, se pueden
apreciar los resultados obtenidos en la Tabla 10 para el método propuesto por
Holland, et al (1970), los cuales contindan mostrando los resultados dentro margen de
error aceptable, a excepcion de la caida de presion en el lado de los tubos, que
presentd una desviacion relativa del 19,8%, sin embargo, los valores de caida de

presion reportados son inferiores a 1 psi.
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Tabla 10: Resultados del ejemplo de Holland, et al. (1970).

Variable Unidades Valor Valor 7
Changertrans | Referencia| Desv.
Temperatura Rocio °F 120,9 119 1,6
Temperatura de Burbuja °F 103,3 103 0,4
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 393 395 0,5
Coef. individual externo BTU/h.pie®.°F 332 319 3,9
Coef. global limpio BTU/h.pie”.°F 198 202 2,1
Coef. global sucio BTU/h.pie®.°F 124 125 0,8
Area total de transferencia pie” 910 932 2,4
NUmero de tubos adim 354 358 1,1
Calor transferido BTU/h 2.143.223 2.186.300 2,0
Caida de presion en la coraza psi 2,80 2,67 4,6
Caida de presion en los tubos psi 0,29 0,35 19,8

Una de las causas que pudiera estar originando el error en la caida de presion,

es el éste método utiliza un factor Jr calculado a partir del nimero de Reynolds,

mientras que el programa Changertrans, realiza el célculo de la caida de presion

empleando las correlaciones de Nusselt que aplican para flujo en tuberias y que son

usadas por el método de Kern.

Este mismo problema se tom¢ para la evaluacion, y los resultados se muestran

a continuacién en la Tabla 11, donde puede observarse que el comportamiento del

equipo con datos ya reales, es similar al reportado en el caso de disefio:
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Tabla 11: Resultados del ejemplo de Holland, et al. (1970), caso evaluacion.

Variable Unidades Valor Referencia
Temp. de entrada fluido caliente °F 120,9
Temp. de entrada fluido frio °F 80
Flujo masico fluido caliente Ib/h 13.450
Flujo masico fluido frio Ib/h 105.000
Area total de transferencia pie’ 910

Variable Unidades Valor Valor v

Changertrans | Referencia | Desv.

Temperatura de salida supuesta °F 104,0 104,0 0,0
Temperatura de salida calculada °F 99,6 100,0 0,4
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 392 395 0,8
Coef. individual externo BTU/h.pie®.°F 329 319 3,1
Coef. global limpio BTU/h.pie?.°F 197 192 2,5
Coef. global sucio BTU/h.pie?.°F 124 125 0,8
Caida de presion en la coraza psi 3,22 2,67 17,0
Caida de presion en los tubos psi 0,29 0,35 19,8

V.1.4.3 INTERCAMBIADORES DE FLUJO CRUZADO

Las variables a estudiar para este tipo de intercambiador son: los coeficientes

individuales y globales de transferencia de calor, el area total de transferencia de

calor, las variables del balance de energia, estado de la alimentacion, el calor

transferido, el nimero de tubos del intercambiador, las caidas de presion, aletas

anulares, eficiencia de las aletas.

Para la validacion del método, fue seleccionado el ejemplo 11.6 propuesto por

Incropera (1996), donde se tiene un intercambiador de flujo cruzado con aletas
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anulares, configuradas en tridangulo. EI ndcleo estd fabricado en aluminio y su
conductividad es 137,32 BTU/hpie°F, el didmetro de la aleta es de 28,5 mm, el
diametro exterior de los tubos es 16,4 mm, el diametro interno de los tubos es 13,8
mm y el pitch es de 31,3 mm. El espesor de la aleta es de 0,254 mm y se cuenta con
un total de 350 aletas. El equipo se usa para una recuperacion de calor de desecho
donde fluye agua por los tubos con un flujo de 1 kg/s y se calienta de 290 a 370 K. El
aire esta en flujo cruzado sobre los tubos con un flujo de 1,25 kg/s y se enfria de 825
a 575 K. Se consideran despreciables las impurezas en el lado del aire, mientras que
para el lado de los tubos el factor de ensuciamiento es 3,51E-5 m*K/W. La presion
para ambos fluidos se considera 1 atm. La configuracion del banco de tubos debe

estar en 5 filas y la longitud de los tubos es de 1,27 m.

Los resultados se pueden observar en la Tabla 12 que se presenta a

continuacion:

Tabla 12: Resultados del ejemplo 11.6 de Incropera, (1996).

Variable Unidades Valor Valor v
Changertrans | Referencia | Desv.
Coef. individual interno BTU/h.pie®.°F 218,8 264,0 20,6
Coef. individual externo BTU/h.pie”.°F 10,1 32,2 68,6
Coef. global limpio BTU/h.pie®.°F 62,4 16,5 >100
Coef. global sucio BTU/h.pie®.°F 61,6 16,4 | >100
Numero de tubos adim 49 No reporta | -
Numero de aletas (dato) adim 350 350 -
Eficiencia aleta % 88 89 1,1
Eficiencia global % 90 91 1,1
Calor transferido BTU/h 1.381.098 1.143.067 | 17,2
Caida de presion en la coraza psi 0,011 0,084 66,3
Caida de presion en los tubos psi 0,013 No reporta | -
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Se observan altas desviaciones para este caso de estudio y esto puede deberse
principalmente al calculo de los coeficientes individuales, el ejemplo da como dato
que el coeficiente individual debe ser 264 BTU/h.pie®.°F, lo cual implica que al
obtener un resultado menor en el programa, el coeficiente global se ve afectado
también. Es probable que el error se deba a que el calculo del coeficiente global
empleado en el programa y el que reporta Incropera, no estén basados en las mismas
areas. Por otra parte, el Reynolds para el lado del aire estd calculado en base al
diametro externo del tubo y no con el diametro hidraulico como esté calculado en la

bibliografia.

Otro de los posibles factores que pudiera estar afectando los resultados, es que
el calculo del calor transferido en el ejemplo, esta basado en el calor maximo,

mientras que el programa no considera esta variable.

Por todo lo anteriormente descrito, se recomienda revisar bien las ecuaciones
de este método y probar con otras correlaciones que se adapten mejor al modelo en
estudio, que es un caso de configuracion especifica reportada por el autor de la

bibliografia.
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CAPITULO VI

V1.1 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Una vez realizado este Trabajo Especial de Grado se pueden establecer las

siguientes conclusiones y recomendaciones:

VI1.1.1 CONCLUSIONES

a)

b)

d)

f)

El programa Changertrans permite disefiar y evaluar intercambiadores de

calor en un ambiente totalmente amigable y flexible con el usuario

El uso de Changertrans esta orientado principalmente hacia el area de la

docencia, en especifico en el area de la asignatura Transferencia de Calor.

El método Kern para el disefio de intercambiadores de doble tubo es
satisfactorio, obteniéndose desviaciones menores del 10 % en la mayoria de

los casos estudiados.

El método Kern para el disefio y evaluacion de intercambiadores de carcasa y
tubo es satisfactorio, obteniéndose desviaciones entre un 5% y un 15%, que se

encuentran dentro del margen de error permisible.

Las correlaciones empleadas para las propiedades fisicas y termodinamicas, a

pesar de tener buenos ajustes, no representan confiabilidad en los calculos.

El uso de aletas incrementa los valores de los coeficientes de transferencia de

calor.
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g) Las variables con desviaciones mas notables en los casos estudiados son las

caidas de presion.

h) Los estudios de modelos que presentan cambios de fase deben ser estudiados
mas rigurosamente y por separado, por lo amplios que pueden llegar a ser los

analisis de los mismos.

i) El uso de herramientas de programacion, permite desarrollar aplicaciones

acordes con las necesidades de lo que se quiera lograr.

J) Los programas realizados bajo el modelo de software educativo, optimizan el
uso del tiempo, dando a los usuarios oportunidad de hacer mayores analisis de

escenarios y menos calculos manuales.

k) Los modelos utilizados para el disefio y la evaluacion de intercambiadores de
calor, son perfectamente aplicables y sus resultados son confiables dentro de

los parametros de disefio permitidos.

VI1.1.1 RECOMENDACIONES

a) Implementar un modulo que permita el estudio con modelos termodindmicos
para los fluidos, con la finalidad de obtener resultados satisfactorios y mas

confiables al momento de trabajar con los mismos.

b) Adicionar dentro del menU de opciones del programa, una opcién que le
permita al usuario trabajar con intercambiadores de calor en serie y en

paralelo, con el fin de estudiar este comportamiento.
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d)

f)

9)

h)

En cuanto al uso del programa, se recomienda verificar bien los datos antes de
introducirlos, de manera de evitar errores en los resultados y por ende tener

que reiniciar el programa.

Anexar al programa otros metodos para el céalculo de estos intercambiadores,
a fin de establecer comparaciones entre los mismos y asi poder saber de donde

se derivan las variaciones.

Permitir en futuras versiones que el usuario pueda agregar mas de tres

componentes cuando se tengan mezclas.

Permitir al usuario decidir en cuantas secciones desea dividir el equipo para el

estudio cuando se tengan presencia de cambio de fase.

Incorporar en el médulo de los intercambiadores de flujo cruzado mas aletas
en la base de datos, con el fin de poder observar las variaciones que se

presentan entre los diversos tipos.

Desarrollar médulos para el calculo y disefio de otros equipos de transferencia
de calor como hornos, rehervidores, serpentines, entre otros e incorporarlos en

los modulos de seleccion de equipos del presente programa.

Realizar proyectos que fomenten el uso de la programacion en la Escuela de
Ingenieria Quimica, como una herramienta mas que ayude a resolver los
problemas que se puedan presentar en la ensefianza de las diversas

asignaturas.
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APENDICE

APENDICE A: Factores de correccién de la temperatura media

logaritmica (Rodriguez, 2005).

Intercambiadores 1-2 en Contracorriente
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APENDICE B: Factores de ensuciamiento tipicos (Mills, 1997).

FLUIDO pie’ °F hr /Btu m?’ °C hr/Kcal
Fuel 0il 0.005 0.001
Aceites Aceite lubricante 0.001 0.0002
Aceite de templado 0.004 0.0008
Refrigerante 0.001 0.0002
Hidraulico 0.001 0.0002
Liquidos Térmicos (tipo Dowtherm) 0.001 0.0002
Sales fundidas 0.0005 0.0001
Gas coke, Gas de agua 0.005 0.001
Gases y Vapor sin aceite 0.002 0.0004
vapores Vapor de escape c/aceite 0.0001 0.0002
Aire comprimido 0.002 0.0004
Gases refrigerantes 0.002 0.0004
Soluciones de MEA y DEA 0.002 0.0004
Soluciones de DEG y TEG 0.002 0.0004
Liquidos de Extracciones laterales y fondos
Proceso de columnas fraccionadoras 0.001 0.0002
Soluciones Causticas 0.002 0.0004
Gas acido 0.001 0.0002
Gases y Vapores de solvente 0.001 0.0002
vapores de Vapores estables en tope de
proceso columna fraccionadora 0.001 0.0002
Gas Natural 0.001 0.0002
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APENDICE C: Diametros de corazas tipicos (Walas, 1990).
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09 | 083 | 551 1 481 | 427 [ 361 | 307 | 247 | 205 | 163 [ 133 | 103 W ST | 3| 15| 17on 1" A 2ald
505 | 843 | 4FT | 413|950 | 304 | 255 | 215 [ 170 | 130 | 11y 83 65| 4| 31| 1T |17en 14° O i
Miziz | 1085 | 064 {806 | 734 | 626 (528 | 452 | 370 | 200 | 208 | 166 | 124 | 00| 83| 2 | %%on Mo

1088 | 972 | SAS | WA 646 [ 556 | 468 | 308 | 326 | 264 [ 208 | 154 | 10| 90| an | 25| % cent” A =
git | S0 [ T4 | 644 1 5RO | 486 | 408 [ 316 | 280 | 222 | 17| 26| 94| 75| 48| | ¥tenit O 7
688 | GOR |80 | 462 |10 1346 | 202 | 244 | 204 | 2| 126 2 62 B2l 32| 16| 1tenta  |ZR[S
§ai | S22 40 1402 |28 (208 |3 | 208 | 172 | 136 | 106 | 76| 56| 40| 26| 12| 1tentlyta |" |2
1o | 2008 [ 882 | T6x | 648 | 538 [ 460 | 308 | so0u | o3u | 10| | 94| sa | 2| R 3 em .t 5
1000 | BSS| 772 (67 [ 566 484 [ 406 | 336 | 270 | 202 | 158 | 8| 72| fn| 26| ® é'": l/'MAA S |
R4 | TS| OSI | ASH ) 506 | 436 ) 362 [ 304 | 242 | 188 | w42 | 00| 72| 52| a0 | 12| ¥%*an1‘ D Z
610 | 532 | 466 | 306 | 340 | 294 | 234 | 192 | 154 | 120 | 84| 58| 42| 26| B|XX|1fen1Ta |E
526 | 464 | 400 | 336 | 304 | 256 | 204 [ 180 | 134 | 100| 76| 58| 38| 22| 12| XX|1'onlk°O |4
1472 | 1024 | 004 | 788 | 680 | 570 | 484 [ 412 | 332 | 266 | 196 | 154 | 108 | 81| 48| XX | %" on 13s’ A

1024 | 912 | 802 ) 602 | 506 | 508 | 424 [ 360 | 200 | 232 | 180 | 134 | 96| 72| 41| XX ﬁ'z:n'"a e
S8 [ 778 [ 683 | 500 | 510 [ 440 | 366 | 308 | 242 | 102 | 42| 1267 88| 2| 48[ XX|[¥’on1’O =
63§ | 500 ) 480 | 422 | 3A3 308 | 258 | 212 | 176 | 138 | 104 | 78| 60| 44 20| XX|1"eni A [Z&|F
§34 | 470 | 4141360 | 310 | 260 (214 [ 185 | 142 | 110 84| 74| 48| 40| 24 [ XX|[17en ¥ O <
1092 | 970 | 832 [ 740 | 622 f 534 | 435 | 378 | 266 | 218 | 166 | 122 | 84| 56| 28 | XN| W s A 3
ous | 852 a4 | 648 | 532 | 462 [ 386 [ 33| 254 | 105| 146 | o8| 64| 52| 20| XN[¥ont”A f] 2
§32 | T4S | OGO | 360 | 4S2 | 414 | 342 | 286 | 226 | 174 | 130 90| 64| 44| 24 [NN|34"onl’O c
384 | 508 4 | 370 | $22 [ 266 (218 | 178 | 142 | 10| 74| 50| 36| 20| XN|NXN|1Teni4 A T
00 | 440 | GS4 | 306 286 [ 238 [ 108 | 166 | 122 | 90| 66| 80| 52| 16 | NX|XX|1tenilfcO |4
Moo | o034 | 844|732 [ o2 (652 [ 490 | ai2 | 208 | 230 [ 174 | 16| 80| NN| XN | NN 257 on %

o4 | 2| 744|040 | 5i5 |03 (358 | 35 | 253 | 202 | 156 | 104 | 66 | NN|NN|RN|Hron 8 ? |ss
SIS | 224 [ (04 | 536 | 400 | 894 (324 | 206 | 212 | 158 | 6| TS| 54 | XX [ XX[NX|¥'onl' O 5
536 | 314 | 442 | 382 | 838 | 274 (226 [ 182 [ 150 | 142 82| 86| 34| XN|XX[XX|1"en1l4a  [Z&(x
44 | 430 | 368 | 318 | 208 | 226 | 184 | 154 | 146 | 8| 66| 44| XN|NXN|XN|XX|i‘en1i{°DO "
1058 | 944 | 826 716 | 56 | 510 | 416 | 358 | 272 | 206 | 136 | 110 3% on t3s" g
010 | B2G | 720 | 626 | 518 | 440 [ 266 | 300 | 233 | 184 | 134 | 88 3'/:'2: n""AA o
820 | 718 | 632|534 | 458|392 322 | 268 | 210 | 160 | 118 | 80 ¥%on 1’0 2
62 | 4S8 | 426 | 356 | 304 [ 252 (206 [ 168 | 130 | 100| 68| 42 Voniif s |5
478 | 420 | 362 | 316 | 268 (224 [ 182 | 132 | 110| 80| 60| 42 i"on 1l |2
1040 | 902 | 790 | 682 [ 576 | 484 [ 308 | 332 | 258 | 198 | 10| o4 3% 00 W'

802 | 708 | 604 | 588 | 496 | 422 | 344 | 280 | 223 | 170 | 123 | g2 é'g: 1"‘°AA =3
00 | 062 | 576|400 | 414 (352 | 286 | 208 | 174 | 132 | 9| XX ¥'on1°0 |57
342 | 366 | 400 | 342 | 208 | 230 | 180 | 154 | 120 30 *on 14 gE|E
as | 3 4 90 66 X "on " A = B

588 | 334 250 [ 200 [ 102 | 150 | 128 | 94| 74| XX| XX on 17 0O z
1032 | 516 | 796 | 6GSS | 578 | 490 | 398 | 342 | 2 42 2 ¥ " on e’ p
98 | 795 | 692 | 600 | 498 | 422 | 350 | 285 | 236 | 170 | 122| ‘8o Sroniias IS |¢
W21 602|608 | 512 (438 | a7 (306 [ 254 [ 104 | 15| 108 | 70 Yron1’G |2 [*
o 361 404 | 390 1290 | 233 | 190 | 154 | 118 | 90| 38| 38 17on 144" A g
96 | 344 | 300 | 254 | 206 | 170 | 142 | o8| 70| 50| 34 1"onik 0 |4
S 35| 33| au| 29| 27| 25|28y [ 203 | 19% |17 | 15V | 3% 12| 10 sll.o.ofSheu (in.)

88




APENDICE

APENDICE D: Datos de tubos para intercambiadores de calor
(Kern, 1997).

Superficie por pie
% Area Peso
Tubo Espesor de flujo lin, pies? ie Un‘:;.
DE. ple| BWG| de 1a | DI, plg - (P
- PIg por tubo, 2 : 1b, de
pared, plgs Exterior | Interior acero
_ | . AN AN
13 12 0.100 0.282 0.0625 0.1309 0.0748 0,493
14 0.083 0.334 0. 0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1070 0.0069 0.320
18 0.049 0.402 0,127 0.1052 0.258
20 0.035 0.430 0.145 0.1125 0.190
b1 10 0.134 0.482 0.182 0.1963 0.1203 0.965
1 0.120 0.510 0.204 0.1335 0).884
12 0.109 0.532 0.223 0,133 0.817
13 0.095 0.560 0.247 0.1460 0,727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.647
15 0.072 0.606 0.280 0.1587 0 571
16 0.065 0.620 0.302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0. 1660 0.460
18 0.049 0.652 0.334 0.1707 0.401
1 8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0. 1754 1.61
9 0,148 0.701 0.389 0.1843 1.47
10 0.134 0.732 0.421 0.1016 1.36
1l 0.120 0.760 0.455 0.1990 1.23
12 0.109 0.782 0.479 0.2048 1.1¢4
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 0.834 0. 516 0.2183 0.800
15 0.072 0.836 0 576 0.2241 0,781
1G 0065 0.870 0.5 0.2277 0.710
17 0.058 0.8%4 0.613 0.2314 0.639
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545
134 8 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2400 2.09
G 0.148 0.954 0.714 0.2498 1.91
10 0.134 0.082 0.757 0.2572 1.75
11 0.120 1.01 0.800 0.2644 1.58
12 0.109 1.03 0.836 0.2701 1.45
13 0.095 1.06 0.884 0.2775 1.28
14 0.083 1.08 0.023 0.2830 1.13
15 0.072 111 0.980 0.2896 0.991
16 0.005 1.12 0.985 0.2932 0.900
17 0.058 1.13 1.01 0.2989 0.808
18 0.019 1.15 1.04 0.3015 0.688
1}4 8 0. 165 1.17 1.075 0.3925 0.3063 2.57
9 0.148 1.20 1.14 0.3152 2.34
10 0.134 1.23 1.19 0.3225 2.14
11 0.120 1.26 1.25 0.3299 1.98
12 0.100 1.28 1.29 0.3356 1.77
13 0.095 1.31 1.35 0.3430 1.56
14 0.083 1.33 1.40 0.3492 1.37
15 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20
16 0.065 1.37 1.47 0.3587 1.09
17 0.038 1.38 1.50 0.3623 0.978
I8 0.049 1.40 1,54 0.3670 0.831
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APENDICE E: Tipos de arreglos para diversos diametros de tubos
(Kern, 1997).

Arreglo en cuadro:

D/’ Tubos de %" DE, arreglo de 1_" Tubos de 1" DE, arreglo de 14"
(pulg) | 1P | 2P 4P 6-P 8-P 1-P 2P 4P 6-P
8 32 26 20 20 — 24 16 14

8-P
10 92 22 40 36 — 32 32 26 24 —
12 61 /b bo b8 60 48 45 40 38 36
13% 9/ 90 82 /b /0 b1 2b 22 45 44
9% | 137 | 124 | 116 | 108 | 108 81 /b bd b8 b4
4 | 177 ] 166 | 158 | 150 | 142 | 112 | 112 96 90 82
19% | 224 | 220 | 204 | 192 [ oo | 138 | 132 | 126 [ 122 | 116
2V | 2770 | 270 | 246 | 240 | 234 | 1/7 [ 166 | 158 | 152 | 14%
237 | 341 | 324 | 306 | 302 | 292 [ 2153 | 206 | 192 | 184 | 154
23 413 | 394 | 3/0 | 356 | 346 | 260 | 252 | 235 | 226 | 222
260
280
328
414
472
232
600

27 487 | 460 | 432 | 420 | 408 | 300 | 288 | 278 | 268
29 o3 | 526 | 480 | 468 | 456 | 3417 326 | 300 | 294
ki 657 | 640 600 560 | 560 [ 406 | 398 | 380 | 368
33 740 | 716 | 688 | 676 | 648 | 465 | 460 | 432 | 420
35 ed5 [ 824 | 780 | 766 | 748 | 522 | 518 | 488 | 484
37 934 | 914 | 886 g6 | 838 | 596 | 574 | 562 | 544
39 1049 1 1024 | 982 | 968 | 948 | 665 | 644 | 624 | 612
D] | Tubos de 1%” DE, arreglo de 19/16” | Tubos de 1" DE, arreglo de 17" |
(pulg) [ 1P | 2P | 4P | 6P 8-P 1P | 2P | 4P | 6P | 8P
10 16 12 10 - - - - - - -
12 30 24 22 16 16 16 16 12 12 -
13% 32 30 30 22 22 22 22 16 16 -
5% 44 40 37 35 31 29 29 25 24 22
1% 56 53 51 43 41 39 39 34 32 29
19% 79 73 71 o4 56 50 43 45 43 39
217 96 30 ] 82 70 62 60 Y4 4 50
237 127 | 112 106 102 96 £ 74 70 [ 62
25 140 | 135 127 | 123 115 94 90 86 o4 78
27 166 | 160 151 146 140 112 108 102 98 94
29 193 | 188 178 174 166 131 127 1 120 116 | 112
31 226 | 220 | 209 | 202 193 151 146 141 138 | 131
33 250 | 252 | 244 | 238 | 226 176 170 164 160 | 151
35 293 | 287 | 275 | 268 | 258 | 202 196 188 182 | 176
37 334 1 322 | 311 304 | 293 [ 224 | 220 | 297 | 210 | 202
39 370 | 362 | 348 | 342 | 336 | 252 | 246 | 237 | 230 | 224
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Arreglo en triangulo:

D/’ Tubos de %" DE, arreglo de 15/16” Tubos de %" DE, arreglo de 1”
(pulg) | 1P | 2P 4P | 6P 8P 1-P 2-P 4P 6P 8-P
8 36 32 26 24 18 37 30 24 24 —
10 62 56 47 42 36 61 52 40 36 —
12 109 93 86 62 7% 97 82 76 4 70
13% 127 T 114 96 90 86 109 106 g6 62 74
15% 170 160 140 136 128 151 138 122 118 110
1% 239 | 224 194 188 178 203 196 178 172 166
19% 301 282 252 244 1 234 | 262 250 226 216 | 210
217 361 342 314 306 290 316 302 276 272 | 260
237 447 1 420 306 376 364 384 376 352 342 | 328
25 32 | H06 | 468 | 446 | 434 | 470 452 422 394 | 382
27 637 | 602 550 536 524 559 534 | 488 | 474 | 464
29 721 | 692 640 620 594 630 604 556 538 | 508
31 847 | 822 766 122 720 745 1 728 676 666 | 640
33 974 1 938 878 852 826 8o6 830 774 |1 760 | 732
35 1102 | 1068 | 1004 | 988 958 970 938 862 o664 | 848
37 1240 | 1200 | 1144 | 1704 | 1072 | 7074 | 1044 | 1072 [ 986 | 870
39 1377 | 1330 [ 1258 | 1248 [ 1212 | 1206 [ 1176 | 1128 | 1100 [ 1078 |
D’ Tubos de 1" DE, arreglo de 1'4” | Tubos de 1%” DE, arreglo de 1 9/16”
(pulg) | 1P [ 2P 4P 6-P 8-P 1P 2-P 4P | 6P 8-P
8 21 16 16 14 — — —_ — — —
10 32 32 26 24 - 20 18 14 — -
12 b5 52 43 46 44 32 30 26 22 20
13% 6o 66 5% LY 50 30 36 32 28 26
157 91 86 50 74 12 4 L5 45 42 30
1% 131 118 106 104 94 69 66 62 5% M
19% 163 152 140 136 128 95 91 86 79 69
21% 139 188 170 164 160 117 112 105 101 95
237 247 232 212 212 202 140 136 130 123 117
25 294 | 282 256 252 242 170 164 155 150 140
27 349 | 334 302 296 286 202 196 185 179 170
29 397 | 376 338 | 334 316 | 235 228 297 1 212 | 202
31 472 | 454 | 439 | 424 | 400 275 270 255 245 1 235
33 538 | H2Z2 | 486 470 454 315 305 297 | 288 | 275
35 608 | 592 562 546 532 357 348 335 327 | 315
37 6/4 | 664 632 614 598 | 407 390 380 314 | 357
39 766 | 736 [ 700 608 672 449 | 436 | 425 419 | 407
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APENDICE F: Factores de correccion de temperatura para

intercambiadores de flujo cruzado (Rodriguez, 2005).

