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I.- INTRODUCCION 

Los Procesos Industriales, en general, estén cons 

tituídos por �na serie de etapas concatenadas, en cada una 

de las cuales se operan cambios en las propiedades físicas 

y/o químicas de los materiales que se manejan • 

.Al considerar el diseño del equipo necesario parD 

le implementación de un proceso particular, es recomendable 

dividir el problema general en etapas bien definidas y pro

ceder al disefio de cada una de ellas. De ello resultará, 

que para cada sección del proceso existirán varias solucio

nes posibles, debiéndose elegir aquellas que ofrezcac mayo

res ventajas tanto desde el punto de vista de le etapa indi 

vidual de que se trate como desde el punto de vista de su 

integración en el proceso global. 

De lo dicho anteriormente, resulta que el diseño 

de todo proceso industrial comprenderá fundamentalmente dos 

aspectos definidos perfectamente y que son: 

a).- Determinación de las soluciones posibles, y 

b).- Selección, entre todas las alternativas, de 

aquella que resulte· más ventajosa. 

La primera parte del diseño comprenderá pués, uno 

labor de estudio e investigaci6n � fin de encontrar los di

ferentes caminos a través de los cuales ser6 posible llevar 
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a los materiales desde un estado inicial s otro final, ca

rocterizados ambos por propiedades físicas y químicas detcr 

minadas. 

Cuando se hayan estudiado detenidamente cena uno 

de las alternativas posibles, se procederé e la selecci6n 

de aquella que resulte �ás recomendable. Aquí se hará uso 

fundamentalmente del análisis económico, procediendo a la 

evaluación de cada una de las alternativas. Finalmente lo 

evaluación económica se complementará con un·anélisis de 

los posibilidades de implementación de la etapa consj_deradv, 

dentro del proceso total. 

Teniendo en mente lo expuesto líneas arribo es 

que he procedido a realizar el presente estudio el cual co� 

siste, fundamentalmente, en una ampliación y complementa-
. . 

ción de aquél con el cual obtuve el Bachillerato en Cien

cios y que se titulaba: "Diseño del Sistema de Pre-calont� 

miento de la Alimentaci6n de una Torre de Destilación de Ga 

solina Natural,;. 

Dicho estudio comprendía inicialmente el estable

cimiento do un método para el diseño de intercambiadores de 

calor de casco y tubos, método'gue se ejemplificaba .con el 

diseño del sistema de pre-calentamiento antes mencionado. 

El método consideraba tanto los aspectos relacio

nados con el intercambio de calor en sí (establecimiento de 
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temperaturas, cálculo de las resistencias al flujo de calor 

etc.), como también aquellos relacionados con el flujo de 

los fluídos (caíde de presión en las corrientes, etc.). 

El estudio se completaba con una descripción de 

los diversos tipos de intercsmbiadores de calor de casco y 

tubos y la selección� entre todos ellds, de un tipo de in

tercamhiedor de acuerdo a les necesidades del proceso partí 

cular a11í considerado. 

Refiriéndonos e lo expuesto en la primGEa parte 

de esta introducci6n, podemos decir que el estudio &utes 

mencionado puede equipararse al primer aspecto de un disefio 

del cual hemos hablado, esto es: La realización Je una 111-a

bor de estudio e investigación a fin de encontrar los diíe

rentes caminos a trav,s de los cuales será posible llevar a 

los materiales desde un estado inicial a otro final, carac

terizados ambos por propiedades físicas y qu�micas determi

nadas". 

A partir de aquí, el.presente trabajo pretende 

completar el estudio anterior en dos aspectos: 
. . 

a).- Primeramente se introducirá el aspecto econó 

mico en el diserto. Con ello se dispondrá de 

una herramienta que nos facilitará la selec

ción correcta de los equipos, complementánd� 

se con los criterios de selección eminente-
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mente técnicos ya empleados. Además el ané

lisis económico ser� introducido en el dise

ño mismo ayudando a fijar correctamente las 

temperaturas de los fluídos. (Ver la parte 

relacionada con el Cálculo del Acercamiento 

Económico). 

b) .• - Finalmente se procederá a completar el disc

ñ.o particular considerado, tratando de esto

blecer la disposición de los equipos en el 
. . 

terreno, el sistema de tuberías necesario, 
. .  -

los instrumentos de control requeridos y el 

costo total estimado del sistema. También 

se tocaré someramente lo referente a las ne

cesidades de aislamiento térmico y a las caí 

das de presión en el sistema total. 