1 paso por los tubos, fluidos sin mezclar:
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APENDICE

APENDICE G: Balance de Energia sin Cambio de Fase (Kern,
1997).

Si se verifica que el fluido no cambia de fase, el balance de energia se obtiene
siguiendo este procedimiento, acotando que si el fluido es una mezcla las propiedades

evaluadas seran las propiedades de la mezcla:

1- Se calcula por el balance de energia el calor transferido, obteniendo la capacidad

calorifica (Cp) a las temperaturas promedio (Kern, 1997):

THprom = % (G.1)
T +Tp

Teprom = % (G.2)

Q =my - Cpy - (Ty; —Ty,) = Mg Cpc - (Te; — Teo) (G.3)

Donde:

Cpy : Capacidad calorifica del fluido caliente.

Cpc : Capacidad calorifica del fluido frio.

Thprom : Temperatura promedio del fluido caliente.
Teprom - Temperatura promedio del fluido frio.

my : Flujo masico del fluido caliente.

m : Flujo masico del fluido frio.

Si no se conocen las capacidades calorificas, las mismas pueden obtenerse
por las graficas de calores especificos para liquidos y gases que se muestran en el
Apéndice I. De igual manera, pueden ser determinadas por correlaciones matematicas
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del tipo polinémicas si las constantes para los fluidos en estudio son conocidas, el

programa permite el ingreso de nuevas ecuaciones para el calculo de las propiedades.

2- Se calcula el ATy, dependiendo si es flujo en paralelo a partir de la ecuacién G.4,

o si es flujo en contracorriente a partir de la ecuacion G.5.

(Tyi — Tey) — (Tyo — Teo)

AT, = G. 4
ml In. (Tyi — Te) €9
(Tyo — Tco)
(Ti_To)_(To_Ti)
ATy =~ C(T,_; ) d (G.5)
Ln - [ Hi Co
(THo - TCi)
Donde:

Thi, Tho : Temperaturas de entrada y salida del fluido caliente.
Tci, Tco : Temperaturas de entrada y salida del fluido frio.
ATy - Temperatura media logaritmica.

3- Cuando los fluidos son cortes de petréleo, se deben determinar en lugar de las
temperaturas promedio, las temperaturas caloricas de los fluidos a partir de las
ecuaciones G.6 y G.7. El factor Fr puede determinarse a partir de una grafica que se
muestra en el Apéndice J, aunque varios estudios realizados en funcion de este factor
de correccion, afirman que se puede usar el valor de 0,42 para Fr en todos los casos,

obteniendo resultados satisfactorios (Briggs, et al, 1963).

Tcy = Tho + Fr - (Ty; — Tho) (G.6)

TCC = TCi + Fr- (TCO - TCi) (G7)
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Donde:
Fr : Fraccion calorica.
Tcy : Temperatura calorica del fluido caliente.

Tcc : Temperatura calorica del fluido frio.
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APENDICE H: Balance de Energia con Cambio de Fase.

Si se verifica que el fluido cambia de fase, el balance de energia se obtiene
siguiendo este procedimiento, acotando que si el fluido es un componente puro, el

[13%2]
1

subindice “i” de todas las ecuaciones es igual a 1:

1- Se obtiene el flujo molar de la alimentacion del fluido de interés:

4 m
T TPa o

Donde:
F"" : Flujo molar total de la alimentacion.
M; : Peso molecular del componente i.

Z; » Composicién en la alimentacion del componente i.

2- Con el flujo molar de la alimentacion se obtienen los flujos molares de cada

componente (solo para mezclas):

"

F.

L

= Z,-F" (H.2)

Donde:

F;" : Flujo molar del componente i.

3- Se halla el punto de rocio del fluido siguiendo el procedimiento descrito en el

Apéndice K (solo para mezclas).

4- Se halla el punto de burbuja del fluido siguiendo el procedimiento descrito en el

Apéndice L (solo para mezclas).
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5- En el caso de tener una mezcla, una vez calculados los puntos de rocio y burbuja,
se divide el rango de temperatura entre la temperatura de rocio y la temperatura de
burbuja en incrementos de temperaturas iguales a partir de la ecuacion H.3, con el fin
de analizar mejor el comportamiento del cambio de fase en sectores donde las
variables son muy sensibles a la temperatura. Por el contrario, si se tiene un
componente puro el seccionamiento se hara entre las temperaturas de entrada y salida

del equipo, a partir de la ecuacién H.4.

Tp — T
E

AT = (H.3)
Donde:

E : Numero de secciones en que se divide el equipo.

Tg : Temperatura de rocio.

Tg : Temperatura de burbuja.

AT : Delta de temperatura ente cada seccion.

_ abS(TE - Ts)

AT
E

(H.4)

6- Se estima el flujo molar del fluido (de cada componente si es una mezcla), a partir
de las ecuaciones H.5 si se esta en presencia de una condensacion y la ecuacion H.6 si
es una ebullicién. Para iniciar el calculo, se debe suponer un valor para la relacion de
vapor-liquido (V’/L’) en el caso de condensacion y en el caso de ebullicion se debe
suponer un valor para la relacion liquido-vapor (L’/V’), posteriormente se deben
calcular las K con la ecuacion H.7 a la temperatura de cada uno de los incrementos
(Holland, et al, 1970).

L, = (H.5)
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v = (H.6)

Donde:

L’ : Flujo molar total de liquido.

L’; : Flujo molar de liquido del componente i.
V’i : Flujo molar de vapor del componente i.

V’ : Flujo molar total de vapor.

PCi TCl'
K, = 5 exp 537 - (14 w;) - (1 - ?)] (H.7)

7- Si se tiene una mezcla, el flujo molar total de liquido o vapor sera la suma de los
flujos molares de cada componente, una vez obtenidos éstos, se determina por el
balance global el flujo total de liquido o vapor que queda como incognita en cada

incremento.
n=1
L = Z L (H.8)
i
n=1
Vo= z v (H.9)
i
F'=vV +L (H.10)

8- Una vez obtenidos los flujos totales se verifican las relaciones de vapor-liquido
(V’/L’) o liquido-vapor (L/V’) segln sea el caso, si no son iguales a las supuestas

inicialmente o no estan dentro de un rango de tolerancia fijada, se debe reiniciar el
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calculo suponiendo unas nuevas relaciones hasta cumplir con la tolerancia (Holland,
et al, 1970).

9- Con los flujos molares de liquido y vapor de cada uno de los componentes y los
flujos molares totales de vapor y liquido, se obtienen las fracciones molares en cada

uno de los incrementos (Holland, et al, 1970).

Y, L
X =—=— H.11
UKL (H.11)
V'!
Yl-=Kl--Xl-=V—l, (H.12)
Donde:

X; : Fraccion liquida del componente i.

Y; : Fraccion de vapor del componente i.

10- Se calcula el flujo de calor (Q) de cada componente en cada uno de los
incrementos, el calor total serd el resultante de la suma de los calores de todos los

componentes si el fluido es una mezcla.

Qi = M;- (Hv; -V, + Hl; - L) (H.13)
i=1

0=) 0 (H.14)
n

Donde:

HI; : Entalpia de liquido del componente i.
Hv; : Entalpia de vapor del componente i.

Q; : Calor transferido del componente i.
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11- De la ecuacion H.15 que corresponde al balance de energia se obtienen las
temperaturas del fluido de intercambio (el que no cambia de fase) en cada uno de los
incrementos, dado gque se conocen las temperaturas a la entrada y salida del equipo, el
calor total (Q) con el que se puede obtener el flujo masico si no es conocido, y los

calores en cada incremento (Q;).

Q =my-Cpy - (Ty; — Ty,) = m¢ - Cpc - (T — Teo) (H.15)
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APENDICE I: Capacidad calorifica para liquidos y gases (Kern,
1997).
Calor ewpecifico = Btu/ (1b) (orade F)
NO. Liguide Runge Grades F Cal
29 | Acide Acetice 10C% 32-176 aler
32 | Acelana 68 - 122 especifics
52 | Amoniaze -94-122 -
37 | Atcohol Amilics -58- 77 —
26 | Actetato de Amile 32-212 =
Grades F, 20 | Aniting 32266 02
23 | Berceow 50176
i 27 | Alconel Bencitics -4« 86 o S
— 10 | Clorura de Bencifo -22 - 86 Po) 24—
43 | Salmwena 25%, CiCl, -40- 68 2o =
51 | Salmuers 25% NaCl -40 - 68 o =
44 | Alcohel Butilics 32-212 40 044
2 | Bitullurs de Carbono <148 - 77 =
3 | Tetraclorwro de Carbons 50 - 140 — 03
8 | Clorchencens 32-212 50 B
4 | Cloroforme 32 - 122 s
21 | Decane 2. 77 60 o=
300 6A | Dicloroetane -22 - 140 OS6A us
S | Diclorametans -40- 122 | 7 7A =
15 | Difenite 176-248| O o) 30:0 =
22 | Difenilmetans 86-212 Og — 04
16 | Oxide d¢ Difenile 32 -392 12 B
16 | Dawiherm A 32 - 392 1o of oI13A =
24 | Acelats de Etile S58- 17 ;400.!93 -
42 | Alcohet Etitice 100% 86 - 176 16, 18~ 020 =
46 “ . 95% 68- 1786 Q)BB 02! —
0| =~ - 50% 68~ 176 225 17 19 o24 —
200 25 | Etil. Bencenma 32- 20 23 -
| | Bromurs de Etite 41+ 75 250 — 05
13 glonm de Etils -zg - lg; 026 =
36 | Eter Etilics 148 - =
7 | Yodurs de Etile 2-212| ¥ 2903003'034 —
39 | Etiles Glical -40 - 392 ol ==
280 320038 e
B o -
al LHe *° 08
32 B 45 46 o =
100 D 44 © o 40 =
a3 =
460 o4 -
No Liquide Grados 049 =
2A | Freom - 11(CCI4F) <4+ (58 — 07
5 «  -12(CCleRy) -40- 59
aa|l » -2iCHCIER -4- 158 E
TA| » -Z2(CHCIF,) -4 - |40 -
3A| = -3 ~CCIR) -4- 158 =
0 38 | Glicering -40- 68 =
28 e e -
exane 412 - |
28 | Acids Clorhidrics 30% 68- 212|050 51O —038
41 |Alcshol tsoamiiics 50- 212 =
43 | Aleshol issbutitica 32- 212 =
47 | Alcohol 1sopropilice -4 122 ==
31 | Eter Isopropilice 112~ 68 =
40 | Alcohel Metilica -40- 69 ns
13A| Clocura de Metilo -112- &8 =
<100 14 | Naftaiens 194 - 392 —0.9
12 | Kitrobencens 32-212 e
34 | Nonane -58- 17 -
33 | Octarw -58- 77 =
3 | Percloroetilens -22-284 =
45 | Alechel Progilics -4-212 =
20 |Piridina -58- 77 5 B E
9 | Acide Sularics 98, 50- 113 —{0
11 |Bidxids de Azufre -4- 212 =
23 | Toluens 32- 140 =
53 | Agus 0 - %92 =
19 | Xjlers Orto 2-212 ==
a8 . Mels 32-212
17 « P 32-212
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Calor especifico = Biu/ (1b) (prade F)

3
8

170

Gos iRangoGrados F
Asetilems 32- 390
by 3%0- 75
= 750-255
Alre 32 -2550
Amoniace 32-111
g 1110 -2550
Bidxido de carbomm 32- 750
b s 750-25
Monéxida de Carbono 32-25
Clorg 32- 3
» 330-2550
Etane 32- 330
hd 330- 1110
n 1110 -2550
Etilena 32- 390
. 390-111C
. 1110 -2550
Freoa -1 (CCIyF) 312- 300
» =21 (CHTI, F) 32 - 300
« "22(CHCI F;) 32- 300
* U F-CTIF,) 32- 300
Hidrépens 32- 1110
» . 1110 -2550
Bromurg de Hidréogena 32-2550
Clorurs de Nidrégeno 32 -255C;
Fluorura de Hidrdoeno 32 -2550
Yodure de Hidrégeno 32-2550
Suifuro de Midrégeno 32-1290
Suifuro de Hidrégens 1230 - 2550
Metane 32- 570
% 570- 1290
. 1290 - 2500
Oxido Nitrics 32~ 1290
N » 1290 - 2550
Nitrdpem 32 -2550
Oxigene 32- 930
s 930-2550
Azufre 570-2550
Biéxido de Azufre 32- 150
. = 750-2550
Agus 32-2550

~

o Q

>

40
i :
S =
- S
— 2.0
; 8
O — 09
O s
8 . —08
| -
149 —0.3
Ol6 —08
oi7 05
28 -_:—G"o
19 -
o = -
2‘;».
230 g 2ef— 93
25 278
29—
%’ [
=
32 LA
o 2
33}~
O..
3a0!
T
— QO
| —0.09
—0.08
36 A
O [ cor
-— 0,06
—0.05
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APENDICE J: Factor de correccion para temperatura caldrica
(Kern, 1997).
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APENDICE K: Caélculo de la Temperatura de Rocio (Smith y Van
Ness, 1997).

A continuacidn se detallara el procedimiento y las ecuaciones empleadas para

calcular la temperatura de rocio de una mezcla multicomponentes:
1.- Se seleccionan los compuestos de la mezcla.
2.- Los datos requeridos para las ecuaciones usadas son los siguientes:

2.1- Constantes de Antoine (A, B, C) de los componentes.

2.2- Propiedades criticas de los componentes: temperatura critica (Tc), presion
critica (Pc) y volumen critico (\Vc).

2.3- Factor Acéntrico () de los componentes.

2.4- Constante de los gases ideales.

2.5- Constantes de la Ecuacion de Wilson (Aj).

2.6- Constantes de la Ecuacion de Rackett (Zra).

2.7- Parametro de Interaccion Binaria («, , ).

3.- Los datos de entrada introducidos por el usuario son las composiciones en la
alimentacion de cada componente (Zi) y la presion del sistema (en mmHg). Asi
mismo, en el punto de rocio se puede suponer que la composicion total del vapor no

cambia, por lo que Yi = Zi.

4.- Se calculan las temperaturas de saturacion (Ts;) para cada componente a partir de

la ecuacion de Antoine, introduciendo la presién en mmHg:

—Bi .
T..=——  _Ci K.1
U Ln(P) - Al ' K1)

5.- El primer valor de la temperatura (T) supuesta como semilla se obtiene de:

104



APENDICE

T = Y; (K.2)
Z%Sat

6.- Se calculan las presiones de saturacion (Psy) para cada componente a partir de la
Ecuacion de Antoine:

) Bi
P..=exp| Ai — K.3
sati ( CI +Tj ( )

7.- Se calculan las temperaturas reducidas (Tr), presiones reducidas (Pr) y presiones

de saturacion reducidas de los componentes:

Tro L K.4
Tc (K4)
P
o (K.5)
P

Pr, =—2 K.6

o = (K6)

K, = =t (K.7)

9.- Con los valores obtenidos por la ecuacion K.7, se calculan las fracciones en el
liquido (X;) con la ecuacion de Raoult:
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X, = (K.8)

X =i (K.9)

11.- ElI modelo termodinamico empleado es el de Peng-Robinson, ya que es el
modelo mas utilizado por su alta confiabilidad en la prediccion de las densidades de
muchos compuestos en fase liquida, sus parametros estan expresados en funcion de
las propiedades criticas y el factor acéntrico, y es aplicable a los célculos de todas las

propiedades de los fluidos:

R-T a o
p— _ . K.10
V-bi VZ+2.b-V-b’ (&10)

12.- Los coeficientes a;, bj y a; de la ecuacion de Peng-Robinson se obtienen a partir
de las ecuaciones K.11, K.12 y K.13, con los datos de las temperaturas y presiones
criticas (Tc y Pc) de cada componente, la temperatura reducida (Tr), la constante

universal de los gases (R) y el factor acéntrico ():

2 2
a = 0457243 ¢ (K.11)
C
b =0.07780 R-Te (K.12)
C
&, = [1+(0.37464 +1.542260 +0.269920° J* (L - T, |f (K.13)
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13.- La ecuacion para el célculo del coeficiente de fugacidad de la mezcla (¢):

Lng = %-(Zr ~1)—-Ln(Zr-B")+

2J2.B' | B

B' A

A [B'i 2.3 YAy }

(K.14)
(Zr+ 2.414- B'j

n
Zr-0.414-B'

14.- Los parametros A’, A’;, B’y B’, se obtienen de las siguientes ecuaciones,

obedeciendo las reglas de mezclado:

A':Z Zzi VARV (K.15)
i

B'=>Z7 B (K.16)

B', = 0.07780 -i—f (K.17)

Ay = (1_ K;; )*\/W (K.18)
Con K;i=K;=0y Kj=K;;.

15.- El pardmetro Zr se obtiene como la raiz mayor del polinomio:

Zr® —(1-B)zr? + (A-3B?—2B'jzr - (A B—B?-B*)=0 (K.19)
16.- Se calculan los parametros A’> y B’ para el calculo de los coeficientes de

fugacidad de los compuestos puros (¢sa) @ la temperatura supuesta (T) y a la presion

reducida de saturacion (Prsa):
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A'=0.45724 - ¢ - % (K.20)

r

B'= o.o7780-% (K.21)

r

17.- Se recalculan las raices del polinomio de la ecuacién K.19, tomando como
parametros los nuevos valores de A’’ y B’’, ademas de tomar en este caso también la

mayor de las raices.

18.- Se obtiene el coeficiente de fugacidad parcial (¢sa;) de los compuestos puros a la

temperatura supuesta (T) y a la presion reducida de saturacion (Pysar):

Lng,, =(Zr—1)—Ln(Zr—B")+ AT | Lrr24ld-B (K.22)
22.B"  \Zr-0.414.B"
19.- Se calcula el volumen de liquido saturado por la ecuacion de Rackett:
R-T .
Vi = P < Z (K.23)
C
Donde 1 se obtiene de:
r=1+(1-% | para ~<075 (K.24)
TC TC
0.00693026
1=160+_ ————+ , para T >0.75 (K.25)

(% —0.655) T
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El pardmetro Z;, para cada componente se obtienen de la bibliografia especializada,

seleccionando el correspondiente a cada componente de la mezcla.

20.- Se obtiene el coeficiente de fugacidad (@, ):

_ ¢i _Vi '(P_Pisat)
@, =t Exp{ - } (K.26)

21.- Se obtienen las constantes de Wilson Ay, Axj y Ajj para el sistema en estudio de

la bibliografia recomendada o de un simulador comercial.

22.- Se calcula el coeficiente de actividad y; para cada componente por la ecuacion
de Wilson:

]

Lny, =1—Ln(2xj -AH.J—Z Z;—X (K.27)

23.- Se obtiene la constante de equilibrio para cada componente (K;) por la ecuacién

del método de y—¢:

P
K. :ﬁ (K.28)

24.- En este paso comienza el procedimiento iterativo del método, el cual contiene

dos ciclos, uno dentro de otro y cuya descripcion es la siguiente:

24.1- El lazo interno se inicia cuando se comparan las constantes de

equilibrio (K;) obtenidas por Raoult en la ecuacion K.7 con las obtenidas por
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el método de y—¢ en la ecuacion K.28. Si no son iguales se recalculan los
valores de la composicién en el liquido (X;) con los valores de K; obtenidos
por el método de y—¢, repitiendo los pasos desde el 8 al 23 hasta que los

valores de K;sean iguales.

24.2- En cambio, si las K; son iguales finaliza el lazo interno, se verifica que

la sumatoria de las composiciones en el liquido (X;) sean iguales a uno:
XX =1 (K.29)

24.3- Si se cumple la ecuacion K.29 se obtienen los valores de las

composiciones en el liquido (X;) y la temperatura de rocio (Tg). Sin embargo,
si la 2 X; #1, se inicia el lazo externo repitiendo los calculos desde la

ecuacion 2 en adelante, considerando ahora que la nueva temperatura
supuesta es calculada por el método de Newton-Raphson definido por las
ecuaciones K.30, K.31y K.32:

fT)=> X -1 (K.30)

T=T-_ 2 (K.31)

f(T)= (K.32)

24.4 Para finalizar el lazo iterativo se tiene que cumplir la ecuacién K.29, de
lo contrario habrd que seguir iterando hasta lograr la convergencia deseada. En la
Figura K.1 se puede apreciar el algoritmo para el calculo de la temperatura de rocio
(Smith y Van Ness, 1997).
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En los dltimos afios se han realizado muchos estudios termodindmicos
rigurosos para la determinacion de los valores de la constante de reparto (K) a tal
punto de que existen cartas hechas para algunos hidrocarburos. Sin embargo, estas
cartas no son confiables cuando se habla de calculos a nivel computacional, y es por
ello que cientificos e ingenieros han desarrollado correlaciones que facilitan el

calculo de la constante de reparto (Al-Saygh, 2004).

La Unica desventaja de estas correlaciones es que tienen aplicaciones limitadas
porque estan desarrolladas para sistemas especificos, o en algunos casos estan
acotadas en un rango de condiciones. Algunas de estas correlaciones pueden ser de la
forma polindmica y otras pueden ser de la forma exponencial, en las cuales la
constante de reparto (K) puede ser expresada en términos de presiones y
temperaturas. Una de estas correlaciones comunmente usada es la presentada en la

ecuacion XCI por Wilson:

PCi TCL'
K; = 5 exp [5,37 1+ w)) - (1 — T)] (K.33)

Para efectos practicos del presente trabajo, ésta es la correlacion empleada
para el calculo del coeficiente de reparto, la misma es aplicable para rangos de
presiones bajas y moderadas hasta 500 psia, y se supone que los valores de K

obtenidos son independientes de la composicion (Al-Saygh, 2004).
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Introducir

PyYi

—>[ Suponer T J
v

Obtener los K; ! por
métodos aproximados

v
[ Calcular X; }
v

Calcular K; con modelos v valores
normalizados de X;

X,
Xy = =

No

TX =1
v

Reportar
Troc v X;

Figura K.1: Algoritmo para el calculo de la Temperatura de Rocio (Smith y Van Ness, 1997).
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APENDICE L: Calculo de la Temperatura de Burbuja (Smith y Van
Ness, 1997).

Para el célculo de la temperatura de burbuja de una mezcla multicomponentes,
se sigue el mismo procedimiento que el usado en el calculo de la temperatura de
rocio, salvo en los pasos que se describen a continuacion donde se presentan algunas

variaciones en las ecuaciones empleadas:

3.- Los datos de entrada introducidos por el usuario son las composiciones en el
liquido de cada componente (Xi) y la presion del sistema (en mmHg). Asi mismo, en
el punto de burbuja se puede suponer que la composicién total del liquido no cambia,
por lo que Xi = Zi.