Como dije al presentar el primer estudio, no se 

trota aquí de establecer la mejor soluci6n para el sistemo 

de pre-calentamiento considerado, pues entiendo que para 

ello se requiere una amplia experiencia y un estudio más de 

tallado y profundo. Se trata más bien, de intenta·r establ� 

cer un método de diseño a parti.r de datos y experiencias 

que aparecen en la literatura técnica de una manera disper

sa y que·recopilados y ordenados han dado como resultado el 
. . 

estudio que aquí expongo. 
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Los datos que han hecho posible este estudio fue

ron recopilados por el suscrito en las précticas realizadas 

en las instalaciones de Petróleos del Perú O.N.O. y algunos 

ospectos del estudio son fruto de le experiencia alli obte·

nida. 

Finalmente, quiero r&iterer mi agradecimiento a 

los profesionales, t,cnicos y obreros que me han orientado 

durante los años de estudio, tanto en la Universidad como 

en el terreno mismo de la Industria. 
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II.- DESCRIPCION DEL PROCE.§Q 

En los reservorios de petr6l�o, generalmente se 

encuentren, confinados a une alta presión, tres tipos de 

productos: Agua, petr6leo crudo o aceite y gas. Estos for 

can tres cepas superpuestas ordenadas según sus gravedades 

específicas, estando el egua al fondo, sobre ésta el crudo 

y en la parte superior el gas. 

Durante el proceso de extracción del petróleo y 

coco una consecuencia de la caída de presi6n gue tiene lu

ger, parte del ac�ite se vaporiza y se asocia con 16 fase 

gaseosa ye existente, pasando a formar parte de lo que se 

denomina gas natural. Este no es mas que una mezcla de hi

drocarburos livianos que contiene desde metano hasta hepta

no o más y cuya composici6n es como sigue: 

COMPONENTE % EN VOLUMEN RANGO 

º1 85.10 70-98

º2 6.58 3-10
C

3. 
4.09 1-8.

iC4 1.09 0-3.0
nc

4 
1.66 0-3.0

iC5 0.62 0-2.0

nc
5 

0.42 0-1.0

06 y mayores 0.44 0-2.0
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En algunos casos se presenten pegueñas cantidades 

de_co2, H2s, nafténicos, �romáticos, nitr6geno, H2, o2, y

He. Los menos deseables son el nitr6geno, que diluye el 

gss, y el H2S p�r _su� propiededes c?rrosivas.

El gas natural es separado del aceite y del agua 
. 

' 

en les baterías in.medietas a los pozos y en este estado es 

tronsportado e les diferentes instalaciones donde se lo uti 

liza -para: 

- Obtención de gasolina natural

- Como combustible

- Como materia prime en petroguímica.

El proceso de óbtenci6n de gasolina natural, que 
. . . 

os el que nos interese a nosotros, comprende suscintemente 

las siguientes etapas: 

a.- El gas natural, llamado también gas rico o gas húmedo, 

es llevado mediante tuberías a las plantas de compre

sión y absorción, en donde se separen los componentes 

más pesados por medio de su absorción en un kerosene de 

42°API. La absorción se puede realizar por medio de 

dos sistemas: 

- Absorción e temperatura ambiente y alta presi6n y

- Absorción s baja temperatura.

En estss plantas se trata de extraer el 100% de los hi

drocerburos mayores gue c4, gren parte del propano y
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también acompañan un 30--40% del etano y un 5-10% del me 

tsno •. 

b,- El kerosene con los productos absorbidos, que en edelan 

te llamaremos Aceite Rico, es enviado e la planta de 

destilsci6n en donde tienen lugar las operaciones si•·· 

guientes: 

- Seperaci6n del aceite de absorci6n de los productos

mediante una destilación en alambiques o torres de

destileci6n. Para ello, el aceite rico que viene del

campo es bombeado a través de un sistema de precal.en

tamiento y luego se alimente a la torre, de la cual

se obtienen como productos: En el tope le gasolina

natural cruda o sin estabilizar, y en el fondo el EJ···

ceite de absorci6n puro, que en adelante llamaremos

Aceite Pobre.