5.- El primer valor de la temperatura (T) supuesta como semilla se obtiene de:
T=) XiT, (L.1)

9.- Con los valores de obtenidos en por la ecuacion K.7 del Apéndice K, se calculan

las fracciones en el vapor (Y;) con la ecuacion de Raoult:

Y =K -X. (L2)

10.- Se normalizan las fracciones de vapor () obtenidas en la ecuacién L.2:

VA (L3)

norm = ZYI

24.- En este paso comienza el procedimiento iterativo del método, el cual contiene

dos ciclos, uno dentro de otro y cuya descripcion es la siguiente:
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24.1- El lazo interno se inicia cuando comparan las constantes de equilibrio
(K;) obtenidas por Raoult en la ecuacion K.7 del Apéndice K, con las
obtenidas por el método de y—¢ en la ecuacion K.28 del Apéndice K. Si no
son iguales se recalculan los valores de la composicion en el vapor (Y;) con
los valores de Kjobtenidos por el método de y—¢, repitiendo los pasos desde el

8 al 23 hasta que los valores de Kjsean iguales.

24.2- En cambio, si las K; son iguales finaliza el lazo interno, se verifica que

la sumatoria de las composiciones en el vapor () sean iguales a uno:
2Y: =1 (L.4)

24.3- Si se cumple la ecuacién L.4 se obtienen los valores de las
composiciones en el vapor (Y;) y la temperatura de burbuja (Tg). Sin
embargo, si la 2Y; #1, se inicia el lazo externo repitiendo los calculos desde

la ecuacion 1 en adelante, considerando ahora que la nueva temperatura
supuesta es calculada por el método de Newton-Raphson definido por las
ecuaciones L.5, y las ecuaciones K.31 y K.32 del Apéndice K:

f(T)=2Y, -1 (L.5)

24.4- Para finalizar el lazo iterativo se tiene que cumplir la ecuacion L.5, de
lo contrario habrd que seguir iterando hasta lograr la convergencia deseada.
En la Figura L.1 se puede apreciar el algoritmo para el calculo de la

temperatura  de burbuja (Smith y Van Ness, 1997).
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Introducir
PyXi

—’[ Suponer T J

v

Obtener los K; ! por
métodos aproximados

)
[ Calcular Y; }
v

Calcular K; con modelos y valores
normalizados de Y;

) A
morm Z }-:

Si

No

TY, =1
v

Reportar
Tburb v Y;

Figura L.1: Algoritmo para el calculo de la Temperatura de Burbuja (Smith y Van Ness, 1997).
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APENDICE M: Calculos Geometria Intercambiador Doble Tubo

(Kern, 1997).

Para los célculos del tubo interior se utilizara el subindice p (“pipe”):

1- Se obtiene el area de flujo (ay):

m-d?
a =—7

Donde:

a, = Area de flujo de la seccion del tubo.

2- Velocidad masica (Gp):

G, =—L
P ap
Donde:

G, : Velocidad masica en el lado del tubo.

i, : Flujo masico que va por el tubo.

(M. 1)

(M.2)

3- Se obtiene la viscosidad (), a partir de T'c; 0 Tcy, 6 a partir de Teprom O Thprom »

dependiendo del caso que se esté estudiando, en el Apéndice Q se pueden apreciar

las graficas para obtener estos valores, de igual manera se tienen correlaciones

matematicas. Cabe destacar que el valor de la viscosidad también podria ser un dato

conocido, que no requiera ser calculado.

4- Se obtiene el nimero de Reynolds (Re):
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Re=——2 (M.3)

Donde:
Re : NUmero de Reynolds.

u = Viscosidad del fluido.

5- Se obtiene el nimero de Prandtl (Pr):

_HCP,
k (M.4)

Pr

Donde:
Pr : Namero de Prandlt.

cpp : Capacidad calorifica en el lado del tubo.

6- Se calcula el nUmero de Nusselt (Nu) para régimen laminar y turbulento por las
ecuaciones M.5 y M.7 desarrolladas por Sieder y Tate. Para régimen de transicion se
utiliza la ecuacion M.6 desarrollada por Hausen (Perry, 1995). Estas tres ecuaciones
solo aplican para los casos donde no se tiene cambio de fase. Cuando se tiene cambio
de fase se deben usar las ecuaciones para condensacion y/o ebullicion que detallan en
los Apéndices R y S respectivamente. Para realizar estos calculos se supone que el

0,14

factor de correccion de viscosidad (u/uw) ™" esigual a uno, ya que alin no se conoce

la temperatura de la pared.

by, % 0,14
Nu =186 (mJ (iJ (Re < 2.100) (M.5)
LR luw
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% 0,14
Nu=o,116.(Re%—125j-Pr%- 1+[$j (iJ (10000 >Re > 2.100)

R luw
(M.6)
0,14
Nu = 0,027 - Re?®. Pr%- (iJ (Re >10.000) (M.7)
My
Donde:

Lr: Longitud requerida.
Nu : Numero de Nusselt.

tw - Viscosidad evaluada a la temperatura de pared.

7- Se calcula el coeficiente individual interno (h;):

(M.8)

8- Una vez obtenido h; , se corrige para obtener el coeficiente individual interno

referido al area externa (hi):

h, =h = (M.9)

Donde:

hi, = Coeficiente de transferencia de calor referido al diametro exterior del tubo.

El diametro exterior (d,) por lo general es dato del problema, en el Apéndice T se
pueden observar algunos valores tipicos del mismo para varios didmetros nominales

de tubos.
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Para los célculos del &nulo se utilizara el subindice a (anulo):

9- Area de Flujo (a,):

. 7-(D? - D?)

a 2 (M.10)

Donde:

a, : Area de flujo de la seccion anular.

10- Diametro Equivalente (De):

D? - D?
D

0

De = (M.11)

11- Velocidad masica (G,):

G, =—* (M.12)

Donde:
Ga : Velocidad masica en el lado del anulo.

m, : Flujo masico en el lado del anulo.

12- Se obtiene la viscosidad (), siguiendo la misma metodologia empleada en el

paso 3.

13- Se obtiene el nimero de Reynolds para la seccion anular (Re):

119



APENDICE

De-G

Re = 8 (M.13)

14- Se obtiene el nimero de Prandtl para la seccion anular (Pr):

Pr =—“'kcpa (M.14)

Donde:

cp, : Capacidad calorifica en el lado del anulo.

15- Se calcula el numero de Nusselt (Nu) de la misma forma que se calcula en el paso
6, solo que aqui se sustituye el didmetro interior del tubo interior (d;) por el diametro

equivalente (De).

16- Se calcula el coeficiente individual externo (hy):

h02Nu~k
De

(M.15)

Una vez calculadas las secciones de tubo interior y el anulo se obtienen los

coeficientes totales de transferencia de calor:

17- Se calcula el coeficiente de transferencia de calor limpio (Uc):
I’-O
LI
— = (M.16)

18- A partir del coeficiente de transferencia de calor limpio (Uc), se obtiene el

coeficiente de transferencia de disefio (Up):
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i = i+ Rdi + Rdo (M17)
UD UC

19- Se calcula el area total de transferencia de calor (A7):

___Q
A =0T (M.18)

mi

20- A partir del area total se obtiene la longitud requerida (Lg):

L = (M.19)

Donde:

Lg : Longitud requerida.

Una vez calculada la longitud requerida se obtiene la correccion por temperatura de

pared:

21- Se calcula la temperatura de pared interna (Tyg):

T =T, wi = T
| Hprom WI| _ Cprom| (MZO)
1 —+R In(d/)
ho-z-d Ly 1
2-m-k-Lg 0-7r~d0-LR
Donde:

Twi : Temperatura de pared interna.

Hay que tener en cuenta que la ecuacion M.20, es vélida solo cuando el fluido
caliente circula por el tubo interior. Cuando éste circula por el anulo, hay que
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modificar esta ecuacion, invirtiendo los valores de las temperaturas promedio, es

decir, reemplazando Tprom POr Tcprom, Y Teprom POF Thprom.

22- Se calcula la temperatura de pared externa (Tyo):

T -T.. -
| H;-rom wi | — d (le)
—+Ry In(/j
h -7-d, -Lg
2-w-k-Lg
Donde:

Two : Temperatura de pared externa.

En la ecuacion M.21, debe hacerse la misma consideraciéon hecha con la ecuacion
M.20.

23- Se evallan las viscosidades a la temperatura de pared interna y externa.

24- Se calcula el factor de correccion de la viscosidad para el tubo interior (¢,):

4, = [i] | (M.22)
luwi

Donde:
¢ Factor de correccion de la viscosidad para el tubo interior.
Ui - Viscosidad del fluido que va por el tubo, evaluada a la temperatura de pared

interna.

25- Factor de correccion de la viscosidad para el anulo (@y):
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. = (L] | (M.23)
Huo

Donde:

¢, . Factor de correccion de la viscosidad para el &nulo.

Uao: Viscosidad del fluido que va por el &nulo, evaluada a la temperatura de pared

externa (Ib/pie.h).
26- Se corrige el coeficiente individual de transferencia de calor interno (hio):
hioc = hio ’ ¢p (M24)

Donde:

hioc = Coeficiente individual de transferencia de calor interno corregido.

27- Se corrige el coeficiente individual de transferencia de calor externo (hiec):
h.=h, -, (M.25)

Donde:

hoc = Coeficiente individual de transferencia de calor externo corregido.

28- Se recalculan los coeficientes totales a partir de las ecuaciones M.16 y M.17 con
los nuevos valores de los coeficientes individuales corregidos. Posteriormente se
calcula el nuevo valor del area total de transferencia de calor a partir de la ecuacion
M.18 y finalmente se obtiene la nueva longitud requerida utilizando la ecuacion
M.19.
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29- Una vez realizadas todas estas correcciones, se verifica que las temperaturas de
pared calculadas sean las correctas realizando el siguiente ciclo iterativo: con los
nuevos valores de los coeficientes individuales y totales, el area total de transferencia
de calor y la longitud requerida, se calcula nuevamente la temperatura de la pared
interna (paso 21) y se compara con la calculada la primera vez, si la diferencia entre
ambas temperaturas es apreciable, mayor que una tolerancia fijada, se repiten los
pasos desde el 22 hasta el 28, tomando como nuevo valor de temperatura de pared
interna el ultimo que sea calculado, hasta que la diferencia entre ambas temperaturas

sea menor a la tolerancia fijada.

30- Cabe destacar, que cuando el nimero de Reynolds (Re) no se encuentre en
régimen turbulento se tendra que realizar otro ciclo iterativo, ya que las ecuaciones
de Nusselt (Nu) para régimen de transicion y laminar tienen un término asociado con
la longitud requerida del intercambiador (Lg) que aun no se conoce. El ciclo iterativo
que se sigue en este caso es el siguiente: se supone un valor de la longitud requerida
(Lg), tomando como semilla el valor calculado de la misma si estuviese en régimen
turbulento. Posteriormente se sigue con todo el procedimiento explicado
anteriormente hasta calcular el valor de la longitud requerida (Lg). Una vez realizado
este calculo se compara el valor supuesto con el valor calculado, si la diferencia entre
ambos es apreciable, mayor que una tolerancia fijada, el valor de la longitud
calculado seré ahora el valor supuesto, y se repetirdn nuevamente todos los calculos

hasta que la diferencia de longitudes sea menor a una tolerancia fijada.
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APENDICE N: Célculos Geometria Intercambiador Tubo y Coraza
y Flujo Cruzado (Kern, 1997).

Para los intercambiadores de tubo y coraza o flujo cruzado, se deben realizar
algunos calculos previos donde se obtendran los parametros necesarios para las

ecuaciones que seran usadas posteriormente:

1- Se obtienen los parametros R y S necesarios para el calculo del factor de

correccion:
Ty, — T,

R=_f "Ho (N.1)
Teo — T
T, — Tr;

S = Co Ci (NZ)
THi - TCi

Donde:

R,S : Grupos de temperatura usados para el factor de correccion.

2- Se obtiene la temperatura media efectiva (47Tner) de la ecuacion N.3, donde el
factor de correccion se obtiene a partir de la ecuacion N.4 para intercambiadores del
tipo 1-2, y de la ecuacion N.5 para intercambiadores 2-4. Cabe destacar que la
ecuacion N.4 es valida también para intercambiadores 1-4, 1-6 y 1-8, ya que las
deducciones y estudios realizados afirman que la diferencia entre los valores del

factor de correccion (F’), para estos arreglos, es menor del 2 % (Kern, 1997):

AT, ¢ =AT,, -F' (N.3)

M-m( 1-3 J

1-R-S
[2-5-[R+1-VR? 11)
R=1)- (2—3 (R+1+4R? +1)}

F'=

(N.4)
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e i)

n
2-(R-1)| 1-R-S
Fe— . (N.5)
g—l—R+§-\/(1—S)-(1—R-S)+\/R2 +1
In
g—1—R+§-\/(1—8)-(1—R-S)—«/R2 +1
Donde:

F’: Factor de correccion de la temperatura.

3- Si estamos en presencia de cambio de fase se debe calcular el factor de correccion

para cada uno de los incrementos que se tengan en el equipo.

4- Reacomodando la ecuacion de disefio, se tiene la ecuacion N.6, el término ubicado
a la derecha de la igualdad es completamente conocido. En el caso de cambio de fase
se debe calcular en cada incremento, posteriormente se suman todos estos términos
para obtener entonces el resultado del producto del coeficiente global (Up) por el area

total (Ar) en todo el equipo:

Q

Up Ay = ———
b5 = F AT,

(N.6)

5- Se supone un valor del coeficiente global de transferencia de calor (Ups). En el
Apéndice V se pueden observar algunos valores tipicos de este coeficiente para

algunos fluidos comunes en el uso de intercambiadores de calor.

6- Se calcula el area total de transferencia de calor supuesta (As):

A=——7— (N.7)
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Donde:

A, : Area total de transferencia a partir del coeficiente global supuesto.
Ups : Coeficiente global de transferencia de calor supuesto.

7- Se calcula la superficie externa del tubo por pie lineal (a”):

(N.8)

Donde:

a'': Superficie externa del tubo por pie lineal.
8- Se obtiene el numero de tubos (Nt) y se aproxima al entero superior que sea

divisible entre el nimero de pasos por los tubos, por ejemplo: Si es un intercambiador
1-2 debe ser par, y si es 1-4 debe ser multiplo de 4.

_ A
Np = (N.9)

Donde:

N+t : Namero de tubos del intercambiador.
9- Se calcula el area de la configuracion de los tubos dependiendo del arreglo (Ac):

9.1- Para arreglos triangulares:
1
A, =3 pt? - sen(60°) (N.10)

Donde:
A : Area de la configuracion de los tubos.
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pt : Espaciado entre los centros de los tubos.

9.2- Para arreglos en cuadro:

A, = pt* (N.11)
10- Se obtiene el area total de los tubos dependiendo del arreglo de los tubos:
10.1- Para arreglos triangulares:
A=2-N;-A, (N.12)
Donde:
A : Area total de los tubos .
10.2- Para arreglos en cuadro:
(N.13)

A=N; A,

11- Se calcula el didametro minimo de la coraza (Ds), destacando que como criterio de
disefio, al mismo se le suma dos veces el didmetro de un tubo con el fin de dejar un

espacio mas adecuado entre el banco de los tubos y la coraza :

D, = 4 A +2-d, (N.14)
T

Donde:
D, : Diametro minimo de la coraza.
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12- Se estima el espaciado de los deflectores (B), ya que se establece que el mismo no
debe ser mayor que el didmetro minimo de la coraza y no deberd ser menor de un
quinto del valor del didmetro minimo de la coraza. En este caso se realizan los
calculos suponiendo que el espaciado es el menor permitido, ya que éste es el que
genera mayor turbulencia y por consiguiente mayores coeficientes de transferencia de
calor. El valor real del espaciado de los deflectores dependera primordialmente de las
caidas de presion que se quieran obtener, asi como también de los costos asociados al

mismo:
D,>B> % (N.15)

Donde:

B: Espaciado de los deflectores.

13- El espesor del deflector se establece en 0,5 pulg cuando no se conoce el valor

del mismo (es el valor mas comun usado en la préactica).
14- Se calcula el nimero de deflectores (Np) y se aproxima al nimero entero superior:

L-B

= N.16
esp+B ( )

N,

Donde:
N : Numero de deflectores.

esp : Espesor del deflector.

15- Se corrige el espaciado entre los deflectores (Bc):
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_ L—N;-esp
N, +1

Bc (N.17)

Donde:

Bc : Espaciado de los deflectores corregido.

16- Se calcula el numero de cruces por el intercambiador (N+1):
L

(N+1) =— (N.18)
Bc

Donde:
(N+1): Ndamero de cruces por el intercambiador.

17- Se corrige el area de transferencia de calor supuesta (Asc):
A, =a"N;-L (N.19)

Donde:
As : Area de transferencia de calor supuesta corregida.

18- Se recalcula el coeficiente global de transferencia de calor supuesto (Ups) una

vez obtenidos los resultados anteriores:

__Q (N.20)

U
. A%c ’ ATmef

Donde:

Upsc: Coeficiente global de transferencia de calor supuesto corregido.
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Para el lado de la coraza se tienen los siguientes célculos:

19- Area de flujo (ay):

c' .
a, =D, (Ej Bc (Para Intercambiadores de Tubo y Coraza) (N.21)
2:C'-e . .

ag=2-Np-L- (pt —-d, — ?) (Para Intercambiadores de Flujo Cruzado)
(N.22)

C'=pt-d, (N.23)

Donde:

a, : Area de flujo.

Bc : Espaciado entre los deflectores corregido.

C’ : Espaciado entre los tubos.

d, : diametro externo del tubo.

20- Se obtiene la velocidad masica en el lado de la coraza (Gs):

G, =D (N.24)

a'S
Donde:

G = Velocidad masica en el lado de la coraza.

M, = Flujo masico en el lado de la coraza.

21- Se calcula el diametro equivalente (De), dependiendo del arreglo de los tubos:
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21.1- Para arreglos triangulares:

4.[%%';"1
%vr-do

De =

21.2- Para arreglos en cuadro:

(N.25)

(N.26)

22- Se evalua la viscosidad (), utilizando el procedimiento seguido en el paso 3 del

Apéndice M, referido al célculo de intercambiadores de doble tubo.

23- Se calcula el nimero de Reynolds (Re), para el lado de la coraza.

Re — De-G,

7

24- Se obtiene el nimero de Prandtl (Pr), para el lado de la coraza.

k

Donde:

cps : Capacidad calorifica para el lado de la coraza.

(N.27)

(N.28)
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25- Se calcula el nimero de Nusselt (Nu), a partir de la ecuacion N.29. Para realizar

este calculo se supone que el factor de correccion de viscosidad (p/p.)** es igual a
uno, ya que aun no se conoce la temperatura de la pared.

055 iy u \014
Nu = 0,36 - Re®55 . pr'/3 . (;T) (Re > 2000) (N.29)

26- Se calcula el coeficiente externo (h,), a partir de la ecuacion M.15 del Apéndice

M (Calculos Geometria Intercambiador Doble Tubo).

Para el lado de los tubos se tienen los siguientes calculos:

27- Area de flujo por tubo (a*):

(N.30)

Donde:
a’, . Area de flujo por tubo. En el Apéndice T se encuentran algunos valores de a

para algunas medidas de tuberia.

28- Area de flujo (ay):

(N.31)

Donde:
a, : Area de flujo.
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29- Se calcula la velocidad mésica (Gy).

G, =M (N.32)

Donde:

Gt : Velocidad masica en el lado de los tubos.

m, : Flujo masico en el lado de los tubos.

30- Se evalua la viscosidad (p), utilizando el procedimiento seguido en el paso 3 del

Apéndice M, referido al calculo de intercambiadores de doble tubo.

31- Se calcula el namero de Reynolds (Re), para el lado de los tubos.

Re = 3G (N.33)
7]

32- Se obtiene el numero de Prandtl (Pr), para el lado de los tubos.

Pr= % (N.34)

Donde:

cp : Capacidad calorifica en el lado de los tubos.

33- Para intercambiadores de tubo y coraza, se calcula el nimero de Nusselt (Nu), a
partir de las ecuaciones N.35, N.36 y N.37, dependiendo de la zona en que se
encuentre el fluido. Para intercambiadores de flujo cruzado se obtiene Nu a partir de
la ecuacion N.38 si el arreglo es triangular y de la ecuacién N.41 si el arreglo es en

cuadro. Para realizar estos calculos se asume que el factor de correccion de
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0,14

viscosidad (u/pw) es igual a uno, ya que aun no se conoce la temperatura de la

pared.

Nu = 0,027 - Re®. Pr’3 (i (Re > 10.000) (N.35)
y7i

/ 0,14
NU = 0,116- (Reé 125) prs.|1 [ ( j } (i] (10.000 >Re > 2.100) (N.36)
th

or i 1 0,14
Nu = 1,86-(%”“] [i] (Re < 2.100) (N.37)

0,2 0,1134
S Sa\ "
Nu = 0,134 - Re%681 . pr'/3 . (—“) : (—“) (1.100 < Re < 18.000) (N.38)

# e
L
Se=qy- = (N.39)
d, d,
- _2__° N.4
L > > (N.40)

-0,375
A
Nu = 0,3 - Re%6%5 . pr'/3 <A T> (1.000 < Re < 40.000) (N.41)
of
Agp = m-d, - (Pr—e)-Ng (N.42)
Pr=S,+e (N.43)

Donde:

Agyf: Avrea de la superficie externa sin aletas.
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d,: Diametro de la aleta.

di : Didmetro interior de los tubos.
e: Espesor de la aleta.

l¢: Distancia de la aleta al tubo.
N, : NUmero de aletas.

Pr: Distancia entre los centros de las aletas.

S, Espaciado entre aletas.

La ecuacion N.38 esta sujeta a las siguientes restricciones, la desviacion estandar es
del 5,1 % (Mi Sandar, 2003):

a) 0,044 pie < d, <0,134 pie
b) 0,014 pie < [ < 0,054 pie
c) 0,006 pie < S, < 0,009 pie
d) 0,001 pie < e < 0,006 pie

La ecuacion N.41 estd sujeta a la siguiente restriccion y su maxima desviacion
estandar es del 25 % (Mi Sandar, 2003):

a) 5< 4L <12
Aoy

34- Se calcula el coeficiente individual interno (h;):

(N.44)

35- Se obtiene el coeficiente individual interno corregido (hjo):
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10 1

h o—h. g_ (N.45)

Una vez calculada la longitud requerida se obtiene la correccion por temperatura de

pared:

36- Se calcula la temperatura de pared interna (T.;)

Wil

Topron — T -T
| Hprom wi Cprom | (N46)

T
1 -~ (d
1 R In(/)
hozd-L d) 1

2.7-k-L h-zd,-L

37- Se calcula la temperatura de pared externa (Tuo):

Toorom = Tui -
| H:I[irom WI| :lTWId TW0| (N47)
7+Rdi In(%j
h-z-d,-L N/
2-7-k-L

Hay que tener en cuenta que las ecuaciones N.46 y N.47 son validas solo
cuando el fluido caliente circula por los tubos. Cuando éste circula por la coraza, hay
que modificar esta ecuacidn, invirtiendo los valores de las temperaturas promedio, es

38- Se evallan las viscosidades a la temperatura de pared interna y externa.

39- Se calcula el factor de correccion de la viscosidad para la coraza (¢):

4, = (i] | (N.48)
Hyo
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Donde:

¢ - Factor de correccion de la viscosidad para el lado de la coraza.

40- factor de correccion de la viscosidad para los tubos (¢):

¢ = [ij | (N.49)
luwi

Donde:

@ = Factor de correccién de la viscosidad para el lado de los tubos.

41- Se obtiene el coeficiente individual de transferencia de calor interno corregido
(hioc):

hioc = hio ’ ¢p (NSO)

42- Se obtiene el coeficiente individual de transferencia de calor externo corregido
(Nioc):

h.=h, @, (N.51)

43- Si se tiene un intercambiador de tubo y coraza, se recalculan los coeficientes
totales, a partir de las ecuaciones N.52 y N.53, con los nuevos valores de los
coeficientes individuales corregidos, y por Gltimo se calcula el nuevo valor del area
total de transferencia de calor a partir de la ecuacion N.54. Por el contrario, si el
intercambiador es de flujo cruzado, se deben calcular los coeficientes totales a partir
de las ecuaciones N.55 y N.56, ya que para este tipo de intercambiador se cuenta con
la presencia de aletas anulares (Unico tipo de aletas estudiado en este trabajo), cuya
eficiencia se obtiene a partir de las ecuaciones N.57 a la N.68:
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¢ hio k o}
i_i_‘_Rdi_'_Rdo
Uy c

Q
A =0 AT

D’ mi
1 11 1 N
U-A (U-4); U-4), @, h-A4);

A
Mo :1—7](-(1_77]()

* da
r = do
Donde:

R, +

1

(770 h 'A)o

r*: Relacion entre el diametro de la aleta y el diametro del tubo.

e
le=lf+§

Donde:

[,: Altura relativa de la aleta.

0o
=

==~
Q

(N.52)

(N.53)

(N.54)

(N.55)

(N.56)

(N.57)

(N.58)

(N.59)
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Donde:

m: Parametro para el calculo de aletas anulares.

a’ — (r*)—0,246

b =0,9107 + 0,0893 - r* si r <2
b’ =0,9706 + 0,17125 - Ln(r*) Sir*>2
@ =m-1l, 17 (0,13-m-1,—1,3863)

Donde:

a',b': Parametros para el calculo de la eficiencia de la aleta.

@: Pardmetro para el célculo de la eficiencia de la aleta.
np=a-(m-1,)7" si @ >0,6+4 2,257 (r*)"045

_ tanh(o)
P

ny si ¢ <0,6+42257- ()70

T
A== (i —dd)+m-dg e
Ay, =m-d, Ny —m-d,-e-N,
ATA =Ab +Af'Na

Donde:
A, Area de la base expuesta al fluido.

(N.60)

(N.61)

(N.62)

(N.63)

(N.64)

(N.65)

(N.66)

(N.67)

(N.68)

A7, Area total incluyendo el area de la base y toda la superficie aleteada.
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44- Una vez obtenida el area total de transferencia de calor ésta se compara con el
area total de transferencia calculada, a partir de la suposicién del coeficiente global

(Ups), de donde pueden surgir los siguientes casos:

44.1- Si el area disponible (area supuesta inicialmente) es superior al &rea
requerida (&rea corregida) en mas del 15 % se ha supuesto un coeficiente
global muy bajo y debe aumentarse. Puede aumentarse seleccionando el
tamafio de la coraza inmediato inferior e ir disminuyéndolo gradualmente, o
tomar el coeficiente global requerido y disminuirlo entre un 5y 10 % e iniciar

el calculo nuevamente.

44.2- Si el exceso de area esta ubicado entre un 10 y un 15 %, y se requiere
bastante proximidad a las temperaturas de proceso, se puede variar un poco el

espaciado de los deflectores hasta que el exceso del &rea sea menor al 10 %.

44.3- Si el area requerida (area corregida) es inferior al area disponible (area
supuesta inicialmente) se ha supuesto un coeficiente global muy alto. Puede
disminuirse seleccionando el tamafo de la coraza inmediatamente superior e ir
aumentandolo gradualmente, o tomar el coeficiente global requerido e irlo

disminuyendo entre un 5y 10 % segun sea la deficiencia del area.

141



APENDICE

APENDICE O: Caidas de Presion en Intercambiadores de Doble
Tubo (Kern, 1997).

Caida de presion en el tubo interior:

1- Se obtiene fp, a partir de la ecuacion O.1 si el régimen es laminar, y de la ecuacion
0.2 si el régimen es turbulento. Para flujos en régimen de transicion, se consideraran
como régimen turbulento, ya que en esta zona el comportamiento del flujo es muy
inestable (Perry, 1995):

_ 64

Ffo22
®  Re

(Re < 2100) (0.1)

1 1 2,51

— =21
\/f—D 0910 3,7,(d/j+Re-\/f—D
&

(Re >2100) (0.2)

De igual manera el factor de friccién puede ser calculado por la ecuacion O.3
desarrollada por Shacham. A diferencia del factor de friccion de Darcy, ésta ecuacion

no es recurrente y su célculo resulta més sencillo (Olujic, 1981).

-2

8/ &
5,02 /d 145
fo= | ~2ogu | 552 - 2= loglo< do —) 0.3)

3,7 Re

Donde:
¢ = Factor de rugosidad. En el Apéndice U se muestra una tabla con valores de
factores de rugosidad.

f = Factor de friccion de Shacham.
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2- Se obtiene la caida de presion en el lado del tubo interior (4Pp). Puede ser usado el

factor de friccion de Darcy o el factor de friccion de Shacham:

G 2
AP = f_ [%]_2 P (0.4)
i P

Caida de presion en el anulo:
3- Se obtiene el diametro equivalente para caida de presién (D ’e):
D'e=D, —d, (0.5)

4- Se calcula el namero de Reynolds (Re’):

Re= 28 G (0.6)
7

5- Se obtienen el factor de friccion empleando las mismas ecuaciones utilizadas en el

paso 1, cambiando tnicamente el nimero de Re por Re’.

6- Se obtiene la caida de presion en lado del anulo (4P,). Puede ser usado el factor de

friccion de Darcy o el factor de friccion de Shacham:

Le )| G&’
AP, _{1+ fo (D—H ) (0.7)
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APENDICE P: Caidas de Presion en Intercambiadores de Tubo y
Corazay Flujo Cruzado (Kern, 1997).

Para obtener la caida de presién en el lado de la coraza:

1- Se obtiene el factor de friccion de Darcy para el lado de la carcasa, a partir de la
grafica que se muestra en el Apéndice W o con correlaciones matematicas. Para fines

del presente Trabajo, esta curva esta regresionada.

2- Se calcula la caida de presion en el lado de la coraza (4Ps):

o2

Donde:

D, : Diametro interior de la carcasa.

Gs: Velocidad masica en el lado de la carcasa.

APg: Caida de presion en el lado de la carcasa.

Para obtener la caida de presion en el lado de los tubos:

3- Si el intercambiador es de tubo y coraza, se obtiene el factor de friccién de Darcy,
a partir de las ecuaciones O.1, 0.2 y 0.3 que se encuentran en el Apéndice O,
referidas a las caidas de presion en intercambiadores de doble tubo, y posteriormente

se calcula la caida de presion a partir de la ecuacion P.2.

AP, :{4-n+ f[LNMG—J (P2)
d, 2p
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Donde:
G; : Velocidad masica en el lado de los tubos.

APy Caida de presion en el lado de los tubos.

4- Si el intercambiador es de flujo cruzado, se obtiene el niUmero de Euler (Eu) a
partir de la ecuacion P.3 propuesta por Gianolio y Cuti si el arreglo de los tubos es en
triangulo, o a partir de la ecuacion P.4 propuesta por Haaf si el arreglo de los tubos es

en cuadro.

Dt —1,454
Eu = 138,3- Re 0478 (—) (P.3)
do
0,4
_ . 1—0,25 , & .
Eu=25-Re (D,e) Ny (P.4)
5- Se calcula la caida de presion en el lado de los tubos (4Py):
AP, = Eu-p-G? (P.5)
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APENDICE Q: Viscosidad de liquido y gas (Kern, 1997).

Liquido X | ¥ ; Liquido (i v ¥
Acetaldehido  .....00.... 15.2} 4.8 | Cloruro Estanico . .....-- 13.5 128
Acetato de Amilo  ........ 11.8112.5 | Cresol, meta ,...,....... 2.5.20.8
Acetatode Butilo .......- 12.3:11.0 | Dibromoetano ........... 12.7'15.8
Acetatode Etila . ..... ... 13.7! 9.1 | Dicloroetano ............ 13.2:122
Acetato de Metilo ........ 142| 8.2 ! Diclorometano .......... 146' 8.9
Acectatode Vinilo .....::. 140( 88 | Difenilo ..........ia0es 12.0118.3
Acetona 100% .....-..:. 14.5| 7.2 | Eter Etilico :-. . vivisvavan 14.5! 5.3
Acetona 35% .......... 7.9(15.0 | Etilbenceno  ...........- 13.2!11.5
ABUua .i..iiiicesiieveens 1 10.2 (13.0 | Edlenglicol ....... .. 6.0!23.6
Acido Acético 100% . .... 1122 AR | FeRol oiis s vz e s o ese 69208
Acido Acético 7T0% ..... 9.5{17.0 | Formiate de Etilo . ....... (142 8.4
Acido Buurico  .......... 12.1 1153 j Freon }l . .c.cevenaconi ‘144 8.0
Acido Clorosulfdnico ..... 11.2:118:1 4 Freond®: iiwivieieieessi .16.81 5.6
Acido Férmico ....,,..... 10:7115.8 | Freem2l .ot sivevae] 15:7 75
Acido Isobutirico ........ 1221144 | Freon2Z ....iveccesras 172 4.7
Acido Nitrico 95% ....... 112.81(13.8 | Freon 113 ... eieinaneiy 125 114
Acido Nitrico60% ....... 10.8{17.0-»Ereon 114 .............. 146+ 8.3
Acido Propiénicoe  ........ 12.8{13.8 | Glicerina100% ......... | 2.0:300
Acido Sulfirico 110% 72127.4 | Glicerina 50% ....... ..| 6.9 196
Acido Sulfirico 98% 701248 | Heptano ........c.ouvnn 114.1: 84
Acido Sulfirico 60% ....[102|21.3 | Hexano ................ '14.7 7.0
Alcohol Alilico .......... 102 |14.3 | Hidréxido de Sodio 50% .. 3.2:25.8
Alcohol Amilico ......... 7.5]|18.4 { Yodurode Etilo ......... +14.7 103
Alcohol Butilico . ........ 8.6[17.2 | Yodurode Propilo ....... 14.1 116
Alcohol Etilico 100% ..... 10.5|13.8 | Isobutano .......---..... ‘145 3.7
Alcoho! Etilico 95% ..... 9B{14.3 | Mercurio  ........ccsvss 18.4 16.4
Alcohol Etilico 40% ..... 6.5[16.6 | Metanol 100% .., ....... 12.4 105
Acido Clorhidrico 31.5% .| 13.0/16.6 | Metanol 90% .......... 12.3°11.8
Alcohol Tsobutilico ....... 7.1|18.0 | Mectanol 40% .......... 78,155
Alcohol Isopropilico . ..... 8.2 |16.0 | Metiletilcetona ........ ,.;139: 86
Alcohol Octilico ......... 6.221.1 | Naftaleno .............. 7.9 181
Alcohol Propilico ....-... 9.1/16.5 | Nitrobenceno ..........- 110.6115.2
Amoniaco 100% ........ 12.6| 2.0 | Nitrotolueno .......... .- '11.0:17.0
Amoniaco 269% .......0. 10.1/138 | Octano ....,. S adia e ple. 13.7:10.0
Anhidrido Acético ....... 12.7112.8 | Oxalato de Dietilo ....... 11.0:16.4
ARG . eesadsienare 8.1(18.7 | Oxalatode Dimetilo ...... 1 12.3/15.8
ANIROL i e s 12.3{13.5 | Oxalato de Dipropilo .....:103:17.7
Benceno .....ecvees-ans 12,5108 | Pentacloroctano -, ...vees 110.9°17.3
Biéxido de Azufre ....... 152] 7.1 | Pentano ... .coinsiasns 1149 52
Bioxido de Carbonae ...... 316| 0.3 | Propano ........--cevses 1533 l1..()
Bisulfuro de Carbono ..... 16.1| 7.5 | Salmuera CaCl, 25% ..... ! 66 159
BROIYD +.0 0 5oe voin s amaiban 142132 | Salmuera NaCl 25% ..... 110.2 166
Bromotolueno ........... 200118, | Sodio  siiiias oes i assiaieieie ,16.4 139
BromurodeEtilo ........ 145 8.1 | Tetracloroetano ..... ceit 319 157
Bromuro de Propilo ...... 145| 96 | Tetracloroetileno . ....... (142 127
n-Butano . ...l 15.3| 3.3 | Tetraclorurode Carbane ..:12.7 13.1
Ciclohexanol ........... 29|24.3 | Tetraclorurode Titanio ...!14.4 123
Clorobenceno ........... 12.3|12.4 | Tribromuro de Fésforo ...i13.8 16.7
Cloroformo ............. 14.410.2 | Tricloruro de Arsénico .... 139 145
Clorotolueno, orto  ....... 13.0(13.3 | ‘Tricloruro de Fésforo ... .. 162 109
Clorotolueno, meta ....... 13.3]12.5 | Tricloroetileno .........- 14.8 10.5
Clorotolueno, para ....... 133|125 | Tolueno ...-:.coeseveen 13.7 104
Clorurode Etilo ......... 148| 6.0 | Turpentina .......oevuve 111.5 149
Cloruro de Metilo ........ 150| 3.8 | Xileno,oft0 - .vvcvennna +13.5 12.1
Cloruro de Propilo ....... 14.4| 7.5 | Xileno,meta ........... 139 121
Cloruro de Sulfurilo ...... | 152{12.4 Xileno, para . .....ceaeas 138 109
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Temperatura *C Yiscosidad °f
Oeg €. DegF. Centiporses
T 380 20
190 1 370 <
180 —= 360 70
+ 350 60
170 — 340
-4 330 so
160 — 320 a0
+ 310
30 —1— 300
T 290 30
140 — 280
130 127 20
£+ 260
120 — 230
- 2‘0
10 L 230
-+ 220 30 10
100 —{_ 210 9
1-200 28 ‘:
20 -1 a0 - 7
- 180
B0 — 5
J 170 24
70 .4‘ IGO 4
4+ 150 22
60 —+ 140 3
-+ 130 9
50 —+ 120 18 2
-1 "o
W -1 e Y15
30 { % 14 :
+ 80 09
7 2 08
20 + ™ o1
3 60 10 06
10 —- 50 05
8
T W 04
—t 30 3
= o3
- 20 -
-0 — -
3 02
- 2
— o
-20 — 5
I =0 o 2 4 6 8 1 12 MK & 18 20
x
-30 I~ -20 ol
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Gas X Y
Aoramin do Wita | WEE-K —I as 132
T e 8.9 | 13.0
ACOHIEND .. .1eerinesceronnceseo ‘ 98 | 149
Actde AR . .veivan g sisiae R l 7.7 1 143
AGUD. oo v aoeemeimimmere s sime s siows 8.0 160
ABDE 5 o onip biotacs arbin ol inte s ate MRS 110 | 200
Alcohol EHHCO ..........cieeeoien | 992|142
Alcohol Metilico ,...... SRR | 85156
Alcohol Propilico ... viivinnnnan- ! 84134
AOOOIAD <5 s-1-2.0.00Remmivs 3163 0w ny s | 8.4 160
Argbn ...... Voiv e sihaied BTbaaeeava 105 (224
BONOEDD: i'xisiorsiaicy’e:slo:amty o w- i els a0 i 8.5 (132
BIOMID o0 00000000 siisunssesbisineesle | 891|182
BUROD. ovovrescoseinns rasaneiess | 92 |13.7
BOUMIENS. conivines ormve i wseisss ses | 89130
Bidxidode Azufre . ....c..cvciivuiann 96 | 17.0
Biéxido de Carbono ..... ... .e-0ivun 9.5 | 18.7
Bisulfuro de Carbono .........--.. 8.0 | 16.0
Bromuro de Hidrégeno ... ......... 8.8 ) 2089
ClanOELB0 civiiivevevribvoosnesere 92152
Ciclohexano ....... PRI/ (T v 921|120
Cianuro de Hidrégeno ....... ot 98 | 149
IO s G st e e T AT £ 90 (184
CloroforD0  :ecccvessvrdmsvbneste 8.9 | 15.7
Clortios BeEtID s wisiins o vioisisid o'asts | 85)1586
Cloruro de Hidrégeno . ........vvn- B.8 ! 18.7
Cloniro @ NItrosllo «.oezvseessses .| 8ol17s
FRANIO: 42 s s adn 63 Bobe e s biarerelewarery iy 9.1 | 145
Eter BtO0 «.cpvvrsinnarsonssenssss 89 130
FOEENIES o oiocis s o biataioias b dloidin e ciaiare 8.5 | 151
FHIOE (iciainet o nsnnsavaiins e I 731238
FPOO TR wsiomonsuge e e wiviniy:s-550 9 .6 1106 ! 15.1
Freon: 12 iieinssievasseesvnasine 11.1 | 16.0
Freon 81 .iicieaiieaiinis oy, LS 10.8 | 153
Freon 22 ...cverenramasasrtnnsnn 101 | 17.0
Freon 113 ..iievrcinisnnsaransions i 11.3 | 140
BEH0. ~ vaniine s e e S e E 10.9 | 20.5
HEXANO cvvvvrecrrssnnmssesnns=s 86 |118
Hidrégeno ........... e RS 11.2 | 124
B B cannn whsaran s o 112172
MOBT. o sioirriath B Bia A elo s b P e M0 A0 | 8.0 184
Yoduro de Hidrdgeno ........c.vves 9.0 213
BESTCTRIE. & 2o 00 510.510.0.0.0 8 00000 wlgro g 0> | 53 (229
Metano ...... R PR A QR S ey o 29 155
Monéxido de Carbono . ....cuocwvenn- 11.0 | 200
Nitrégeno ....,.... ol S ES R 106 20.0
OxIdOINIEICO . . o vcnaveasasasiasann Ixo.s 20.5
Oxido NHIOSO .4 evvevrrnasasonrons 88 19.0
OXigeNO .ivivevcrvarans e A 110,213
PentafNo ....secesscaasssarsason 7.0 ' 128
PrOPAN0 .eeeeeevcnesrs S vt 9.7 129
Propileno .......c.cciciaen o oy 8.0 138
Sulfuro de Hidrégeno ............. I 86 18.0
TOIUCND oo consosnaranynnssrssnaes | 86 124
2, 3, 3-Trimetilbutano ...... cco0vn 1 9.5 105
TEIBIY s cocoare s e v s e siios byt i 83 2390
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APENDICE R: Condensacion.

El fendmeno de condensacién se produce cuando un vapor saturado que se
pone en contacto con una superficie a menor temperatura, se enfria hasta que la
temperatura se hace inferior a su temperatura de saturacion. Si el vapor es puro, la
temperatura de saturacion corresponde a la presion total; si se trata de una mezcla de
vapor y gas no condensable, la temperatura de saturacion correspondera a la presion
parcial del vapor. Por lo general existen dos tipos de condensacion: la condensacién
en gotas, y la condensacion en forma de pelicula, las cuales se describen a
continuacién (McCabe, 1991).

R.1 CONDENSACION EN GOTAS

En este proceso, el condensado comienza a formarse en puntos microscépicos
de nucleacion, tales como hoyos diminutos, arafiazos y manchas de polvo. Las gotas
crecen y se juntan con otras que estdn en sus inmediaciones para formar pequefas
gotas visibles. Las gotas finas se relnen a su vez formando pequefios torrentes
liquidos que fluyen hacia abajo por accion de la gravedad, barren el condensado y

dejan la superficie libre para la formacion de nuevas gotas.

Durante la condensacion en forma de gotas una gran parte de la superficie fria
estd desnuda y, por consiguiente, directamente expuesta al vapor. Como no hay
pelicula de liquido, la resistencia a la transmision de calor en las areas desnudas es
muy pequefia, de forma que el coeficiente de transmision de calor es muy elevado. Es
muy importante sefialar que la aparicion de este tipo de condensacion depende
fundamentalmente de que el liquido moje o no la superficie (la condensacion en gotas
tiene lugar cuando la pared no estd humedecida uniformemente por el condensado),

de forma que el fenémeno cae dentro del campo de la quimica de superficies.
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Si bien se han hecho algunos intentos para aprovechar practicamente los
elevados coeficientes de transferencia de calor, provocando artificialmente la
condensacion en gotas, este tipo de condensacion es inestable y dificil de mantener (si
la superficie se cubre con un agente antihumectante como el acido estearico, que
favorece la condensacion en gotas, el efecto duraré sélo unos cuantos dias, al cabo de
los cuales la capa de sustancia se desgastara u oxidara y la aplicacion continua del
agente resulta onerosa y contamina el condensado. Cabe destacar, que no se presentan
correlaciones para la condensacion en gotas, ya que, en las operaciones normales de
disefio se supone que la condensacion se produce en forma de pelicula (la cual se
define a continuacién), puesto que la condensacion en gotas es muy dificil de lograr
(Da Silva, 2.004).

R.2 CONDENSACION EN PELICULA

Ocurre cuando el liquido moja la pared completamente, y es mas frecuente
que la condensacion en gotas, donde el liquido condensado forma una pelicula o capa
continua que fluye sobre la superficie por accion de la gravedad. Esta capa de liquido
interpuesta entre el vapor y la pared es la que proporciona la resistencia al flujo de
calor y, por consiguiente, la rapidez del flujo de calor depende principalmente del
grueso de la pelicula de condensado, que a su vez, depende de la rapidez a que el
vapor se esté condensando y de la rapidez con que el condensado se aleje. Si la
velocidad del condensado es pequeria, ya sea porque la diferencia de temperatura es
pequefia o porque la pared es corta, la pelicula tendra una superficie lisa y el flujo
sera laminar. Cuando el flujo es mayor se forman ondas sobre la superficie, dando
lugar a lo que se conoce como flujo laminar ondulatorio; a velocidades aun mayores

el flujo pasa a ser turbulento.

La condensacion en pelicula puede darse de dos maneras: en el exterior de una

superficie o tubos verticales, donde comienza a formarse la pelicula de condensado en

151



APENDICE

la parte superior y el grueso de la misma se incrementa continuamente de la parte

superior a la inferior tal y como se observa en la Figura R.1:

Re =0 I
\ Laminar
sin ondas
Re =30
Laminar
con ondas
Re = 1800
Turbulento

Figura R.1: Perfil de la pelicula de condensado en superficies verticales (Cengel, 2004).

El espesor de la pelicula de condensado, aumenta rapidamente en los primeros
centimetros de la parte superior para hacerlo luego mas lentamente en la restante
longitud del tubo (el espesor de la pelicula es normalmente dos o tres érdenes de
magnitud menor que el didmetro del tubo). Ahora bien, cuanto mayor es el espesor de
la capa, mayor es la resistencia al flujo de calor y menor es el coeficiente de
transferencia de calor obtenido (siempre que el flujo de la pelicula de condensado sea

laminar).

Para tubos largos, la pelicula de condensado y su velocidad se hacen
suficientemente grandes como para que se produzca turbulencia (flujo turbulento) en
la parte inferir de los tubos, cuando esto ocurre, el coeficiente promedio de
transferencia de calor se hace mayor a medida que la longitud de la superficie

condensante se incrementa, porque el condensado ya no ofrece alta resistencia
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térmica como en el flujo laminar. Es importante aclarar que para una diferencia de
temperatura dada, el coeficiente de transferencia de calor, es considerablemente
mayor cuando el tubo se coloca en posicion horizontal, donde la trayectoria del
condensado es mas corta y la pelicula mas delgada que en la posicion vertical, donde
la trayectoria es mas larga y la pelicula mas gruesa. Generalmente esta conclusion es
valida cuando la longitud del tubo vertical es mayor que 2,87 veces el diametro
exterior. También es importante sefialar que el flujo turbulento dificilmente se

alcanza en un tubo horizontal (Da Silva, 2.004).

Luego de muchos estudios y mediciones experimentales, Nusselt en 1916
obtiene las ecuaciones para el célculo de los coeficientes de transferencia de calor
para el exterior de tuberias tanto verticales como horizontales; en el caso de tuberias
verticales, se recomienda emplear las siguientes ecuaciones dependiendo del nimero
de Reynolds (Re):

a) Para Re <30 (Flujo laminar sin ondas):

' L
heo - g-p;-(p;—py)- k3’4
h = 0,943 - fg "9 P \PL— Pv) K| (R.1)
Np - do ' (Tsat - Tw) "l
hty = hsy + 0,68 - Cp,
: (Tsat - Tw) (R 2)
2
Np=3-N, (R.3)
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_4-g-p-(p=py)-&°

Re
3 uf

1
6:( B.Ml'ml >/3
plz'g'ﬂ'Do

Donde:

Cp,: Capacidad calorifica del liquido.
D;: Diametro interno del tubo exterior.
D,: Didmetro externo del tubo exterior.
d,: Diametro externo del tubo interior.
g + Aceleracion de la gravedad.

heg: Calor latente.

hs,: Calor latente corregido.

h : Coeficiente individual de transferencia de calor.

k;: Conductividad del liquido.

m;: Flujo masico del liquido.

n : Numero de pasos por los tubos.
N.: Namero de tubos de la fila central.
Nr: Numero de filas de tubos.

Re: Numero de Reynolds.

T,q:: Temperatura de saturacion.

(R.4)

(R.5)

(R.6)
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T,,: Temperatura de pared.

u;: Viscosidad dindmica del liquido.
p; : Densidad del liquido.

p,: Densidad del vapor.

&: Espesor de la pelicula.

b) Para 30 <Re < 1800 (Flujo laminar con ondas):

b (u_f>1/3

2
P9 Re
N = =
u k, 1,08 - Rel?2 — 52
, 1, 0,82

3,7-d, - k; - (Ty,y — T, .