La gasolina es enviada e le zona de estabilizeci6n y

el aceite pobre es re�irculedo a las plantas de absor

ci6n.

- En la zona de estebilizeci6n se separa primeramente

el etano en un fraccionante, luego, mediante sucesi

vas destilaciones se pu�den obtener propano, butano,.

pentano y hexeno puros así como en mezclas de los mi�

mos que constituyen le gasolina natural estabilizada.

En los diagramas gue aparecen en las páginas si-



- 9 -

guientes se ilustran las diferentes etapas del proceso. 3n 

el primero aparece representado el proceso general de una 

mvnera simplificada; y en el segundo se muestra la parte 

del proceso que tiene que ver directamente con el desarro

llo del presente trabajo. 

Tal como aparece en el segundo gráfico, el aceite 

rico procedente de las plantes de absorción debe ser preca

lentado hasta la temperatura de 320ºF antes de alimentar 

los alambiques. 

Para conseguir este propósito se puede hacer uso 

de la corriente de aceite pobre que abandona la torre por 

el fondo a una temperatura de 320ºF y también del vapor dis 

ponible en li planta. 

En el presente trabajo se tratará de diseñar el 

sistema de precalentamiento descrito y a la vez, se intent� 

r� desarrollar un método de trabajo que sea aplicable al di 

seño de sistemas de intercambiadores de calor del tipo de 

casco y tubos; método que tenga en consideraci6n no solo 

los aspectos técnicos de la transferencia de calor sino tam 

bién factores económicos y de Ingeniería en general. 

Los datos de que dis�onemos para la solución del 

problema son los siguientes: 



DIAGRAMA GENERAL SIMPLIFICADO DE LA. OBTENCION DE GASOLINA NATURAL • 
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DIAGRAMA.DE LAS PARTES ADYACENTES A LA TORRE DE DESTILACION. 

Aceite 
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�Rico. �a�....:.... ___ �,

32psn� 

Calentadores 

Vapor 

60 
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,. · +n«+:+uJo. 

.

'----------� 

Agua. 
320GF. 

Aceite Pobre. 

50 
psig. Gasolina sin 

1 • Estabilizar a

Tanque de 
Gasolina sin 
Estabilizar. 

Zona de esta-
bilizaci6n.
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· PROPIEDADES ACEITE RICO ACEITE POBRE 

Flujo 28,800 Bls/día 24,300 Bls/día 

Densidad 46
º
API 42

°
API

Factor dé Csrac-
terización 11.6 11.83 

Peso Molecular 135 180 

Temperatura al 
entrar al sistema 85

°]·

Temperatura de 
320

°
F entr$da a la torre 

Temperatura en el 
fondo de la torre 320

º
F

En la planta se dispone de vapor saturado de 100 

psig. 
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III.- INTRODUCCION AL DISEÑO 

Haciendo un análisis de los datos del problema ob 

servamos que éste consiste en calentar la alimentación de 

le torre de destilación haste la temperatura de 32oºF; dis

poniendo para ello de los fondos de la misma torre que tie

nen una temperatura de salida de 320ºF. Es obvio que no se 

podrá lograr el objetivo propuesto haciendo uso únicamente 

de los fondos de la torre, ya que en este caso se tendría 
. . 

que disponer de un área de transferencia infinita. 

Es necesario pués, hacer uso de otra fuente de es 

lor, que en este caso vendría a ser el vapor de 100 psig. 

que tenemos a nuestra disposición. 

El disefio constará por lo tanto de dos secciones, 

a saber: 

a.- Una primera secci6� en la cual se precalentar, la ali

mentación desde 85ºF hasta una temperatura intermedia, 

empleando para ello el calor contenido en los fondos de 

la torre, y 

b.- Una segunda sección, en la cual mediante vapor· saturado 

de 100 psig, se elevar� la �emperatura de la alimenta

ción hasta los 320°F fijados. 

· La temperatura inter�edia será fijada más adelan

te mediante un balance de ceracter económico. 
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El diseño comprenderá la selección de los equipos 

de intercambio más adecuados, el establecimiento del área 

de transferencia necesaria, consideraciones acerca de los 

costos de los equipos, tipo de aislamiento necesario y o

tros factores de ingeniería. 

A continuaci6n se procede al desarrollo del dise

ño el cual constará fundamentalmente de las partes siguien

tes: 

- Diseño de la sección de recuperación del calor contenido

en los fondos de la torre.

- Diseño de la sección a vapor.

Disposición de los eguipos en el área.

- Selección de las tuberías.

Cálculo de la caída de presión total en el sistema.

- Selección j estimación de ls inversi6n en aislamiento,

sistema de control y estim?ción de la inversión total.
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IV.- DISEÑO DE LA SECCION DE RECUPERACION DEL CALOR . 

CONTENIDO EN LOS FONDOS DE LA TORRE DE DESTILACION 

Como ya he quedado establecido, le primera sec

ci6n haré uso de los fondos de la torre a fin de '3levar le 

temperatura de la alimenteci6n hasta un punto intermedio. 

A continuaci6n se hace un resumen gráfico de esta parte del 
. 

. 

problema: 

T2 �--

Aceite Rico. 
28,800 Bls/Dío. 
46ºAPIº 

----

k = 11.6 

l 

Aceite Pobre. 
1--�32_0_0_F ___ 24,300 Bls/Dío.

42ºAPI .. 
k = 11.83 

El orden en que será presentado el diseño de esto 

sección es el siguiente: 

4.1.- Selecci6n del equipo a usar 

4.2.- Costos de los equipos 

4.3�- Diseño preliminar 

4.4.- Selecci6n del tamaño adecuado 
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4.5.- Cálculo del acercamiento econ6mico 

4.6.- Dis�fio final de la primera secci6n. 

Procedemos a continuación el desarrollo de cada 

uno de estos seis puntos. 

4.1.- SELECCION DEL EQUIPO A USAR 

Es· práctica común, tanto en le-industria del pe

tr6leo como en la industria química en general, el empleo 

de equipo tubular de intercembio de calor psra operaciones 

como las del caso que nos ocupa. Los tipos de intercambia

dores més usados son los de casco y· tubos y los de dobJ.e t� 

bo conc6ntrico. Los primeros son usad6s generalmente cuan

do se necesitan grandes áreas de tr8nsferencia mientras que 

el disefio de intercembiadores de doble tubo concéntrico se 

usa cuando rio se requieren érees apreciables y los volúme

nes de los fluidos son de baje escala. 

En el problema planteado observamos gue los v61ú

menes de los fluidos son apreciables; esto nos hace pensar 

que el �rea de transferencia necesaria será igualmente grs:g 

de, lo cuel descarta de hecho al diseño de doble tubo con

c,ntrico. Con esta considerac�6n, nues�re atención se fija 

ahora en el diseño y selecci6n de intercembisdores de calor 

del tipo.de casco y tubos. 

En la actualidad existen en el mercado une gran 
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variedad de tipos de intercembiadores de casco y tubos. Las 

normas o stenders pera su febriceci6n han sido fijadas por 

la Á.S.M.E. (Americen Society of Mechanical Engineer) y co� 

plementedes por le T.E.M.A. (Tubular Exchanger Menufactu•- . 

rers Association) en publicaciones periódicas conocidas co-
. . 

mo "TEMA standers". Entre los diseños stendarizados por 

TEMA, tenemos: 

- Clase R: Diseño pare los requerimientos generalmente se

veros de las aplicaciones en procesos de le •industrie qui

micé y del petróleo. Los equipos fabricados de acuerdo

e estas normas estén diseñados pare ofrecer seguridad y

durabilidad bajo las rigurosas condiciones de mantenimien

to y servicio en eses aplicaciones.

- Clase C: Este diseño es para los requerimientos general

mente mode�ados de les aplicaciones comerciales y de pro

cesos en general. El equipo fabricado de acuerdo a estas

normas está diseñado pare la máxime economía y sobre todo

la solidez consistente con le seguridad y los requerimien

tos de servicio en eses apliceciones. 