Re = 4,81 + 0 l (, sat w) . <pl 29)
i - heg i

Donde:

Nu : Nimero de Nusselt.

c) Para Re > 1800 (Flujo turbulento):

1
L ( uf ) /3
2
Nu = P9 _ Re
k, 8750 4+ 58 - Pr—05. (ReO'75 —253)
- C
pr — U - L
k;

(R.7)

(R.8)

(R.9)

(R.10)
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4/3
0,069 - d, - k; + (Tgqr — T,y (pf :
Re = .

g\ "3
R uz) + 151 - Pr®> + 253 (R.11)
- fg 1

Donde:

Pr: NUmero de Prandlt.

Para la condensacion en tuberias horizontales, Nusselt obtuvo la siguiente
ecuacion para el coeficiente individual de transferencia de calor de un vapor puro
saturado, condensandose sobre el exterior de un tubo horizontal o una bancada de

tubos horizontales, con flujo laminar (Re < 3.600):

he, - g-pp- (o) — )-k31/4
rg "9 " PL\PL— Py l

h=0,729 -
NF : do : (Tsat - Tw) U

(R.12)

Para tener en cuenta el efecto del subenfriamiento (enfriamiento del
condensado desde la temperatura de saturacion hasta la temperatura de pelicula), se
puede reemplazar el calor latente de vaporizacion “hg” por el calor latente

(13 ) 2

modificado “h’ty” recomendado por Rohsenow (1.956) con la ecuacion R.13 (Da

Silva, 2.004):
h}g = hsy + 0,68 Cp; + (Tsae —To) (R.13)

Igualmente, para tomar en cuenta el efecto del sobrecalentamiento del vapor
que se condesa (en caso de que el vapor entre al condensador a una temperatura
superior a la temperatura de saturacion), Rohsenow (1.956) recomienda usar la

siguiente ecuacion:

156



APENDICE

h),cg = hfg + 0,68 - Cp; - (Tsat - Tw) + Cpy - (Tw - Tsat) (R.14)

Por lo general, el término Cp,, - (T,, — T,,.) €S despreciable.

La condensacion en pelicula, también puede ocurrir en el interior de tubos o
ductos, donde se presentan diferentes patrones de flujo a lo largo del mismo a medida
que el vapor se condensa, debido a la coexistencia en un mismo espacio de las dos

fases (vapor-liquido).

En tubos verticales, a la entrada del tubo, las paredes internas permanecen
secas, pues, solo estd presente vapor, el cual comienza a enfriarse. A medida que la
temperatura de la masa principal de vapor disminuye hacia su punto de saturacion
(punto rocio), lo que generalmente ocurre solamente a corta distancia de la entrada,
comienzan a formarse pequefas gotas de liquido en toda la parte central del vapor. En
esta zona, el vapor es predominante pero persisten pequefias gotas de liquido, lo que
corresponde al llamado flujo rocio o neblina.

Mientras el vapor fluye a mayor distancia a lo largo del tubo y disminuye la
calidad, aparece un nuevo patrén de flujo conocido comunmente como flujo anular.
En este régimen, la pared del tubo se cubre con una pelicula muy delgada de liquido y
el calor se transfiere a través de la misma. Ademas del liquido anular en la pared, hay
una cantidad significativa de liquido, dispersada como gotas en toda la parte central

del vapor.

Resulta importante destacar que si la velocidad del vapor es baja, el flujo
anular permanece a lo largo de toda la tuberia, obteniendo a la salida del tubo una
mezcla liquido-vapor con una calidad determinada (condensacion parcial), mientras
que si la velocidad del vapor es alta, la friccion del vapor origina turbulencia en la

capa de condensado y entonces el coeficiente de pelicula se incrementa, de manera
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que se incrementa el volumen de liquido a lo largo del tubo (disminuye la calidad) y
aparecen los patrones de flujo Ilamados flujo bala o “slug” y posteriormente el flujo

burbuja.

Finalmente, si el flujo de calor es lo suficientemente alto, se llega a un punto
en el tubo en el que desaparece la Gltima gota de vapor (x = 0) y solo se tiene liquido;
este proceso es el conocido como condensacion total. En la Figura R.2 se pueden
apreciar los patrones de flujo de condensacién en tuberias verticales (Da Silva,
2.004).

VAPOR VAPOR
FLUJO
ROCIO — Region de alta
= velocidad de
vapor
Condensado
Laminar
Rey, < 1800

Transicion de
la pelicula de
condensado
(Laminar /

FLUIO Turbulento)

ANULAR

Transicion de

la pelicula de
condensado Flujo
(Laminar / s Turbulento
Turbulento) ¢4 &4 K00 ___
= FLUJO
G BALA
Condensado 7 B - __
Turbulento 7 FLUJO
Rey, > 1800 _ _ _BURBUJA __ _
LIQUIDO Y g
\?APOR ‘@ LIQUIDO
VELOCIDAD DEL VAPOR BAJA VELOCIDAD DEL VAPOR ALTA
FLUJO BAJO DE CALOR FLUJO ALTO DE CALOR

Figura R.2: Patrones de flujo de condensacion en tubos verticales (Da Silva, 2.004).
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Para tuberias horizontales, los patrones de flujo que se presentan en el interior

son similares a los que se presentan en tuberias verticales (ver Figura R.3).

Sin embargo, la accion de una fuerza gravitacional perpendicular al flujo
produce diferencias respecto al caso vertical, en especial si la velocidad de flujo es
baja. En el caso del flujo burbuja y del flujo bala o “slug”, las burbujas tienden a fluir
en la parte superior de la tuberia. A bajas velocidades de flujo de liquido y de gas
existe la posibilidad de que el flujo sea estratificado; en este caso, el liquido fluye por
la parte inferior del tubo y su superficie es relativamente uniforme, mientras que el
vapor fluye por el tope (Da Silva, 2.004).

VAPOR | ALTO FLUJO DE CALOR LIQUIDO

]

4 !

\ \ FLUJO SEMI- / BALA ' purBusa |

: \ ANULAR  ________ I . W

' FLUJO 7 2 \
Lo ' ANULAR ,/  FLwo . H
rocio ! \ s ONDULATORIO, FLUJO .

! \ ' /  ESTRATIFICADO

LY 14 7

w LIQUIDO
DRENANDO OR

| BAJO FLUJO DE CALOR an

VAPOR PELICULAS,

ESTRATIFICADA VAPOR

Figura R.3: Patrones de flujo de condensacion en tubos horizontales (Da Silva, 2.004).

En la mayoria de los procesos de condensacion producidos en tuberias, el
flujo se comporta bajo el patron anular sobre la mayor parte de la longitud del tubo, y
con esto se puede predecir de manera satisfactoria el comportamiento de la

condensacion por medio de correlaciones basadas en los modelos de flujo anular. Las
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ecuaciones que se muestran a continuacion modelan este comportamiento y son

aplicables tanto en tuberias verticales como en tuberias horizontales (Mills, 1997):

Inicialmente se determinan el nimero de Reynolds para cada fase por

separado:
G-(1—2x%)-d:
Re, = d-x)-d (R.15)
Hi
G- x-d:
Re, = i (R.16)
Hy
m
6= (R.17)
s
=(=). g2
A =(3) d (R.18)
G,=x-G (R.19)
G=(1-x)-G (R.20)
Donde:

A,: Area de la seccion transversal del tubo.
d; : Diametro interior del tubo.

G : Velocidad masica.
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G; : Velocidad masica del liquido.

G, : Velocidad mésica del vapor.

Re;: NUmero de Reynolds del liquido.
Re,: NUmero de Reynolds del vapor.

x : Calidad.

a) SiRe,> 35.000 (Flujo Anular):

h-d, Pr;-Re)® (1 2,85
'<X+X0'476)

Nu=—=—=0,15-
u 3 0,15 F

0,9

=) ()
Hy x pi

a. SiRe >1.125:

F=5-Pr+5-Ln(1+5-Pn)+25-Ln(0,0031 - Re,""%)
b. Si 50 < Re; < 1.125:
F=5-Pry+5-Ln[1+ Pr;-(0,0964 - Re?'585 ~1)]

c. SiRe <50:
F =0,707 - Pr; - Re)”

Donde:
F: Resistencia térmica de la pelicula anular.

X: Parametro de Martinelli.

(R.21)

(R.22)

(R.23)

(R.24)

(R.25)

b) Si Re, < 35.000 (EI Flujo Anular no se mantiene, y si es tubo es horizontal, el

flujo se estratifica):
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, L
heg - g-pi (oL —py) - k7]
fg l l v l
h = 0,555 - R.26
do ) (Tsat - Tw) " Hy ( )
, 3
hfg = hfg + g Cpy (Tsat - TW) (R.27)

Estas son solo algunas de las correlaciones més recomendadas para el céalculo
del coeficiente de transferencia de calor en procesos de condensacion, tanto en el
interior como en el exterior de tubos verticales y horizontales. La aplicabilidad solo

dependeré del caso estudiado y las condiciones del sistema.
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APENDICE S: Ebullicién.

La ebullicién o vaporizacion se define como el cambio de fase de liquido a
vapor Y la transferencia de calor en ebullicion, consiste en un proceso de conveccién
que involucra dicho cambio de fase. Ahora bien, los fendmenos de transferencia de
calor en ebullicion, son considerablemente mas complejos que aquellos de
conveccion sin cambio de fase, porque, ademas de todas las variables asociadas con

la conveccidn, también intervienen aquellas asociadas con el cambio de fase.

Al estudiar la transferencia de calor en ebullicion, es necesario diferenciar tres
tipos distintos, que son: la llamada “ebulliciéon en masa o de bulto”, también conocida
como “ebullicion en piscina o estanque” (“pool boiling”), la ebullicion por
conveccion forzada interna (“flow boiling”) y la ebullicion en pelicula (“film
boiling”). Adicionalmente, observando los diferentes tipos de ebullicion con la ayuda
de fotografias de alta velocidad, se ha encontrado que hay varios regimenes distintos
de ebullicion, en los cuales, los mecanismos de transferencia de calor difieren
radicalmente. Por lo tanto, para poder comprender mejor los fendmenos presentes en
la transferencia de calor en ebullicion, es necesario describir y analizar cada uno de

estos regimenes por separado (Da Silva, 2.004).

S.1 EBULLICION EN MASA O DE BULTO

Se refiere a la ebullicion que se presenta cuando la superficie de calentamiento
estd rodeada por un cuerpo de fluido relativamente grande que no fluye a ninguna
velocidad apreciable y se ve agitado solamente por el movimiento de las burbujas y
las corrientes de conveccion natural. Son posibles dos tipos de ebullicion de depdsito:
la ebullicion de depdsito subenfriado, en donde el bulto de fluido tiene una
temperatura que se encuentra por debajo de la de saturacion, lo que da como resultado

la rotura de las burbujas antes de que lleguen a la superficie, y la ebullicion de
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depdsito saturada, con una temperatura de bulto igual a la de saturacion, lo que da
como resultado la generacion neta de vapor. En este tipo de ebullicidn se presentan
cuatro distintos regimenes: ebullicion por conveccién natural, ebullicién nucleada,
ebullicion de transicion 'y ebullicion en pelicula (ver Figura S.1), los cuales se

detallan a continuacion:

/ Inicio de la ebullicion
P Ebullicion - s v s ;
' o Ebullicion  ppyiicion pelicular
Conveccion nucleada | ge
” : : =, 5 estable
pura ansiciog ¢ >
1 2 i3 i 4 : 5

A

Qmax

Flujo de calor

Q
(W/m?)

Qmin |«

v

AT, (°C)

Figura S.1: Regimenes de la ebullicién en masa o de bulto.

S.2 EBULLICION POR CONVECCION NATURAL

Este régimen se presenta cuando la diferencia entre la temperatura de la pared
y el liquido “AT” es pequena, es decir, mientras la temperatura de la superficie no
exceda el punto de ebullicion del liquido en méas de algunos grados. Se produce una
pequefia cantidad de vapor que se desprende de la superficie del liquido (la

vaporizacién tiene lugar Unicamente en la superficie libre del liquido) debido a que
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éste alcanza su temperatura de ebullicion. Sin embargo, el nimero de burbujas que se
forman es pequefio y apenas distorsionan las corrientes normales de la conveccion
libre. En este proceso, el mecanismo de transferencia de calor, aunque ocurre alguna
evaporacion, es simplemente por conveccién natural o libre, porque solamente el

liquido estéa en contacto con la superficie calefactora.

S.3 EBULLICION NUCLEADA

Cuando se incrementa la temperatura de la superficie calefactora, se alcanza
un punto, en ciertos lugares, donde el nivel de energia del liquido adyacente a la
superficie, llega a ser tan alto, que algunas moléculas se desprenden de las moléculas
vecinas, se transforma el liquido a nucleos de vapor y finalmente se forma una
burbuja de vapor. Este proceso ocurre simultineamente en un nimero de puntos

favorecidos sobre la superficie calefactora, denominados sitios activos de nucleacion.

Cuando se alcanza este punto se inicia el régimen de ebullicion nucleada. Al
principio, las burbujas nacen en ciertos puntos favorables sobre la superficie, hasta
que la fuerza de flotacion o las corrientes de liquido de sus alrededores, se las lleven
consigo, ademas, las burbujas son pequefias y aisladas y no interfieren entre si. Este

es el denominado régimen de burbujas individuales.

S.4 EBULLICION DE TRANSICION

En el régimen de transicion, ocurren alternativamente ndcleos de ebullicion y
una pelicula de ebullicion inestable. Hay formacion de grandes cantidades de vapor
que empujan al liquido lejos de la superficie, pero éste periédicamente tiene contacto
con la superficie calefactora, trayendo como consecuencia la aparicion de una
pelicula inestable de vapor (la capa de vapor se forma, se colapsa y se reforma
rapidamente, ademas, se producen diminutas explosiones que proyectan chorros de

vapor hacia fuera del elemento de calefaccion dentro de la masa global de liquido, lo
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que origina vibracion y “saltos” de la masa liquida que pueden perjudicar

mecanicamente al equipo).

Al aumentar la diferencia de temperatura, aumenta el espesor de la pelicula de
vapor y disminuye el flujo de calor (Q/A disminuye al aumentar AT) y el coeficiente
de transferencia de calor, debido a que la proporcién del tiempo en el cual el liquido

estd en contacto con la superficie calefactora disminuye (Da Silva, 2.004).

S.5 EBULLICION EN PELICULA

Este régimen se presenta para altas diferencias de temperatura. Hay un
predominio del vapor en la pared de la superficie calefactora, debido a la rapida y alta
transferencia de calor, de manera que muy poco liquido tiene contacto con la pared
caliente (se forma una pelicula continua de vapor que cubre la superficie calefactora y
debido a la baja conductividad térmica del vapor con respecto al liquido, se comporta

como una resistencia al paso del calor).

En este régimen al aumentar la diferencia de temperatura, se incrementa el
flujo de calor por unidad de &rea, pero disminuye el coeficiente convectivo,
lentamente al principio y rapidamente después, a medida que se hace importante la
transferencia de calor por radiacion, es decir, debido a la alta acumulacién de vapor
en las cercanias de la superficie calefactora y a las altas diferencias de temperaturas,
aumenta la transferencia de calor por radiacion y disminuye a su vez la conveccion, lo

que origina la consecuente disminucién del coeficiente convectivo.

Para determinar el coeficiente de transferencia de calor en ebullicion en el
exterior de tuberias, pueden usarse las correlaciones para el nimero de Nusselt de la
condensacién en pelicula laminar en el caso de ebullicion en pelicula y en tuberias

horizontales, reemplazando las propiedades del liquido por las del vapor y ajustando
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ligeramente los constantes multiplicativas, tal es el caso de la ecuacién de Bromley

gue se muestra a continuacion (Mills, 1.997):

' 1
he -qg- . — k3 /4
h = 0,62 . fg g Py (pl pv) v (S 1)
do : (Tw - Tsat) * Uy
h}g = hfg + 0'35 ’ va : (TW - Tsat) (SZ)

En el caso de la ebullicion en pelicula laminar en tuberias verticales,
Frederking y Clark basandose en datos experimentales recomiendan las siguientes

ecuaciones, siempre y cuando se cumpla la condicién indicada en la ecuacion S.3:

hig 9 pv- (1= py) - d3
kv * (TW - Tsat) T Hy

>5.107 (S.3)

h: -g-p,- (o — )-k21/3
fg 9Py \Pr~ Py v

h=0,15-
(Tw - Tsat) * Uy

(S.4)

h}g = hfg +05:Cpy (Tw - Tsat) (S.5)

S.6 EBULLICION POR CONVECCION FORZADA INTERNA

Se caracteriza por la formacion y crecimiento de burbujas de vapor sobre una
superficie de calefaccion a través de la cual el liquido fluye. La transferencia de calor
por conveccion forzada es, sin lugar a dudas, de mayor complejidad que la ebullicién
en masa, debido a que coexisten en un mismo espacio las dos fases (liquido-vapor), lo
que trae como consecuencia el desarrollo de patrones de flujo y zonas de

transferencia de calor mas dificiles de manejar tedricamente.
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En tubos verticales, la variacion del coeficiente convectivo en los regimenes
de ebullicion que se originan cuando un liquido es evaporado dentro de un tubo
vertical se muestra en la Figura S.2. En vista del hecho de que continuamente se le
estd agregando calor al fluido, la calidad se incrementara con la distancia desde la
entrada, dando origen a diferentes patrones de flujo y regimenes de ebullicién a lo
largo del tubo:

REGINEN DE
VAPOR UNA SOLA
FASE DE VAFOR
FLUJO
REGINEN DE
e DESAPARICIONDE
: LIQUID 0
FLUJO ::
F RECGINEN DE : .
ANULAR 1 CONVEC CION DRYOUT
2l FORZADA DE D 0S
= FASES
_______ 2 = o g
FLUJO [ R . g
BALA  [o=ad ~--L.
_______ ;_.fi REGIVEN DE
;:._;f"f EBULLICION ~\ S
o (SR ;wcm.me.
T CHO0 ATURADA
BURBUJA 5;;'{\,;1
_______ "I’J-l{’ s
LIQUIDO SUBENFRIADA Y - :
<o CONVEC CION EN FASE h (Wi X
LIQUID A

Figura S.2: Patrones de flujo para ebullicion en tubos verticales (Da Silva, 2.004).

En tubos horizontales, la clasificacion de los patrones de flujo en las zonas de
transferencia de calor es similar a los que se presentan en tubos verticales, sin

embargo, existe una diferencia importante en la zona de flujo anular en tubos
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horizontales que se deriva de la estratificacion del fluido en la parte inferior del

mismao.

Cuando se ha formado gran cantidad de vapor en el proceso convectivo de dos
fases, el liquido tiende a concentrarse en la parte inferior del tubo (por gravedad) vy el
vapor en el tope, lo cual es muy poco beneficioso en el caso de evaporacién debido al
sobrecalentamiento prematuro de la pelicula de gas acumulado en la parte superior
del tubo, el vapor que se forma a partir de la ebullicion del liquido se acumula en la
parte superior del tubo (Da Silva, 2.004).

El método que se recomienda para la ebulliciébn por conveccion forzada
interna fue propuesto por Klimenko, V. (1988), y solo es valido cuando las paredes
del tubo estdn huimedas (cuando no ocurre el fendémeno de “secado”). Este método
considera que dos modos de transferencia de calor dominan el proceso, la ebullicion
nucleada que se caracteriza por el hecho de que el coeficiente de transferencia de
calor depende en gran medida del flujo de calor por unidad de area y la evaporacion
por conveccién forzada de la pelicula liquida al nucleo de vapor, en este caso el
coeficiente de transferencia de calor no depende del flujo de calor, sino
principalmente de la velocidad de flujo de masa y de la calidad del vapor. El primer
paso es determinar si el modo dominante es la ebullicion nucleada o la evaporacion

en pelicula evaluando el parametro ® que se calcula a partir de:

X (5.6)
=7 (5.7)
0= C 0 [ (2] () 5.8)
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Donde:
x : Calidad del vapor.

q : Flujo de calor por unidad de area.

Si ® < 1,6 -10* laebullicion es nucleada:

(3—)#]% (BY Y (k) () (5.9)

= .1073 .
a) hrp=74-10 lhfg'pv'al - k, Lc

. 0,5
o= 2] .10
“lg-Goi—pn)
il (S.11)
a; = .
'Oy
Donde:
L. : Longitud caracteristica.
o : Tension superficial.
a; : Difusividad térmica del liquido.
15 1,25 0,375
_ C10-6 . |Tw=Tsar)-Lc (PLeT L p e (k)
b) hrp = 47106 - 1070 - | o ] ()" -pr e (32)
K\ 25
(Z) (5.12)
Si® > 1,6 -10* laebullicion es en pelicula:
0,2 0,09
= CRe%6 . prife . (ALY L ()L (ke
¢) hyp = 0,087 - Re®S - pr'/s (pl) (kl) (LC) (5.13)
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G L
Re = —- 1+(ﬂ—1)]-—c (S.14)
pi Pv K
hpe = 0,023 - (G : d">0'8 Pt (ﬁ> (S.15)
U d;
h= (hic +hip) /3 (S.16)
Donde:

hg¢ : Coeficiente de transferencia de calor en una sola fase (BTU/h - pie? - °F).

hyp : Coeficiente de transferencia de calor en dos fases (BTU/h - pie? - °F).

A pesar del gran nimero de investigaciones experimentales y analiticas que se
han dirigido al estudio de la transferencia de calor en ebullicién, ain no es posible
predecir cuantitativamente todas las caracteristicas de este proceso, ni estan
disponibles ecuaciones generales que describan los procesos de ebullicion, pues,
muchas de estas ecuaciones son relaciones empiricas obtenidas bajo condiciones
especificas y no pueden aplicarse o deben aplicarse con precaucion a otras

configuraciones y fluidos.
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APENDICE T: \Valores tipicos de diametros nominales
(Kern, 1997).

Tamano . Arca | Superficie por pie| Peso por
nominal | o Cédula DI ple | g€ flujo | lineal, pies?/pie | pie lineal,
el fae Lol * P8 | por tubo, Exterior | Interior Ib de
1PS plg < plg: erlor | Interior | acero
1g 0.405 40°* 0260 0058 | 0106 0.070 0 25
80 ¢ 0.215 0 036 0 056 0 32
71 0.540 40° 0.304 0 10t | 0.141 0.095 0 43
S0t 0.302 0.072 0.079 0. 54
2 0.675 40°* 0.493 0.102 0.177 0.129 0.57
80t 0.423 0. 141 0.111 0.74
ig 0.840 40" 0.622 0.304 0.220 0.163 0.85
80t 0.516 0.235 0.143 1 00
34 1.05 40* 0.824 0.534 0.275 0.216 113
801 0.742 0.432 0.194 1.48
1 1.32 40°* 1.049 0.864 0.344 0.274 1.68
801 0.957 0.718 0.250 2.17
134 1.66 40* 1.380 1.50 0.435 0.362 2.28
80+t 1.278 1.28 0.335 3.00
1}¢ 1.00 40* l 1.610 2.04 0. 498 0.422 2.12
80+% 1.500 1.76 0.393 3. .64
2 2.38 10" 2 067 3.85 0.622 0.542 3 86
80t 1.4039 2.9 0.508 5.03
218 2.88 40°* 2 469 4.70 0.753 0.647 5 80
80t 2.323 4.23 0.600 7 .67
3 3.50 40* 3.068 7.38 0.917 0.804 7.58
S0t 2.900 6.01 0.760 10.3
4 4.50 40* 4.026 2.7 1.178 1.055 10 8
80t 3.826 11.5 1.002 15.0
6 6.625 40 6. 065 28.0 1.734 1.590 19.0
]0t 5.761 26.1 1.510 28.6
2 8.625 40°* 7.981 50.0 2,258 2.090 28.6
801 7.625 45.7 2.000 43 .4
10 10.75 40°* 10.02 78.8 2.814 2.62 40.5
60 9.75 74.06 2.55 54 .8
12 12.75 30 12.00 115 3.338 3.17 43.8
14 14.0 30 13.25 138 3.665 3.47 54 .6
16 16.0 30 15.25 183 4 189 4. 00 62.6
18 18.0 20% 17 25 234 4.712 4.52 72.7
20 20.0 20 19.25 291 5.236 5.05 78.6
22 22.0 201 21.25 355 5.747 5.56 84.0
24 24 .0 20 23.25 425 6283 G.09 94 .7

* Com(nmente conocido como estdndar.
fCominmentes conocido como extragrueso.
! Aproximadamente.
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APENDICE U: Factores de rugosidad mas comunes (en metros)

(Mott, 1996).

vidrio
cobre
laton
acero
acero
acero
acero

o latén estirado
industrial

laminado nuevo
laminado oxidado
laminado con incrustaciones
asfaltado

acero soldado nuevo

acero soldado oxidado
hierro galvanizado
fundicion corriente nueva
fundicion corriente oxidada
fundicion asfaltada
fibrocemento

P.V.C,

cemento alisado

cemento bruto

acero roblonado

liso
0,0015
0,025
0,05

0,15 a 0,25
1,5a3
0,015
0,03 a 0,1
0,4

0,15 a 0,2
0,25
1als
0,12

0,025
0,007

0,3 a 0,8
hasta 3
0,9a9
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APENDICE V: Coeficientes globales de transferencia de calor tipicos

(Branan, 2000).