Entre los tópicos que abarca "TEMA. standars" 

ostán le nomenclatura, tolerancias de fabricaci6n, inspec

ci6n, garantías, tubos, cascos, deflectores, soportes, cab� 
. . . . 

za les, etc. Muchas compañías e.n los campos de procesamien

to de petróleo y de la química tienen sus propias normas 
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que sirven de complemento e las de TEMA. 

La nomenclatura así como los tipos de designaci6n 

eparecen en les paginas siguientes. 

La designaci6n de una unidad cualquiera debe ha

cerse en la forme siguiente: 

TAMAÑO diómetro del casco-long. do tubos en pulg. TIPO 
• •  " • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • •  o 
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PRINCIP.ALEs.:PARTES DE-UNA.UNIDAD DE INTERCAMBIO DE CALOR. 
1.-Casco 
2.-Tubos� ·_ 
�.-Canr;,.l, 
4.-Cubierta ·de la cabeza,.·flotante. 
5.-L!mina de tubos flo�ante. 

. . , . 

· 6.�Lamina de tubos estacionaria.
7 .... Defiectores. 
8.-Espaciadores. 
· 9.-Fil�s d_e cola._ ·.
10.�Empal.me- de la eabesa_flotante.,
11.-0rilia de la-lámina de tubos· .flotante�

12 •. -Bridas.
13.-Brida de la caja de rellltno •. ·

·14.�Seguidor.
15.-Soportes.
;16.-Entradas del lado de· los tubo�. ·
17.-Entrada del lado del casco.
18. -Pl_ato · de impedimiento.
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A continuaci6n y a fin de tener una buene base p� 

ro la selecci6n del equipo se dan algunas definiciones con-

sideradas de importancia fundamental: 

El equipo de transferencia de calor puede ser de

signado por el i;ipo (ejemplo: 1,mina de tubos fije, de co

bez� flotante\ etc.), o por le funci6n que realiza (Chiller, 

condensador, �te.) 

De acuerdo a le funci6n que realiza un equipo da

do puede ser denominado como: 

a.- Chiller: enfría e un fluido a una temperatura inferior 

a la gue se puede obtener usando agua como medio de en

friamiento. Se usa un refrigerante como amonfaco, freon, 

propano.¡, etc. 

b.- Condensador: condense un vapor o una mezcla de vapo

res ya sea solo o en la presencia de gases no condensa

bles. 

c.- Condensador Parcial: condensa un vapor en un punto lo 

suficientemente alto como para proveer une diferencia 

de temperatura suficiente pera precalentar une corrien

te de fluído frío. Esto ahorra calor y elimine. la nec� 

sided de utilizar un precelentedor separado. 

d.- Condensador Final: condenss el vapor e une temperatura 

final .de almacenamiento cercena a los lOOºF. Usa agua 

como medio de enfriamiento, lo cual significa que el. C! 
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lor transferido se pierde. 

e.- Enfriadores: enfrían gases o líquidos por medio de a

gua. 

f.- IntercambiodoD: realiza une doble función: calienta un 

fluido frío usando un fluído caliente que e le vez se 

enfríe. No se pierde neda del calor transferido. 

g.- Calentador: da calor sensible e un líquido o e un gas 

mediante la condensación de vapor. 

h.- Rehervidor: ve conectado al fondo de une torre de froc 

cionamiento y provee el calor de rehervido necesario p� 

re la destilación. El medio de calentamiento pued� ser 

vapor de agua o un fluido caliente. 

i.- Rehervidor de Termosif6n: le circulación natural del 

medio hirviente es obtenida manteniendo le sltura de li 

guido suficiente pera hacer posible le circulaci6n. 

j.- Rehervidor de circulaci6n forzada: es necesario el uso 

de una bomba para forzar el peso del líquido a travéz 

del rehervidor. 

k.- Generador de Vapor: genera vapor pare su uso en la 

planta por medio de celor de alto nivel en le brea o 

aceite pesado. 

1.- Supercalentador: calienta el vapor por encima de le 

temperatura de saturaci6n. 

o.- Va�orizedor: un calentador que vaporiza parte del lÍ-
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guido. 

n.- Hervidor de calor perdido: produce vapor, similar al. 

generador de vapor, excepto gue el medio de ri�lentamieg 

to es un gas o líquido caliente producido en una reac�• 

. , , . cion qu1m1.ca. 