CORRIENTE CALIDA

CORRIENTE FRIA

Btu/ (pie’ °F hr)

Kcal/ (m® °C hr)

(0 < 2 cP)

Agua Agua 140 - 280 86 - 1400
Solventes organicos Agua 45 - 130 215 - 645
Gases Agua 2.6 = 45 P30 = 215
Aceites Livianos Agua 60 - 160 300 - 770
Aceites Pesados Agua 10 - 45 50 - 215
Solventes orgdnicos Aceites Livianos 20 - 70 100 - 345
Agua Salmuera 105 - 210 515 - 1030
Solventes orgdnicos Salmuera 26 - 90 130 - 430
Gases Salmuera 2.6 = 45 13 - 215
Solventes organicos Solventes org. 20 - 62 100 - 300
Aceites Pesados Aceites Pesados 8 - 44 40 - 215
Vapor Agua 260 - 700 1290 - 3440
Vapor Aceites Livianos 44 - 140 215 - 690
Vapor Aceites Pesados 9 - 80 40 - 390
Vapor Solventes org. 105 - 210 515 - 1030
Vapor Gases T 35 17 = 170
Fluidos de intercambio
(tipo Dowtherm) Aceites Pesados 8 - 53 38 - 260

Baja viscosidad 210 - 700 1030 - 3440

(0 < 2 cP)

Vapor Soluc. Acuosas
Alta viscosidad 105 == 200 515 - 1030
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APENDICE W: Diagrama de Moody para el calculo del factor de
friccién de Darcy (TECNUN, 2004).

100 Diagrama de Moody
0.80 [ _g
=
0.60 L
o
0.40 E
e
030 2
~< o]
(8]
S 5
g i
9 66 7 o
v ot | fe k:
E e i M e = 005
E 0.06 I~ 0.03
.0 - 0.02
U i -\\.“-—__
= - 0.01
8 0.03 v 0.005
~, 0.002
0.02 N 0.001
fégimen laminar  Fégimen turoulenlo 0.000
0.01 . .
02 103 0t 105 108
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APENDICE X: Célculo Tipo.

Ejercicio: Se dispone de un intercambiador 1-2 de tubo y coraza para condensar
13.450 Ib/h de una mezcla saturada de n-butano y n-pentano a 30 psia. La mezcla
contiene 35% de n-butano y se enfria con agua que entra a 80°F y sale a 100°F. El
intercambiador es de 1 paso por la coraza y 2 pasos por los tubos. El didmetro interno
de la coraza es de 21 pulg y contiene 358 tubos de 16 BWG y didmetro externo de %
pulg. Los tubos tienen una longitud de 16 pie y estan arreglados en forma triangular
con un pitch de 15/16 pulg. El espaciado de los deflectores es de 12 pulg y estan
segmentados al 25%. El factor de ensuciamiento externo es 1x10° (h.pie.°F)/BTU,
mientras que el del lado interno es 2x10 (h.pie.°F)/BTU.

Procedimiento por pasos: se define como componente “A” al n-butano y como

componente “B” al n-pentano.

1. Calcular el flujo molar de la alimentacion de la mezcla condensable F* (Ibmol/h)
con la ecuacion X.1:

’ FZ

= Gtz X.1)

Donde:

Fz = Flujo masico de entrada (Ib/h).

F’ = Flujo molar de la alimentacion (Ibmol/h).
Ma = Peso molecular del n-butano (Ib/lbmol).

Mg = Peso molecular del n-pentano (Ib/lbmol).
Za = Fraccion del n-butano (adim).

Zg = Fraccion del n-pentano (adim).

2. Obtener los flujos molares de los componentes A y B con las ecuaciones X.2 y
X.3:
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Fy=2Z,-F (X.2)
Fg=12Zz-F (X.3)
Donde:

F’a = Flujo molar del n-butano (Ibmol/h).

’g = Flujo molar del n-pentano (lbmol/h).
Resolviendo la ecuacion X.1:

, 13.450 Ib/h

F =035 58,12 Ib/lbmol + 0,65 - 72,15 Ib/Ibmol

= 200 lbmol/h

Resolviendo las ecuaciones X.2 y X.3:

F, = 0,35-200 lbmol/h = 70 lbmol/h
Fg = 0,65 - 200 Ibmol/h = 130 lbmol/h

. Se estima el punto de rocio de la mezcla a 30 psia con la ecuacion X.6, para ello
se supone una temperatura de inicio, se hallan los coeficientes de reparto (K) de
cada componente con la ecuacion de Wilson (ecuacion usada para fines précticos,
si se quieren resultados mas precisos hay que calcular K por los métodos
termodinamicos rigurosos, como las ecuaciones de estado), en las ecuaciones X.4
y X.5, y posteriormente se verifica nuevamente con la ecuacion 6 iterando hasta

que se cumpla la igualdad (valida también para mezclas multicomponentes).

Ky =" exp [5,37 (1 +wy) - ( - TTA)] (X.4)
Kp =L exp [5,37 (1 + wg) - (1 -~ TTB)] (X.5)
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F F,
é + é =F' (X.6)
Donde:

Ka = Coeficiente de Reparto del n-butano (adim).

Kg = Coeficiente de Reparto del n-pentano (adim).

P = Presion (psi).

Pca = Presion critica del n-butano (psi).

Pcg = Presidn critica del n-pentano (psi).

T = Temperatura (K).

Tca = Temperatura critica del n-butano (psi).

Tcg = Temperatura critica del n-pentano (psi).

wa = Factor acéntrico del n-butano (adim).

wg = Factor acéntrico del n-pentano (adim).

Suponiendo una temperatura inicial de 338,71 K (150 °F), se resuelven las
ecuaciones X.4, X.5y X.6, los valores de las presiones y temperaturas criticas, asi

como el factor acéntrico, se obtienen de los simuladores comerciales:

. _ 551,10 psi [5 37-(1+40,2013) (1 425,15 K>] = 3,34
AT T30psi | P ’ 33871K/1

o _ 488,65 psi [5 37 (1 + 0,2506) (1 469,65 K)] ~ 125
BT T30psi P ’ 33871K/1

70 lbmol/h N 130 lbmol/h
3,34 1,25

= 200 lbmol/h

125,2 Ibmol/h # 200 Ibmol/h
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Como la igualdad no se cumple, se debe suponer otro valor de temperatura: El

procedimiento iterativo se muestra a continuacion en la Tabla X.1:

Tabla X.1: Temperatura de Rocio.

F,

Temp (OF) KA KB F’A/ KA F’s / KB ?l
150 3,34 1,25 21,2 104,0 125,2
120 2,32 0,78 30,5 166,7 197,1
119 2,27 0,77 30,9 168,9 199,8
110 2,00 0,65 35,0 200,0 235,0

La temperatura de rocio de la mezcla es 119°F.

. Se estima el punto burbuja de la mezcla a 30 psia con la ecuacion X.7,
suponiendo igualmente una temperatura de inicio, se hallan los coeficientes de
reparto (K) de cada componente con las ecuaciones X.4 y X.5 (ecuacion de
Wilson), y posteriormente se verifica nuevamente con la ecuacion X.7 iterando

hasta que se cumpla la igualdad, la cual estara sujeta a un porcentaje de tolerancia

O error.
Ky-Fy+Kg-F'g=F (X.7)
_ 55L,10psi [5 37-(1+0,2013) (1 e K)] =20
AT T30psi P ’ 31648K/] ~ “
. 488,65 psi [5 37 - (1 + 0,2506) (1 469,65 K)] = 0,64
BT T30psi P ’ 31648 K/ ~

2,01-70 lbmol/h + 0,64 - 130 lbmol/h = 224 lbmol/h
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224 lbmol/h # 200 lbmol/h

Como la igualdad no se cumple, se debe suponer otro valor de temperatura: El

procedimiento iterativo se muestra a continuacién en la Tabla X.2:

Tabla X.2: Temperatura de Burbuja.

Temp (OF) KA KB F’A * KA F’B * KB Z F,i . Ki
110 2,01 0,65 140,1 84,5 2245
103 1,82 0,58 126,1 75,4 201,1
102 1,77 0,57 123,9 74,1 198,2
100 1,71 0,55 119,2 71,5 190,5

La temperatura de burbuja de la mezcla es 103°F.

Se divide el rango de temperatura de condensacion entre la temperatura de rocio y
la temperatura de burbuja en incrementos de temperaturas iguales (ecuacion X.8),
con el fin de analizar mejor el comportamiento del cambio de fase en sectores
donde las variables son muy sensibles a la temperatura. En este caso particular,

se dividira el intercambiador en 4 tramos.

Tp —Tp

AT =
E

(X.8)

Donde:

E = Ndmero de secciones en que se divide el equipo (adim).
Tg = Temperatura de burbuja de la mezcla (°F).

Tr = Temperatura de rocio de la mezcla (°F).

AT = Delta de temperatura ente cada seccion (adim).
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119°F — 103 °F
T =

=4°F
4
AT =4 °F
—
119 °F 115 °F 111 °F 107 °F 103 °F

E f i I I
©®© © © O
8. Se estima el flujo molar de condensacion en el primer incremento bajo el
procedimiento de ensayo y error para ambos componentes, a partir de las
ecuaciones X.9 y X.10 que son propuestas por el método usado por Holland. Para
iniciar el célculo, se debe suponer un valor para la relacion de vapor y liquido
condensado (V’/L’) y calcular las K con las ecuaciones X4 y X.5 a la

temperatura del primer incremento (en este caso 115°F). En este ejemplo se

supone que V’/L” =4. En la Tabla X.3 se observan los calculos de las K.

L, = . (X.9)
1k, (%r) '
;L Fp |

LB_—1+K3-(%) (X.10)

Donde:

L’ = Flujo molar total de liquido (Ibmol/h).
L’a = Flujo molar de liquido del n-butano (Ibmol/h).
’s = Flujo molar de liquido del n-pentano (lbmol/h).

V’ = Flujo molar total de vapor (Ibmol/h).
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Tabla X.3: Valores de K para el primer incremento.

Componente K @ 115 °F y 30 psia F’; (Ibmol/h)
n-butano 2,15 70
n-pentano 0,72 130

' 70 lbmol/h

LA = m =729 lmeZ/h

. 130 lbmol/h

Se obtiene el flujo total de liquido (L”) en el primer incremento, asi como también

el flujo total de vapor (V’) con las ecuaciones X.11 y X.12.

L=(,+Lyo (X.11)
[ =729 lbmol 4335 lbmol 4079 lbmol
v h ’ h h
V =(F =Ly (X.12)
, lbmol lbmol lbmol
V =200 — 40,79 = 159,21

. Con estos resultados se verifica la relacién vapor liquido (V’/L’) con el valor

inicial supuesto:

V' 159,21 lbmol/h 390
L' 40,79 lbmol/h '
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3,90 £4

. Como el valor calculado es diferente al valor supuesto inicialmente, se debe
suponer otro valor para la relacion vapor liquido (V’/L’) e ir iterando hasta que
ambos valores sean iguales. En la Tabla X.4 se pueden apreciar las iteraciones

realizadas, donde la relacion vapor liquido (V’/L’) es 2,2 @ 115 °F y 30 psia.

Tabla X.4: Relacion Vapor Liquido (V’/L’) en el primer incremento.

VL v L'a v L’ v’ VL
1+K,- <_'> 1+Kg- (—,) L’ (Ibmol/h)
(Sup) L (Ibmol/h) L (Ibmol/h) (Ibmol/h) (Calc)

4,00 9,60 7,3 3,88 33,5 40,8 159,2 | 3,90

3,00 7,45 9,4 3,16 41,1 50,5 1495 | 2,90

2,50 6,38 11,0 2,80 46,4 57,4 1426 | 2,50

2,40 6,16 11,3 2,73 47,6 59,0 1410 | 2,40

2,01 5,30 13,2 2,44 53,3 66,5 1335 | 2,10

2,10 5,51 12,7 2,51 51,7 64,4 1356 | 2,11

2,20 5,73 12,2 2,58 50,3 62,5 1375 | 2,20

. Se repiten los pasos 9, 10 y 11 para el segundo incremento, en las Tablas X.5y

X.6 se aprecian los valores obtenidos:

Tabla X.5: Valores de K para el segundo incremento.

Componente K@ 111 °Fy 30 psia F’; (Ibmol/h)
n-butano 2,02 70
n-pentano 0,66 130
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Tabla X.6: Relacion Vapor Liquido (V’/L’) en el segundo incremento.

VoL v L'a v L’s L % VL
G | T (L_) (tbmoty | K <L_) (bmol/h) | (Ibmol/h) | (lbmolh) | (Calc)
0,70 2,41 29,3 1,46 88,9 117,9 82,1 0,69
0,60 2,21 31,6 1,40 93,1 1247 75,3 0,59
0,65 2,31 30,3 1,43 91,0 121,3 78,7 0,65

El valor de la relacion vapor liquido (V’/L’) en el segundo incremento es 0,65.

13.

Se procede de igual manera para el tercer y cuarto incremento, obteniendo los

flujos molares de vapor y liquido para los dos componentes, tal y como se puede

observar en la Tabla X.7:

Tabla X.7: Flujos molares de vapor y liquido a lo largo de todo el intercambiador.

Componente | Ibmol/h | 119°F 115°F 111°F 107°F 103°F
L’a 0 12,2 30,3 47.4 70
n-butano
Voa 70 57,8 39,7 22,6 0
L’s 0 50,3 91,0 112,8 130
n-pentano
V’s 130 79,7 39,0 17,2 0

14. Se calculan las fracciones molares de los componentes en el vapor y en el liquido

condensado en cada uno de los incrementos, a partir de las ecuaciones X.13 y

X.14:

/Iy VS
Xy=r=7=1-Xp
r_ _Vf; 1
YA_KA'XA_F_l_YB

(X.13)

(X.14)
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Donde:

X;l = Fraccion liquida del n-butano (adim).
X,'3 = Fraccion liquida del n-pentano (adim).
Yf{ = Fraccion de vapor del n-butano (adim).

YB’, = Fraccidon de vapor del n-pentano (adim).

15. En la entrada del intercambiador:

(Y1) = 0,35
(Ys)o = 0,65

(X))o = 035 _ 0,154
A0 T o7 T

(Xp)o = 1— 0,154 = 0,846

16. Al final del primer incremento:

| V;{ 578 lbrirlwl

(Ya): = (17) = Ibmol lmol — 2
1 578 +79,7
h h
(Y3); =1—0,42 = 0,58
( ,) Liq 12,2 lbr;lwl
X1 = <—) = = 0,195
L L 122 lbr}rllol +50,3 lbr}rllol

(Xz); =1 —0,195 = 0,805

17. Al final del segundo incremento:
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( ,) V,c; 39,7 lbr}rllol
YA 2 = <_,> = = 0,504
14 2, 397 lbmol +391 lbmol
h h
(Yy), = 1— 0,504 = 0,496
, L:4 30,3 lbr}rlwl
(Xa) = <L_> = o lbmol lmol ~ *#°
2 30,3 7 + 91,0 n
(X3), =1—0,25 =075
18. Al final del tercer incremento:
( ’) Vf; 226 lbr}rllol
Y))s = (—) = = 0,568
174 s 226 Ibmol +17.2 lbmol
h h
(Yg); = 1— 0,568 = 0,432
, L:4 47 4 lbrfrllol
(X4)3 = <—> = = 0,296
L)y 474 lb’}’l"’l +112,8 —lb’;lwl

(Xp); =1 —0,296 = 0704

19. Al final del cuarto incremento:

(Y)s = (K4 - X)a = 1,8-0,35 = 0,63
(Y9)s=1—(Y),=1—-063 =037
(X4)s = 0,35
(Xp)s = 0,65

20. En la Tabla X.8 se pueden apreciar las composiciones en el vapor y el liquido a lo
largo del intercambiador:
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Tabla X.8: Fracciones de vapor y liquido a lo largo de todo el intercambiador.

Etapa 0 1 2 3 4

T (°F) 119 115 111 107 103
Y, 0,350 0,420 0,504 0,568 0,630
Yp 0,650 0,580 0,496 0,432 0,370
X, 0,154 0,195 0,250 0,296 0,350
X'B 0,846 0,805 0,750 0,704 0,650

21. Se obtienen las entalpias de liquido y vapor a la entrada y salida de cada

componente en cada seccion del intercambiador, las cuales para este caso

particular se obtienen a través de las ecuaciones X.15, X.16, X.17 y X.18

(correlaciones empiricas usadas en el método propuesto por Holland). Una vez

obtenidas las entalpias se calcula el flujo de calor para cada componente y para

cada seccion (ecuaciones X.19 y X.20), y finalmente se calcula el flujo de calor

total Q (BTU/h) en todo el intercambiador a partir de la ecuacion X.21:

H;, = 154,14 0,625 - (T(°F) — 100)
Hy, = 308,3 + 0,250 - (T(°F) — 100)
H;5 = 153,54 0,500 - (T(°F) — 100)
Hyp = 315,34+ 0,250 - (T(°F) — 100)
Qa= M)y [Hys Vs +Hpg - Ly]
Qg = (M)g - [Hyg - Vg + Hyp - L]

Q=04+0p

Donde:

H;, = Entalpia de liquido del n-butano (BTU/Ib).

H;p = Entalpia de liquido del n-pentano (BTU/Ib).

Hy, = Entalpia de vapor del n-butano (BTU/Ib).

Hyp = Entalpia de vapor del n-pentano (BTU/Ib).

(X.15)
(X.16)
(X.17)
(X.18)
(X.19)
(X.20)
(X.21)
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M, = Peso molecular del n-butano (Ib/Ibmol).

Mp = Peso molecular del n-pentano (Ib/lbmol).
Q4 = Flujo de calor del n-butano (BTU/h).

Qp = Flujo de calor del n-pentano (BTU/h).

Q = Flujo de calor total (BTU/h)

22. Los pesos moleculares de los compuestos son:

M, = 58,12 Ib/lbmol (n-butano)
My = 72,15 Ib/Ibmol (n-pentano)

23. En la Tabla X.9 se observan los resultados para las secciones en del equipo:

Tabla X.9: Balance de calor en el intercambiador.

Etapa 0 1 2 3 4
T (°F) 119 115 111 107 103
Hy, 313 312 311 310 309
V;, 70,0 57,8 39,7 22,6 0
H;, 166 163 161 158 156
L;, 0 12,2 30,3 47,4 70,0
Q4 1.273.400 | 1.163.500 | 1.001.300 842.400 634.700
Hyp 320 319 318 317 316
V;g 130,0 79,7 39,0 17,2 0
H;p 163 161 159 157 155
L'B 0 50,3 91,0 112,8 130,0
Qg 3.001.400 | 2.418.300 | 1.938.700 | 1.671.100 | 1.453.800
Q 4.274.800 | 3.581.800 | 2.940.000 | 2.513.500 | 2.088.500
AQ 0 693.000 1.334.800 | 1.761.300 | 2.186.300
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24. Se calcula el factor de correccién de la diferencia de temperatura media
logaritmica (F) para cada uno de los incrementos a partir de la ecuacion X.22.
Previo a este calculo se deben determinar los parametros R y S (grupos de

temperatura) dados por las ecuaciones X.23 y X.24:

VR? +1-ln( 1-5 )
P 1-R-S

(X.22)

2—S~(R+1—\/R2 +1)
(R-1)-In
2-5-(R+1+JR? +1)
Ty —T,
R=-"- (X.23)
Tco=Tci
Tei—T
§ =t (X.24)
Tei—Thi
Donde:

F = Factor de correccion de la temperatura media logaritmica (adim).
R, S = Grupos de temperatura (adim).

T¢; = Temperatura de entrada del fluido frio (°F).

T., = Temperatura de salida del fluido frio (°F).

Ty; = Temperatura de entrada del fluido caliente (°F).

Ty, = Temperatura de salida del fluido caliente (°F).

_ 119°F =103 °F

= T00°F —goor _ 800
_80°F—100°F_0513
T 80°F —119°F
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25.

1-0,513 )
1-0,800-0,513

2-0513- (0,800 +1—./08002 + 1)
2-0513- (0,800 +1+4.08002 + 1)

\/0,8002 1. Ln(

= 0,864
(0,800 —1) - Ln

Se determinan las temperaturas del fluido frio (agua) en cada incremento a partir
de la ecuacion X.25. La capacidad calorifica (Cp) para este caso se obtiene de la

ecuacion X.26 propuesta por el método usado por Holland:

Q=m-Cpc-(Tg; —Teo) (X.25)
Cpc = 1,1455x107% - (T (°F) — 95)% + 0,99859 (X.26)
Donde:

Cp. = Capacidad calorifica del fluido frio (BTU/Ib.°F).
m = Flujo masico del fluido frio (Ib/h).

T, = Temperatura promedio del lado frio (°F).

100 °F + 80 °F 2
z - 95) + 0,99859 = 0,9986

Cpc = 1,1455x107° (

2.186.300 BTU /h

lfT(l,]F (100 °F — 80 °F)

= =109.500 Ib/h

0,9986

Tcoy = 100 °F (ala entrada del intercambiador).

693. OOO%

b BTU
" -0,9986 7—% - °F

Tery = 100 °F —

= 93,66 °F
109.500 +

190



APENDICE

641.800%

lb BTU
109.500 e 0,9986 - °F

Tcz) = 93,66 °F — =87,79 °F

426.500#

lb BTU
109.500 e 0,9986 - °F

Tees) = 87,79 °F —

= 83,89 °F

Ty = 80 °F (alasalida del intercambiador).

26. A partir de la ecuacion X.27 se obtiene la diferencia de temperatura media

logaritmica en cada incremento:

Ty, —Tey) — (Ty, — Tp;
ATml — ( Hi Co) ( Ho Cl) (X.27)
In (THi - TCo)
Tho — Te;

Donde:

AT,,; = Diferencia de temperatura media logaritmica (°F).

(119 °F — 93,66 °F) — (115 °F — 100 °F)

(AT )or = 119 °F — 93,66 °F = 19.72°F
Ln( 115 °F — 100 °F )
(115 °F — 87,79 °F) — (111 °F — 93,66 °F) )
(AT )1z = 115 °F — 87,79 °F = 2191k
Ln (F1op= 93.66 %)
(111 °F — 83,89 °F) — (107 °F — 87,79 °F)
= 2293 °F

(ATy)23 = . (111 °F — 83,89 °F)
"\107°F — 87,79 °F
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27.

28.

(107 °F — 80 °F) — (103 °F — 83,89 °F)
(ATml)34 = 107 °F — 80 °F
Ln( )
103 °F — 83,89 °F

= 22,83 °F

Reacomodando la ecuacion de disefio como se muestra en la ecuacion X.28, se
obtiene para cada incremento el producto del coeficiente global de transferencia

de calor (U) por el area total de transferencia (A):

__ 0
F-AT,,

U-A (X.28)

Donde:
A = Area total de transferencia de calor (pie?).

U = Coeficiente global de transferencia de calor (BTU/Ib.pie’.°F).

U Ay = 693.000 BTU/h 10,673 BTU
07 0864-19,72°F ' h.°F
- A, = 641.800 BTU/h 003 BTU
127 0864-2191°F ~77 " h.°F
U Ay = 426.500 BTU/h 21528 BTU
2370,864-22,93°F " h.°F
U )y = 425.000 BTU/h o156 BTU
347 0,864-22,83°F "7 T h.°F

Sumando todos los incrementos, se tiene:
U-A=117.650 BTU
B ' h-°F
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29.

30.

31.

32.

A partir de este resultado se inicia el ciclo iterativo suponiendo un valor del
coeficiente global de transferencia de calor (U) y con este se calcula el area total
de transferencia de calor (A). También se puede iniciar el ciclo iterativo

suponiendo primero el area y a partir de alli calcular el coeficiente global.

Suponiendo un valor de U para iniciar los calculos, por ejemplo,

U = 120 BTU/h.pie.°F, se obtiene el &rea de transferencia de calor inicial

supuesta (As):
117.650 272
As = = 980 pie?
120—BTU
h - pie? - °F

Se calcula la superficie interna del tubo por pie lineal (a’’) a partir de la

ecuacion X.29:

"

a' =m-di (X.29)

Donde:

di = Diametro interno del tubo interior (pie).
a =m-0,05183 pie = 0,1628 pie
Se obtiene el nimero de tubos (Nt) con la ecuacion X.30 y se aproxima al entero

superior que sea divisible entre el nimero de pasos por los tubos, en este caso,

como el intercambiador es 1-2 debe ser par.

Nr =—; (X.30)

193



APENDICE

33.

34.

35.

L = Longitud de los tubos (pie).

N = 980 pie?
77 0,1628 pie - 16 pie

=376,2 = 378

Se calcula el &rea de la configuracion de los tubos (Ay) a partir de la ecuacion

X.31, en este caso el arreglo es triangular:

1
Ay = 5 pt? - sen(60°) (X.31)

Donde:

pt? = Espaciado entre los centros de los tubos (pie).

1 V3
Ay = 3 (0,078125 pie)? o= 0,002643 pie?

Se obtiene el area total de los tubos (A;) a partir de la ecuacién X.32, en este caso

el arreglo es triangular:

At = 2 * NT ¢ ACt (X.32)

A, = 2-378-0,002643 pie? = 1,998 pie?
Con la ecuacion X.33 se obtiene el diametro de la coraza (D) para esta area:

4-4
D= L

T
D= 4 -1,998 pie? 1505 p;
= |7 314159 070 P€

(X.33)
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36.

37.

38.

Se calcula el diametro minimo de la coraza (D) a partir de la ecuacion X.34:
D.,=D+2-d, (X.34)
Donde:

d, = Diametro exterior de los tubos (pie).

D.; = 1,595 pie + 2 - 0,0625 pie = 1,72 pie

Se verifica que el espaciado de los deflectores (B) cumpla el criterio de disefio

que se muestra en la ecuacion X.35:

D¢s

1,72 =21 = 0,35

Se calcula el nimero de deflectores del intercambiador (Np) a partir de la
ecuacion X.36 y se aproxima al entero superior. El espesor de los deflectores
(esp) dado que no es dato del problema se estima de acuerdo a criterios de disefio
que establecen como medida estandar para el espesor de los deflectores 0,5 pulg
(0,0416667 pie) segun el método de Holland.

_L-B
~esp+B

N, (X.36)

Donde:
esp = Espesor de los deflectores (pie).

B = Espaciado de los deflectores (pie).

N = 16 pie — 1 pie
b ™ 0,0416667 pie + 1 pie

=14,39 =15
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39. A partir de la ecuacidn X.37 se corrige el espaciado de los deflectores (B.):

_ L— (N, - esp)

B. = X.37
¢ N, +1 (X.37)

5 - 16 pie — (15 - 0,0416667 pie)
¢ 15+ 1

= 0,96 pie

40. Se obtiene el area de flujo por el lado de los tubos (a;’) a partir de la ecuacion
X.38:

, med} % 38
. m-(0,05183 pie)?
a, = ( 2 pie) = 0,00211 pie?
41. Se calcula el area de flujo (a;) a partir de la ecuacién X.39:
NT . a’
a =— ‘ (X.39)
Donde:
n = NUmero de pasos por los tubos (adim).
378-0,00211 pie? .
a; = > = 0,3988 pie
42. A partir de la ecuacién X.40 se calcula la velocidad maésica (Gy):
m
G, = — (X.40)
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_109.500 lb/h

At S . Nip2
= 03988 pie? = 2745806 1b/(h - pie?)

43. Se calcula la temperatura promedio del fluido que circula por los tubos (TCprom) @
partir de la ecuacion X.41:

Tei +Tc
TCprom = % (X.41)

100°F +80°F
Teprom = 2 = 90°F

44, Se obtiene la viscosidad del fluido que circula por los tubos (u,)y a la

temperatura promedio a partir de la ecuacion X.42 propuesta por Holland:

100
He = 1

1,19344 - | (Teprom — 47,183) + (26,174 + (Teprom — 47,183)" )| - 120

(X.42)
_ 100
Be = 1,19344 - [(90 — 47,183) + (26,174 + (90 — 47,183)2)1/2] — 120
Ib/(h - pie) b
te = 0,765 cp - 2,42 - = 1,8513— e
45. Se calcula el nimero de Reynolds (Re) a partir de la ecuacion X.43:
dl ¢ Gt
Re = (X.43)
He
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46.

47.

48.

49.

_0,05183 pie - 274.580,6 Ib/(h - pie?)
B 1,8513 b/ (h - pie)

Re = 7687,3 @90 °F

Se calcula la capacidad calorifica (Cp) para el lado de los tubos a 90 °F, a partir

de la ecuacion X.44 propuesta por Holland:
Cp = 1,1455x107° - (Teprom — 95)2 + 0,99859 (X.44)

Cp = 1,1455x1076 - (90 °F — 95)2 + 0,99859 = 0,9982 BTU/(Ib - °F)

Con la ecuacién X.45 propuesta por Holland, se obtiene conductividad térmica en
el lado de los tubos (k):

k =0,3333 +2978 - 10~* * Tprom (X.45)
k =0,3333 + 2,978 - 10~* - 90 °F = 0,3601 BTU/(h - pie - °F)

Se obtiene el numero de Prandtl (Pr) en el lado de los tubos a partir de la

ecuacion X.46:

-C
pr =t =P (X. 46)

k

lb
1,8513 T pie’ 0,9982 BTU/(lb - °F)
pr = _pte =513
0,3601 BTU/(h - pie - °F) ’

Se calcula el factor del coeficiente de transferencia de calor (Jy) a partir de la

ecuacion X.47 propuesta por Holland:
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0,116 - [(Re)?/3 — 125] - [1 + (%)Z/Bl

Ju = Reo (X.47)

0,05183 pie 2/3
. 2/3 _ . SLYI 200 pie
0,116 [(7687,3) 125] ll + ( 16 pie )

_ _ -3
Ju = 76873 = 4,079x10

50. Con la ecuacion X.48 se obtiene el coeficiente individual de transferencia de calor

para el lado de los tubos (h;), suponiendo que el factor correctivo de la viscosidad

0,14
6 = (:—‘) ) es igual a 1, ya que ain se desconoce la temperatura de

pared (Ty), la cual sera calculado posteriormente:

Iy Cp- G,
h = o g (X. 48)
4,079x107 - 0,9982 (o - 274.580,6 Ib/(h - pie?)
hi = (5,13)2/3 .1
— 3759 — 21U
~ 77" h-pie?-°F

51. Se calcula el coeficiente individual de transferencia de calor para el lado de la

coraza (hs) a partir de la ecuacion X.49:

] T
-+ +——+R, +R; (X.49)

Reacomodando la ecuacién X.49:
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—=o (o M _po_p (X.49)

Donde:

k,, = Conductividad del material de los tubos (BTU/(h.pie.°F)).

1, = Radio exterior de los tubos (pie).

r; = Radio interior de los tubos (pie).

R, = Factor de ensuciamiento para el lado externo de los tubos ((h.pie?.°F)/BTU).

R; = Factor de ensuciamiento para el lado interno de los tubos ((h.pie?.°F)/BTU).

1 0,03125 pie

h, _ 0,025915 pie

1
120 h_fiZ—ZU_OF
1 0,03125 pie - Ln (%)
3759 h_fig—zU_oF _ 218 %
~ 31078 P F ) g angpqg pie oF
BT BTU
Finalmente:
hy = 309,23 — 0
s "7 h-pie?-°F

52. Una vez calculados los coeficientes individuales de transferencia de calor, se
estiman las temperaturas de pared (T,,) en cada uno de los tramos, a partir de la
ecuacion X.50 se obtiene la temperatura interna de la pared (T;):

Para el punto 0 > Ty =119 °F, T¢c =100 °F
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d,
- L"(d_i) L1 LTy
c|lzmk, LT hond L|Th w41
T, = T (X.50)
Ln(d_i) PR
Twok, L howd, L hord L

Resolviendo el numerador:

T,; =| 100 °F

0,0625 pie
Ln (0,05183 pie)

BTU .
2-3,14159 - 218 m -16 ple

1
+

BTU

-3,14159 - 0,0625 pie - 16 pie

119 °F
+

BTU . .
m - 3,14159 - 0,05183 ptie - 16 ple

375,9

Resolviendo el denominador:

0,0625 pie
Ln (0,05183 pie)

BTU .
2 3,14159 - 218 m - 16 pte
1
+ BTU
309,23 hple—z"F . 3,14159 . 0,0625 pie - 16 pte
119 °F
+ BTU
375,9 hple—2°F 3,14—159 . 0,05183 pte - 16 ple
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53.

54.

T,; = 109,4°F
Se calcula la temperatura de pared externa (T,y) a partir de la ecuacion X.51:
d
Ln (=%
ITC - Twil (dl)
Two = Twi + T r kL (X.51)
hi *TT - di -L
Tyo = 109,4 °F
|/ |100°F — 109,4 °F|
+ | 1
BTU . .
\375,9 hple—z"F -3,14159 - 0,05183 pie - 16 pie
0,0625 pie ) \
i (20825 pie
. 0,051833170115 — 1095 °F
2-3,14159 - 218 m . 16pl€)
Se recalculan los coeficientes individuales de transferencia de calor h; y hs a las

temperaturas de pared en cada tramo, asi como tambien las viscosidades con las

ecuaciones empleadas anteriormente.

Para el agua en el primer tramo:

100 °F
M1 = 119344 - [(100 °F — 47,183) + (26,174 + (100 °F — 47,183)2)1/2] — 120

Ib/(h - pie) ,
U1 =0,684cp- 242 T = 1,66 lb/(h - pie)

Repitiendo el procedimiento pero a la temperatura de pared:
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55.

56.

Hrw1 = 1,50 b/ (h - pie)

A partir de la ecuacion X.52 se calcula el factor de correccion de la viscosidad

para cada tramo:

g \O14
6, = (X.52)
UTtw1

1,66 Ib/(h - pie)\"*
1= ( /( pl'e)> =1,0143
1,50 Ib/(h - pie)

Recalculando el numero de Reynolds, capacidad calorifica, conductividad,
numero de Prandtl y el factor de transferencia de calor, se obtiene finalmente el

coeficiente individual para el primer tramo (h;,):

d; -G, 0,05183 pie - 274.580,6 b/ (h - pie?)
Hrwi 1,50 lb/(h - pie)

Re, = = 9487,7

Cp; = 1,1455x1076 - (109,4 °F — 95)2 + 0,99859 = 0,999 BTU/(Ib - °F)

k; = 0,3333 +2,978x10~* - (109,4 °F) = 0,366 BTU/(h - pie - °F)

1,50 22— 0,999 BTU/(lb - °F)
Pry = Wi = 4,09
! 0,366 BTU/(h - pie - °F) ’

.\ 2/3
0,116 - [(9487,7)%/3 - 125] ll 1 (05183 pie) l

16 pie

— — -3
Ju = 94877 4,038x10

203



APENDICE

57.

58.

59.

4,038x1073 - 0,999%- 274.580,6 Ib/(h - pie?) BTU
hiy = (4,09)2/3 - 1,0143 = 427 h - pie? - °F

Para el lado de la mezcla de vapor se calcula la temperatura promedio (T wprom)
entre la temperatura de entrada en el primer tramo (Twi1) Yy la temperatura de

pared externa (Tw,) a partir de la ecuacion X.53:

_ Ty + Thi

THprom - 2 (X' 53)

109,5°F + 119 °F
Hprom — 2

= 114,25 °F

Se obtiene el flujo mésico de la mezcla de vapor (my) a partir de la ecuacion
X.54:

My =Vy My + Vg - Mg (X.54)
Donde:

M, = Peso molecular del n-butano (Ib/Ibmol).

Mg = Peso molecular del n-pentano (Ib/lbmol).

ny =70 mol 58,12 b + 130 tbmol 72,15 b = 13.448 b
= h "% Tbmol h Plbmol T T h
Se calcula la viscosidad de liquido a la temperatura promedio calculada para cada

componente a partir de las correlaciones mostradas en las ecuaciones X.55 y X.56

propuestas por el método usado por Holland:
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60

61.

[ 563,1

#LA _ 10- 1'4480+<THpr0m (0F)+460> (X- 55)
[ 647,7
—1,45 —_—

nuLB — 10 14 98+<THprom (F)+460> (X 56)

563,1
fig = 10[_1’4480+(114,25°F+460)] = 0,3409 Ib/(h - pie)

647,7
Uip = 10[_1’4598+(114,25°F+460)] = 0,4657 Ib/(h - pie)

. Con la correlacion de Kendall & Monroe’s propuesta por Holland y que se

muestra en la ecuacion X.57 se obtiene la viscosidad de la mezcla liquida (uy):
3
=) X ()] (X.57)

py = [0,154 - (0,3409 lb/(h - pie))*/3 + 0,846 - (0,4657 Ib/(h - pie))1/3]3
= 0,4448 Ib/(h - pie)

A partir de la ecuacion X.58 se obtiene la fraccion de liquido en la mezcla de cada

componente (w;):
W = o (X.58)

Para el n-butano:
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62.

63.

. 0,154 - (58,12 %) 0127
0,154 - (58,12 %} +0,846 - (72,15 %) ’

Como la mezcla solo tiene dos componentes la fraccion restante se obtiene por

diferencia.

Se calculan las conductividades térmicas de cada componente a partir de las

ecuaciones X.59 y X.60 propuestas por Holland:

ks = 0,07839 — 5,274x107° - (Typrom (°F) — 100) (X.59)
kp = 0,07739 — 5,526x107° « (Tyyprom (°F) — 100) (X.60)
k, = 0,07839 — 5,274x107° - (114,25 °F — 100) = 0,0776 BTU/(h - pie - °F)

ks = 0,07739 — 5,526x107° - (114,25 °F — 100) = 0,0766 BTU/(h - pie - °F)

A partir de la correlacion presentada por Kern en la ecuacion X.61, se obtiene la

conductividad de la mezcla en el liquido:

Ky = Z w; - k; (X.61)
ky =0,1279-0,0776 BTY +0,8721 - 0,0766 BTY
M= ’ h-pie-°F ’ h - pie - °F
=0,07673 ——
h - pie - °F
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64.

65.

66.

Se calculan las densidades de liquido para cada componente a partir de las

ecuaciones X.62 y X.63:
pa = 36,30 — 0,04888 - (Typrom (°F) —100) (X.62)
pp = 39,02 — 0,04031 - (Typrom (°F) —100) (X.63)

pa = 36,30 — 0,04888 - (114,25 °F — 100) = 35,60 Ib/pie>
pp = 39,02 — 0,04031 - (114,25 °F — 100) = 38,45 Ib/pie>

A partir de la ecuacion X.64 planteada por Holland, se obtiene la densidad de la

mezcla;
1 Wi
l
1 0,1279 N 0,8721 38.06
— = - Pm = S0, —3
Py 3560 -2 3845 2 pie
pie pie

La ecuacion X.65 planteada también por Holland es usada para el célculo del

coeficiente individual de transferencia de calor para mezclas y bancos de tuberias:

131/3
ki - pk - g - Ny

4y

. [miv]l/a (X. 65)

hs=1,51-[

Donde:
g = Aceleracion de la gravedad = g = 4,17x10° Ib/(h.pie).
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hs
= 1,51
_ 1/3
BTU 3 b \? g b 23]
(0,07673 m) . (38,06 IW) . 4,17X10 h_ple . (378)
lb
4- 04448 0 |
- 1/3
16 pie 390,25 BTU
T T e h el - °F
13.448 % h - pie-°F

67. Se calcula el factor de correccion de la viscosidad en el primer tramo a partir de la

ecuacion X.66, previo al calculo de la viscosidad de la mezclaa T =119 °F:

b
119 °F = 0,4356 ,
Hu @ h - pie
0,14
9, = ( H ) (X.66)
HTwo
0,14
0,4356 h-lbie
6, = - = 0,997
0,4448 7—-
- pie

68. Se corrige el coeficiente individual calculado a partir de la ecuacion X.67:

hse = h - 6 (X.67)

BTU
- 0,997 = 319,31

h,, = 320,25 ———— —_—
s¢ h-pie?-°F h - pie?-°F

69. Se calculan los valores del coeficiente individual (hs) para cada tramo del

intercambiador, repitiendo el mismo proceso desde el paso 52 al paso 68. Una vez
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70.

71.

72.

obtenidos todos los valores se promedian para obtener el valor final de coeficiente
individual (hs).

Finalmente, una vez realizados todos los célculos, se obtiene que:
h; = 385 5Ty
LT h - pie? - °F
h, =330 il
ST h - pie? - °F
Se calcula nuevamente el coeficiente global de transferencia de calor a partir de la

ecuacion X.49:

, 0,03125 pie
l _ 1 N 0,03125 pie - Ln (—0,025915 pie)
U BTU BTU
385 h - pie? - °F 218 3~ pie - °F
N 0,025915 pie - 3x10-3 h - pie? - °F
X _—
. BTU BTU
0,03125 pie - 330 B pie? °F
U=1229 ko
B " h-pie?-°F

Con el valor del coeficiente global se recalcula el area global de transferencia de

calor a partir de la ecuacién X.28:

BTU
117.650 3—ox
BTU

h - pie? - °F

A= = 957,3 pie?

122,9
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73.

74.

75.

Jr = Re0.261

Se compara el area obtenida en el paso anterior (area requerida) con el &rea
obtenida al inicio cuando se supuso un coeficiente global de 120 BTU/(h.pie?.°F)

(&rea disponible):

Area requerida = 957,3 pie?
Area disponible = 980,0 pie?

Como el area disponible es mayor al area requerida se debe suponer un valor de U
mas grande y repetir todos los célculos hasta que la diferencia de estas dos areas

cumplan con una tolerancia fijada.

Iterando nuevamente, los resultados finales son:
U=125 el

B h - pie? - °F
h; = 395 51U

L h - pie? - °F
h, =319 5Ty

s h - pie?-°F
Ny = 358
Ar = 932 pie?
Se inician los calculos para obtener la caida de presion del lado de los tubos,

obteniendo el factor Jr a partir de la ecuacion X.68:

0,05573
= (X. 68)
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0,05573

]R = W = 0,005394

76. A partir de la ecuacidn X.69 se obtiene la velocidad en los tubos (u):

m

U=

= X. 69
ag * Pc ( )

109.500 lb/h ,
u= b = 1,228 pie/s
0,3988 pie? - 62,09}91.?- 3600s/h

77. Finalmente se obtiene la caida de presion en la lado de los tubos a partir de la

ecuacion X.70 propuesta en el método usado por Holland:
L 2 2
APt=8-]R-d—-pC-u +4-p.-u (X.70)
i

pie 2 lb
) +4-62,09—
pie

S

6 pie

AP, = 8-0,005394 - m .

b
62,09 —- (1,228
pie

b
62,09—— =1.621,78
pie

pie - s? -
AP, = 1.621,78 Lpie’ = 0,35 psi
LT  pie - s2 144 pulg? Bzzlb-pie_ 29 Pst

2 1bf - 52

78. Para la caida de presion en el lado de la coraza, se inician los calculos obteniendo

el diametro equivalente (De) a partir de la ecuacion X.71.:
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79.

80.

81.

1T+ d?

4-(Act—1/zf do)
D, = X.71
¢ 1/2-m-d, (X.71)

) 1/2-3,14159 - (0,0625 pie)z)
. 2 _
4 <0,002643 pie 7

D, = 1 = 0,04517 pie
5" 3,14159 - 0,0625 pie

Se calcula el espaciado entre los tubos (C) a partir de la ecuacion X.72:
C=p —d, (X.72)
C = 0,078125 pie — 0,0625 pie = 0,015625 pie

Se obtiene el area de flujo de la coraza (as) con la ecuacion X.73:

a;=D- (é) - B, (X.73)

0,015625 pie

as = 1,595 pie- (0,078125 pie

) - 0,96 pie = 0,3072 pie?

A partir de la ecuacion X.74 se calcula la velocidad maésica en el lado de la

coraza (Gs):
G, = — (X.74)

Donde:

m = Flujo masico del fluido que circula por la coraza (lb/h).
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13.450 Ib/h

= = 43.782 - pie?
s = 03072 pie? 3.782 1b/(h - pie?)

82. La viscosidad (u,) de la mezcla se obtiene a partir de la ecuacion X.75, mientras

que la densidad de la mezcla (p;) se obtiene a partir de las ecuaciones X.76 y
X.77,a119 °F:

i=1 Y i M,
po= o (X.75)
i=1Yi -/ M;
Hs
0,01814 lb. -0,65- |72, 51 lb t+ 0, 01959L 0,35 - 58,12L
_ h - pie [lbmol

/72 Sllbm t 0,35- ’58 12lbm0l

= 0,01864 Ib/(h - pie)

n
Me, = Z Y- M; (X.76)
i=1

Ib Ib
M,,, = (72 51— .0 65) (58 12— .0 35) — 67,47

lbmol Ibmol Ibmol
_ Mmez
ps = W (X.77)
i=1 pvi
Ib
_ 6747 Ihmol b
ps = T T = 0,3434 —
72,51 —— - 0,65 58,12-——- 0,35 p
Tbmol + Ibmol
0,2713 i 0,6765 ig,
p ple
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83. Se calcula el numero de Reynolds (Re) a partir de la ecuacién X.78:

Re = (X.78)

b .
43.782 R pie? - 0,04517 pie

Re = — 106.098
¢ 0,01864 Lb/(h - pie)

84. Se calcula el factor Jgs para el lado de la coraza usado por Holland, a partir de la

ecuacioén X.79:

0,227

Jrs = 75103 (X.79)

~ 0,227
Jrs = (106.098)0.193

= 0,02433

85. Finalmente, se obtiene la caida de presion para el lado de la coraza (APR,) con la

ecuacion X.80 propuesta por Holland:

AP, = 4 - Jp. - (D%) . (Bic) . <2(’:szp> (X.80)

AP, = 4-0,02433 - (

1,595 pie ) < 16 pie ) [43.782 Ib/(h - pie®)]?
0,04517 pie/ \0,96 pie 2-0,3434 lb/pied

1 h? 1 pie? 1 267 s
(36005)2) \144pulg?) \ 55, Ib-pie |~ pst
"“ Tbf - 52
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ANEXO 1: MANUAL DEL USUARIO CHANGERTRANS

. INTRODUCCION

Changertrans es un programa que permite disefiar y evaluar intercambiadores

de calor, del tipo doble tubo, tubo y coraza, y aeroenfriadores.

Entre sus caracteristicas principales se encuentra la amigable interfaz que
posee con el usuario y su facil manejo a la hora de emplearlo, logrando de esta
manera que el programa pueda ser usado por cualquier persona sin ninguna gran
dificultad.

El programa como tal, estd estructurado en dos grandes bloques que son el
disefio y la evaluacion. Cada uno de estos bloques es independiente, al igual que sus
resultados. Dependiendo de cual sea la opcién del usuario, el programa desplegara
una serie de ventanas donde se deberan introducir datos o seleccionar opciones para
llegar a la solucion del problema planteado, donde finalmente se mostraran los
resultados obtenidos.

Finalmente, lo que se pretende es lograr la incentivar a las comunidades de las
escuelas de Ingenieria Quimica de la UCV y la USB, para la realizacién de este tipo
de proyectos, cuyos resultados en muchos casos, son los que nos llevan a comprender

los procesos reales que se llevan a cabo en todas las industrias a nivel nacional.

Todas las caracteristicas y aplicaciones de este trabajo serdn expuestas y
desarrolladas en detalle a lo largo de este manual.
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Il. PRESENTACION DE LA INTERFAZ DEL USUARIO

Changertrans es un programa cuyo soporte principal esta basado en la interfaz
con el usuario, a través del uso de ventanas bajo el entorno de la plataforma
Windows, las cuales fueron disefiadas y construidas de manera que el usuario
desarrolle su trabajo en un ambiente agradable y sobre todo entendible.
A continuacién se describiran cada una de las ventanas que posee el programa, desde
la pantalla de presentacion hasta los resultados, con la finalidad de que el usuario se
familiarice de manera rapida con el mismo, y de esta manera su uso sea de mayor

facilidad y provecho.

I1.1 PRESENTACION DEL PROGRAMA

La pantalla de inicio del programa tal como se puede observar en la Figura 1,
se despliega al iniciar la corrida de Changertrans, aqui simplemente se observa el
nombre del programa, un fondo relacionado con intercambiadores de calor y los logos
de la Universidad Central de Venezuela (UCV) y la Universidad Simon Bolivar
(USB).