Casi todos los tipos de unidades existentes pue

den ser usados para realizar elgunes o todas las funciones 

antes mencionadas. 

Entre los tipos principales tenemos: 

l.- Intercambiadores de Lémine de Tubos Fija.- En

este tipo de diseño los tubos rectos están asegurados �n am 

bos lados en lámines de tubos soldadas al casco. Usualmen

te·las léminas de tubos se extienden més ella del cosco y 

sirven como beses para empernar los cabezales del l�do de 

los tubos. Pu.esto gue no hay junturas de ningún tipo en el 

· lodo del casco, este tipo de unidades dan una máxima proto�

ci6n contra la filtraci6n del fluido del lado del casco ha

cia el exterior. Por la misma raz6n, el haz de tubos·no

puede ser removido para inspecci6n o limpieza. Desde que

la luz entre los tubos más exteriores y el casco es· solo la

mínims requerida pare ls fabrice�i6n, los tubos pueden lle

nar completemente el casco del intercambiador.

·cuando sea necesario, _una uni6n de expensi6n, in••

corporada en el casco, provee seguridad para la expansi6n 
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térmica diferencial, Le necesidad de este uni6n debe ser 

considerada teniendo en cuente la magnitud de ls expensi6n 

diferenciel y las condiciones cíclicas que se esperan en ia 

operaci6n. 

Los cabezales del lado de los tubos, las cubier-

. tas de ca·nal, etc., son accesibles para el mantenimiento y 

reemplazo. Los tubos pueden ser reemplazados y limpiados 

internamente. El lado del casco puede ser limpiado solamen 

te por medio de la circulación de un fluído limpiador. Los 

intercambiadores de lámina de tubos fija tienen aplicación 

principalmente en servicios donde los fluídos que circ1.,1an 

por el lado del casco no producen mayor ensuciamiento, te

les como vapor, refrigerantes, gases, algunas aguas de en

friamiento y corrientes de proceso limpies. 

2.- Intercambiedores de Tubo en U.- En este ti

po de un.idades, ambos extremos de los tubos en U esté suje

tados e una simple lámina de tubos, de esta manera se elim_i 

no el problema de la expansión términa diferencial porque 

los tubos tienen libertad para expandirse o contraerse. Los 

haces de tubos pueden ser removidos para inspecci6n· o lim

pieza, pero también existen unidades en gue esto no es posi 
. . . ' . 

ble debido a que las láminas de tubos est§n soldadas el ºª! 

co. 

Pera las unidades con haces de tubos removibles, 
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se da m�s o menos la misma mínima luz entre los tubos exte

riores y el casco que en el caso de las unidades de lámina 

de tubos fija. El número de agujeros para tubos en la lámi 

na para cualquier casco dado, sin embargo, es menor que en 

el caso de lámina fija debido a las limitaciones al dar for 

ma a los tubos. El número de pasos por los tubos debe ser 

siempre par. El máximo está limitado solamente por el núme 

ro de curvas de retorno. 

Los cabezales de los tubos, canales, etc., son 

accesibles para el reemplazo y mantenimiento y el haz de tu 

bos puede ser extraído, limpiado y reemplazado. Aunque el 
. -· . 

reemplazo de los tubos en las filas exteriores no presente 

problemas, los otros pueden ser reemplazados solo cuando se 

usa soportes de tubos especiales, los cuales permitan a los 

tubos en U ser llevados aparte de tal manera que se consiga 

acceso a los tubos que estén dentro del haz. 

El interior de los tubos puede ser limpiado sol� 

mente con herramientas especiales y en este caso solo cuan

do la curvatura de los tubos es generosa como para permitir

lo. Debido a esto, este tipo de unidades se las encuentra 

en servicios donde no existe mayor ensuciamiento, o donde 

la limpieza química es efectiva. La construcción en forma 

de U es ampliamente usada para aplicaciones de alta presión. 
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3.- Intercambiadores-de Lámina de Tubos Flotan

te.- Estas unidades tienen tubos rectos asegurados en sus 

dos extremos en láminas de tubos. Una de las láminas es li 

bre de moverse, de ese modo ofrece solución a la expansión 

térmica diferencial entre el haz de tubos y el casco. El 

haz de tubos puede ser extraído -para inspección, reemplazo 
. . 

y limpieza ext�rna de los tubos. Así mismo, los cabezales 

del lado de los tub0s, canales de cubierta, etc., son acce

sibles para el mantenimiento y reemplazo, y los tubos pue

den ser limpiados internamente. 