Figura 1: Presentacién Changertrans
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11.2 DATOS INICIALES Y SELECCION DEL EQUIPO

En la Figura 2 se puede apreciar la ventana inicial del programa que consta de

10 secciones que se describen a continuacion:

6

" TS 0 ———— (=5
ArchAy Edicion Vists Memamientss Ayuda

D|e{e 2] X| w eslzm|w| 2

Problers | Fhidos | Equpo | Models | Resutados |

Teo de Inhescambeador
& Tuboy Coraza | l

" Doble Tubo

Dieccidn de Flyos = =
= Corlsa Coenerte @ Hoazontal
" Cofoments H || 1€ Vescal I I
Ko PO
G Dwefo  ( Evakuaciin N T A
& Evtesior el o~ Irtesice el

Equpo Equpo Cooer ol 10
Fhado daledecds.  [injemo - Progiama | |
- ] NOTA: Este programa sob)\portemgla camboe de //.

I~ Fhao misico del Plado de Intercambeo Conocl fase y/o mexchss (o e o Flado de Intesés
Sl ol

= ——ou— - -

i

Figura 2: Ventana Inicial del Programa.

En la seccion 1 se selecciona el tipo de intercambiador que se va a disefiar o
evaluar, las opciones posibles son: intercambiador de tubo y coraza, intercambiador
de flujo cruzado (aeroenfriadores) e intercambiador de doble tubo, cada una de estas
opciones tiene una imagen asociada al equipo que sea seleccionado; en la seccién 2 se
debe seleccionar la direccién de flujo bien sea en contra corriente o en cocorriente, de
igual manera en la seccion 3 se define la orientacion del equipo, bien sea horizontal o
bien sea vertical.

217



ANEXO 1: MANUAL DEL USUARIO CHANGERTRANS

En la seccion 4 se define si el problema de estudio es un disefio 0 una
evaluacion, asi como también si el fluido de interés circula por el interior (tubos) o
por el exterior (coraza); igualmente si se conoce el flujo masico del fluido de
intercambio se puede marcar el mismo para que posteriormente se considere como un
dato de entrada; en la seccion 5 solo se define si el fluido caliente circula por el
interior o por el exterior, esto con fines de que el programa identifique que ecuaciones

debera usar para realizar sus calculos internos.

La seccion 6 contiene los ficheros o pestafias que tiene el programa, en cada
uno de estos se encuentran todos los pasos necesarios para el calculo o disefio del
equipo que se haya seleccionado, en este caso, el fichero que se esta describiendo es
la primera pestafia llamada “Problema” corresponde a la identificacion inicial del
problema a resolver. Las pestaias denominadas “Fluidos”, “Equipo”, “Modelo” y

“Resultados” se describen posteriormente.

La seccion 7 es la que corresponde al menu de opciones del usuario y a la
barra de herramientas, en las mismas se pueden observar inclusive que hay opciones
del mend e inclusive botones de la barra de herramienta que se encuentran
deshabilitados ya que se tiene pensado usarlos para versiones posteriores del

programa.

Las secciones 8,9 y 10 son botones, el primero nos permite ejecutar una
herramienta de apoyo, un convertidor de unidades que puede ser necesitado durante la
corrida del programa (ver Figura 3), un segundo boton para ejecutar los calculos del
programa una vez definidos todos sus parametros y datos de entrada, los cuales una
vez calculados nos lleva a la pantallas de resultados (que se describe méas adelante), y
un boton para salir de la aplicacion si el usuario no desea seguir usando el programa

(ver Figura 4).
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El convertidor de unidades es muy facil de usar, solo se debe seleccionar el
tipo de unidad que se desea convertir de la lista desplegable que esta en la seccion 1,
definir en la seccion 2 con cuantos decimales se desea el resultado, y finalmente
escribir el dato que se tenga sobre la caja de texto correspondiente; el calculo se
realiza para todas las unidades (seccion 3) que tiene el convertidor definidas.

[ 4 ConvUnid a - =t
3
- |Presion 4 ~|  [1.0135326860 bar
<7:, ' [1 4,7 psi
Nummoss [101,3532686010  kPa
[T Usar notacidn cientifica l1'0002789894 2
[1.0335157123 kg/cm2
Borrar | [760,2143805397  mm Hg (=ton)
Constantes | [33.9414234857 pie agua |
Acercade... | [1034,5347707%5 cm agua
S alir [101353,2686010438 Pa (=N/m2)

Figura 3: Convertidor de unidades.

Confirmacién ﬂ

| ¢Desea salir del programa?

Figura 4: Salir del Programa.
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Cabe destacar que las secciones 6, 7, 8, 9y 10 son las mismas durante toda la
ejecucion del programa Changertrans, lo Gnico variable seran los ficheros o pestafias

seleccionadas.

11.3 DATOS DE LOS FLUIDOS

En este fichero o pestafia se introducen los primeros datos de entrada tanto del
fluido interno como del fluido externo tal y como se aprecia en la Figura 5;
temperaturas de entrada y salida, flujos masicos, presiones de entrada y factores de
ensuciamiento deben ser definidos para la corrida y obtencion de los resultados

finales del problema en estudio.

Archivo  Edicidn  Vista  Hetranventas  Ayuda

Olel@| x|uja|x] % exledimls| 2

Temperatura de Entrada

Presién Abiokta de Ertiads

|
|
Tempersbura do Sakda |
|
|

Focto do Enacsreento

Fhao de Enfrads | _] Coerpinte kot datos do ertiady ﬁ

]
TenperataadoEriiada | fx -]
Temperstura de Sabda | ix -] l
Presiin Abackas do Ertsnds | fea ™ ] L L
Factor de Ermuciomento | [mera ~| \
Editar Fhado Extesno. @
Comee _—
=

Figura 5: Fichero Fluidos.
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En la seccion 1 se definen los datos de entrada del fluido interno, asi como
también las unidades de los mismos, Analogamente se hace exactamente lo mismo en
la seccion 2, a diferencia de que en este caso los datos seran los del fluido externo.
Dependiendo del tipo de equipo seleccionado se observan las imagenes genéricas de

los equipos mostrando la parte interna y externa respectivamente.

Una vez introducidos estos datos, se deben editar los fluidos tanto interno
como externo a través de los botones de la seccion 3 y 4 respectivamente, los cuales

desplegaran la ventana que se muestra en la Figura 6:

Q__Q
ﬂ\widos

AN

Descriphgn

N othl Fluido:
N\

2.} Py
En esta seccién se
deben introducir los
datos de los fluidos,
asi como también
sus propiedades.

ropiedades:
Cargar Propiedades I

Constantes l

Ca}taloriﬁca Lig | Conductividad Liq I

Sumatoria Q@)

Cap. Calorifica Gas | Conductividad Gas | Borrar Componente 1
S g S 3 - - b
Densidad Liq I Viscosidad Din. Liq | MJ
Borrar Componente 3
T Densidad Gas | Viscosidad Din Gasl
F Agregar ) La Sumatoria de las fracciones debe
e T T o T ser igual a uno para que el programa
N Tensién Sup. | Entaipialiq | pueda seguir su ejecucion...
uevo
Temperatura Sat. Entalpia Gas
Guardar | | Aceptar | Cancelar |

Figura 6: Editar Fluido Interno o Externo.

La seccion 1 consta de un pequefio cuadro de texto para escribir informacion
relevante acerca del fluido seleccionado, pudiera ser por ejemplo una breve
descripcion del mismo; en la seccion 2 se debe colocar el nombre del fluido o
componente si el mismo es nuevo; si el fluido o componente existe, se debe cargar el
mismo haciendo click en el boton “Agregar Componente” ubicado en la seccion 3, de
aqui se despliega una ventana (ver Figura 7) con los fluidos o componentes
guardados previamente en la base de datos del programa. Esta version del programa
solo contempla mezclas de hasta 3 componentes.
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7 5
#8 Agregar componentes... L-’:_hJ

Seleccione el componente de la lista:

2-Butanol

Agua CH,OH

Anilina q-
Benceno )

Etanol -

Metil-Etil-Cetona I 3

n-Butano |
n-Pentano al

- S

Figura 7: Abrir o Guardar un Fluido o Componente.

En la seccion 4 se tienen los botones de cada una de las propiedades fisicas de
los fluidos 0 componentes tanto para el liquido como para el gas, se debe hacer click
en los botones de cada una de las propiedades y completar la informacion de cada uno
para que el programa pueda continuar. Igualmente se encuentra en esta seccion un
botdn para ingresar las constantes de cada uno de los fluidos o componente que

requerira posteriormente el programa para realizar sus calculos internos.

Si se desea agregar un nuevo componente, se hace click sobre el boton
“Nuevo” y se desplegard una ventana para colocar el nombre del nuevo componente y
agregar sus propiedades, bien sea por correlaciones matematicas llenando las
constantes segun se ajuste el modelo de la ecuacién empleada, o colocando el valor

directo de la propiedad. En la Figura 8 se aprecia esta ventana.

Para todas las propiedades fisicas se despliega una misma ventana desde el
punto de vista estructural, lo Unico que cambian son los datos, correlaciones y
unidades que se utilizan en cada fluido o componente. En la Figura 9 se muestra y se

detalla esta ventana.
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#8 Componente Nuevo ﬁ

Nombre del Fluido:

- Propiedades:
Constantes I

Cap. Calorifica Lig | Conductividad Lig |

Cap. Calorifica Gas | Conductividad Gas |

i Densidad Lig | Viscosidad Din. Lig |
|
Densidad Gas | Viscosidad Din. Gas |
Tensién Sup. | Entalpia Lig |
Temperatura Sat. | Entalpia Gas |
Guardar I Cancelar |

Figura 8: Componente nuevo.

48 Formula Capacidad Calorifica del Liquido s ) § &

Tipo Formula Descripcién
(" CO+C1 T +C2T 2+ C3T 3+ C4T 4 + C5T"5 |Capacidad Calorifica  »
2

C6*T76 + C7"Ln(T) + C8*T"CI + C10"Exp(C11*T) |del Liquido

co= N c1=Jo

c2= |0 c3=Jo
|| ce= Jo 5= [0 o
il | ce= o c7= [o Densidad: Kg/m3 .‘

= = cp [I/KaK Capacidad Calorifica: J/KgK
2 2 Conductividad: W/m.K

| 2L C3= [0 Viscosidad: Pa.s

C10= |0 Ci=|0 Aceptar | Cancelar | Entalpia J/Kg

Tensién Superficial: N/m

Figura 9: Datos de las Propiedades Fisicas.

En la seccion 1 se tiene una breve descripcion de la propiedad fisica que esta
siendo empleada y/o notas que pueden ser de interés con respecto al fluido o
componente gque se esta usando (esta descripcion es colocada por el usuario). Si se
tiene una correlacion matematica, la misma puede ingresarse en la seccién 2, aqui se
tiene una ecuacion general con opciones que van desde formulas de polinomios hasta

6to grado, formulas logaritmicas y exponenciales. Si no se tiene una correlacion, se

223



ANEXO 1: MANUAL DEL USUARIO CHANGERTRANS

puede ingresar el valor directo de la propiedad seleccionando cualquiera de las
formulas y colocando valores de cero a todas sus constantes, menos el término

independiente que sera el valor que se ingrese como dato.

En la seccion 3 se encuentran las unidades en las que deben ser ingresados los
datos, asi como también una lista desplegable donde se define si la propiedad se esta

calculando en estado liquido o estado gaseoso.

Cuando se hace click en el boton “Constantes” de la ventana “Fluidos”

(Figura 6) se despliega una ventana como la que se muestra en la Figura 10:

#8 Constantes ( 1)
Constantes:
Peso Molecular 0
(g/gmol)
Factor Acéntrico [U—
(adim)
Constantes Criticas:
Presién (Pa) 1]
Temperatura (K) |0
Calor nte ﬁ
7b) 0
2

o

X

Figura 10: Constantes.

En la seccion 1 se debe colocar el peso molecular y el factor acéntrico del
componente, mientras que en la seccion 2 se deben ingresar los datos de la presion

critica, temperatura critica y calor latente.

Regresando a la ventana “Fluidos” (Figura 6), se tiene la seccion 5 donde se
deben ingresar las composiciones de entrada de los componentes en el caso de que se
trate de una mezcla, si el componente es puro, el programa colocara que la
composicion es igual a la unidad de manera automatica. En la seccion 6 se encuentran

los botones para borrar los datos del componente seleccionado.
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11.4 DATOS DEL EQUIPO

Este fichero o pestafia se encuentra subdivido en dos ficheros: el primer

fichero o pestana llamada “Tubos Internos” contiene los datos de las tuberias

comerciales mas usadas en los intercambiadores de calor como tubos internos. Esta

pestafia consta de 6 secciones tal y como se observa en la Figura 11:

#% ChangerTranS

ol b

Archiveo  Edicién Vista  Hesramwentas  Ayuds
Olei@) «[ula]x] %) gleim|s| 2

Problems | Pluidos [ EQu00 | Modelo | Resutados |

Dismetio Intetno [d)

Dismetro Extenc (30)
[ om= [+
Ruo):doole_l____
[ omme [ )

Condutnodad del Matesal (k)

| [eTumnw <]

Figura 11: Tubos Internos.

En la seccidn 1 se escoge el material usado para los tubos internos, mientras

que en la seccion 2 se escoge el tipo de material.

En la seccion se define el diametro nominal o didmetro externo de la tuberia y

finalmente en la seccion 4 se escoge el catdlogo BWG de los tubos. Una vez
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escogidos estos datos, en la seccion 5 se muestra el resultado del diametro interno y la
rugosidad para estos datos seleccionados previamente, de igual manera, en la seccion
6 se visualiza automaticamente la conductividad térmica del material escogido en la
seccién 1. Los diametros y rugosidades se pueden mostrar en otras unidades que se
pueden seleccionar de las listas desplegables que tienen cada uno.

En el segundo fichero de la pestafia “Equipo” muestra la configuracion del
equipo dependiendo de la seleccion del mismo. Si la opcidon escogida es un
intercambiador de tubo y coraza se despliega la ventana que se muestra en

la Figura 12:

#8 ChangerTrans - (=t
A:dwo Edicidn vm Herramientas  Ayuda

Diw|@] »[n[afX]| B eemlw| 2 j
!

Probiems | Flidos  EQupo | Modelo | Restades |

Tubos Ieteers | Conbigaaciia |
Tubo y Cotaza

Nelmens de Pasor [y

pot Coraza
NomeodePazor [y~ |
gt fos Tubor
. it r—
“azH . Iz

Agego de Tubos Deflechores J

Tipo da Saveglo um.om« PumaCm §
| Tnangtw ~] l [~

4 wﬁ|

J

oo
Lorgud del Equpoe
00 B
l

e | =

Figura 12: Configuracion Intercambiador Tubo y Coraza.
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En la seccion 1 se deben introducir los datos correspondientes al nimero de
pasos por la coraza y por los tubos en el caso de disefio, si el caso es una evaluacion,

se deben introducir adicionalmente el nimero de los tubos y el didmetro de la coraza.

En la seccion 2 se escoge el tipo de arreglo, bien sea triangular o cuadrado, asi
mismo se introduce también el espaciado entre los centros de los tubos (pitch). Los
deflectores usados en esta version del programa son los segmentados al 25% que son
los méas comunes en la industria. Finalmente en la seccion 3 se debe introducir como

dato la longitud total del equipo en estudio.

Si la opcion escogida es un intercambiador de flujo cruzado se despliega la

ventana que se muestra en la Figura 13:

8 ChangerTrans e 4 [EE—<

‘MNVO Edicadnn  Viata Herraeiertss  Ayuds
Di@|@| x[wefXx]| % ejgm|E| ¢

Prcblena | Fados | E9a00 | Modelo | Resutiados |

Tubos Inbenca  Configuracidn |
Fhgo Cnzado

Nimeso de Pasos h

&
(]
!
| — i, . U3
@’ Axegio de Tubor Alata:
— G Fevagho Fich et
Ir‘?:;‘;i_»———— = | — T ds Alota fozs =] .-ﬂ =

Didemetro Aoty | Im T=

/..‘..
1 . ‘ Espasce Alets Im =

: u CY XX X S —
‘ ‘. | | Umeso de Aletas

‘ ‘ .’ Longtud del Equpo I
: 24

OPOP® |oomivc g ||
N =

\"\ Progams
I w UM 050772009 3}

Figura 13: Configuracion Intercambiador Flujo Cruzado.
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En la seccidn 1 de esta opcion se debe seleccionar el nimero de pasos por los
tubos si es un caso de disefio, si es caso de evaluacion adicionalmente se deben

introducir el nimero de tubos y el diametro de la coraza.

En la seccién 2 al igual que el intercambiador de tubo y coraza, se escoge el
tipo de arreglo, bien sea triangular o cuadrado, asi mismo se introduce también el
espaciado entre los centros de los tubos (pitch). En la seccion 3 se tiene que el tipo de
aleta utilizado en esta version del programa es la aleta anular, seguidamente se debe
introducir como dato el diametro y espesor de la aleta, asi como el nimero de aletas.

Finalmente en la seccidn 4 se debe introducir la longitud total del equipo en estudio.

Si la opcidn escogida es un intercambiador de doble tubo se despliega la
ventana que se muestra en la Figura 14:

#8 ChangerTranS L T =
Archivo  Edicén  Vista Meranmentas  Ayuds
| { | ! ol
Dissl@] [w|e|x] %) eglems| ¢
Prcbiema | Flades [EQupo | Modeo | Resutados |
Tubos Intence  Configuacn |
Doble Tubo
D,
Dibmatio Inbesicr - 'J
del Tubo Extence .
-
-
Cormertxicr deo
o Uridedes
Longitud del Equpo
Longhud delE . E’
— (S S— ] e
| n - ! A ekl
Sale del
__Progama_|
| 050772009 §

Figura 14: Configuracion Intercambiador Doble Tubo.
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En la seccion 1 solo se necesita introducir como dato el diametro interior del
tubo exterior, mientras que en la seccién 2 se debe introducir la longitud total del

equipo.

11.5 MODELO USADO PARA EL CALCULO DEL EQUIPO

En este fichero o pestafia que se aprecia en la Figura 15, se debe escoger como
se van a iniciar los célculos, si se tiene la opcion de disefio, se debe escoger entre
suponer un valor del coeficiente global de transferencia de calor o un valor del area
total de transferencia de calor; si se esta evaluando estos dos valores son conocidos
(se ingresan al correr los calculos del programa), por lo que solo se debe suponer una
de las temperaturas de salida, bien sea del fluido frio o del fluido caliente para poder

iniciar los célculos.

28 ChangerTrans e
Archivo  Ediode  Vista Herameentas  Ayuda

i@l «nle x| % elmls] ¢

Problens | Fhados | Equpo | Modelo | Resutados |
Supuaettos bricises

(= Coeficiente Glcbal de
Trarnlecencis de Cake

~ Ares Total de
Trarnlevencis de Cakr vai [

Esquena Germeal pars ol Diseio /0 E valuscidn dal Equpo

s I

Corwestidor de
 Unidades

Datos de Estado Balance de Gesmetria Cuidas de
Entrada \lmiatacwa Energia del Equipo Presién
Coner o
k / == l

Sals del
Progama

| Y 060772009

Figura 15: Modelo para iniciar calculos del equipo.

229



ANEXO 1: MANUAL DEL USUARIO CHANGERTRANS

Si se esta evaluando un equipo, al momento de hacer click en el botoén “Correr
el Programa” se desplegard una ventana tal y como se muestra en la Figura 16,
solicitando al usuario que introduzca los valores del coeficiente global de
transferencia de calor y el area total de transferencia de calor del equipo (dado que los

mismos son conocidos Yy requeridos para la evaluacion del equipo).

Complate los datos para poder continuar ’

Cosficiente Global da , -
Tiansferencia de Calor | Wmzk <]
Asea Total de r

Transferencia de Calor [ {me ~|

Aceptar |

Figura 16: Datos para evaluar el equipo.

11.6 RESULTADOS FINALES

En este fichero o pestafia que se aprecia en la Figura 17, se mostraran los
resultados del disefio o la evaluacién del equipo que se haya estudiado. En la
seccion 1 se tienen los resultados en 4 grupos, 2 grupos con los resultados de
temperaturas, presiones y coeficientes individuales de transferencia de calor para el
fluido o componente interno y externo respectivamente, 1 grupo que muestra los
coeficientes totales, area de transferencia y calor totales, y finalmente 1 grupo que

muestra los resultados de la geometria del equipo.

Las unidades en las que se muestran los resultados finales pueden ser
escogidas previamente haciendo click en el boton “Unidades” que se encuentra en la
barra de herramientas (seccion 2), el cual desplegara una ventana (ver Figura 18) que

tiene como opciones de seleccion para las unidades, el sistema inglés y el sistema

230



ANEXO 1: MANUAL DEL USUARIO CHANGERTRANS

internacional. Si el usuario olvida seleccionar las unidades de los resultados finales, el

programa muestra por defecto los resultados en el sistema inglés.

W Oeoers N )
A(«h-vo Edicsdn  Vista Herramientas  Ayuds 2
D@ :|nlex| % eleiml
Problama | Fhados | Equpo | Modshy [Fendiados |
Denensicres del Equpo |
Dimenmones: fnales del equpo
il mb«u& 1 moE.mm 'F
empecates Sokdy ¥ Temperstiza Sabds ¥
Fiop Moo [ Frap Mbsco oA
Presdn Erfiads ou Yoo Erbiody ]
Sobds [ Sabds P
Laida de Presde [ Caids de Presde P
- o
Coel bndv Ext TC 7 | Coal. Indw. et T.C = —
—>
(v Aot oo
Conl Gbol L ‘ﬂ:“"'” = o porlo Corza | odm
Coel Gicbal 1.C e "at0a por los Tubos adm
Aos Tolde T C. P2 Duben, £t Coraza o
Longhud Aequends P Nue Deflecioes adm
Caicr Total 8TUMm i Tubos adem.
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Acencia Aleta X Progams
| Aetaz X .

e

Figura 17: Resultados Finales.

| [~ Seleccione el Sistema de Unidades:

& Sistema Inglés ¢ Sistema Intemacional

Cancelar |

Figura 18: Seleccion de Unidades para los Resultados.
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Finalmente en la seccion 3 del fichero o pestafia Ilamada “Resultados” se tiene
un boton llamado “Seccionamiento”, el cudl al hacer click desplegara la ventana que
se observa en la Figura 19, la cual muestra el seccionamiento del equipo. En la
seccién 1 se observa los datos de los fluidos 0 componentes, asi como también las
temperaturas de rocio y burbuja, y el flujo molar total. En la seccién 2 se tienen
botones de opcidn los cuales al ser seleccionados sombrearan los resultados de la
sector seleccionado en la tabla que se encuentra en la seccion 3, la cual contiene los
flujos, entalpias de vapor y liquido y los calores obtenidos en cada una de las
secciones en las que se dividio el equipo, de igual manera, haciendo click en el botdn
“Siguiente”, se podran visualizar los resultados de las temperaturas de pared,
viscosidades, factores de correccion, los coeficientes individuales y global corregidos,
y por ultimo, el area total de transferencia de calor. Para esta version del programa la
el equipo se divide o secciona Gnicamente en 10 partes.

48 ChangerTrans - Resultados oo |
Seccionamiento del E quipo:
| Datos Generses |
Componente 1

Componente 2
Componente 3
Fluido de Intercambio:

c T 1T CTR OV CTHOCTB WO TTOTM O O

T L v HL1 HL2 HL3 HV1 Hv2 Q2 3 ar
[} beol/h benol/h BTUAD BTUD BTU BTUM BTUA BTUM BTUM BTUM BTUMN

Figura 19: Seccionamiento del Equipo.

En el menu ayuda, se encuentra una opcion llamada “Acerca de”, que al ser

seleccionada nos muestra una ventana como la que se observa en la Figura 20, y que
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contiene la informacion referente al nombre completo y la version del programa.
Adicionalmente, posee este ventana tiene un boton llamado “System Info...”, que
abre una herramienta del sistema operativo de Windows y nos ensefia las propiedades

del equipo en el que se esta corriendo la aplicacion.

#8 Acerca de ChangerTrans . ﬁ

Y ChangerTrans

Version 1.0.0

Programa para el disefio v evaluacion de
Intercambiadores de Calor, del tipo Doble Tubo,
Tubo v Coraza, v Flujo Cruzado

Derechos Reservados, Julio 2003

Universidad Central de Yenezuela
Universidad Simén Bolivar

Swystem Info...

= 2

Figura 20: Ventana “Acerca de”.
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