Los tipos básicos en este diseño son: 

a.- Caja de Relleno empacada exteriormente. (Outside-Pac

ked Stuffing Box),- En este intercambiador, el fluído 

que va por el lado del casco es sellado por anillos de 

empaque comprimido en una caja de relleno por un anillo 

seguidor de empaque. El empaque permite a la lámina de 

tubo·s flotante moverse hacia a tras o hacia adelante. 

Desde que la eje de relleno tiene contacto solo con el 

fluido del lado del casco, éste y el fluido que circula 

por los tubos no se mezclan, las filtraciones ocurriran 

a travéz del empaque. El número de pasos por los tubos 

está limitado solo por el número de tubos en el haz. Ya

que el límite exterior de los tubos se acerca al borde 

de la lámina de tubos flotante, la luz entre los tubos 
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más externos y el casco está dada por el grosor del bor 

de. 

Son usados para servicios en el lado del casco por enci 

ma de los 600 psig y 600°F, pero no son aplicables cuan 

do las filtraciones del fluído en el casco hacia el ex

terior no pueden ser toleradas. 

b.- Anillo-Linterna Empacado Exteriormente. (0utside Packed 

Lantern Ring).- Aquí los fluídos del casco y de los tu 

bos están cada cual, sellados por anillos de empaque se 

parados por un anillo linterna con agujeros de goteo, 

de tal manera que las filtraciones a travéz de cual-. 

quier empaque vayan al exterior. El ancho de la lámina 

de tubos debe ser suficiente para abarcar los dos empe

gues, el anillo linterna y permitir -la expansión térmi

ca diferencial. Una pequeña falda o borde es acoplada 

a veces a la lámina flotante para proveer así una supe2 

ficie de soporte para los empaques y el anillo linter

na. Ya que no puede haber partición de paso en el ex

tremo flotante, el número de pasos por los tubos est� 

limitado e uno o dos. Ligeramente mayor que la requerí 

da para las unidades de _tubos-en U, la _luz entre l�s tu

bos del exterior y el interior del casco debe prevenir 

la distorsión de los agujeros· de los tubos durante el 

enrollamiento cerca del borde exterior de la lámina de 
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tubos. Estas unidades están generalmente limitadas a

150 psi Y 500
°

F. Esta construcci6n no puede ser usado 

cuando la filtraci6n de cualquier fluido al exterior no 

es aceptable, o cuando la mezcla de ambos fluídos no 

puede ser tolerada. 

c.- Haz Estirado. (Pull Through Bundle).- Este tipo de in

tercambiadü'r tiene una cabeza separada empernada direc

tamente a la lémina de tubos flotante. Ambos, la l�mi

na de tubos y la cabeza ensamblada son lo suficientemen 

te pequeños como para deslizarse por el casco, y el haz 

de tubos puede ser extraído sin romper ninguna uni6n en 

· el extremo flotante. Aunque este rasgo puede reducir

el mantenimiento en los tubos en su exterior y en el

casco, al mismo tiempo aumenta el mantenimiento en l_os

tubos. Los requerimientos de luz (la mayor de todos

los tipos de intercambiadores) entre los tubos externos

y el interior del casco debe ser suficiente como para

permitir la unión en la lámina flotante.

El número de pasos por los tubos está limitado solamen

te por el número de estos. Con un número de pasos im

par, una conección debe extenderse dela cabeza flotante

a travéz de la cubierta del casco. La provisión para

la expansión térmica diferencial· y para la extracción

del haz de tubos debe ser hecha por métodos tales como
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uniones empacedas o fuelles internos. Debido a que es

te tipo de intercambiedores requiere une uni6n entre le 

lámina flotante y su cabeza les aplicaciones estén res

tringidas usualmente a servicios donde las nunca visi

bles fallas dela uni6n no sean intolerables. 

d.- Anillo de Respaldo con Hendidura Interna. (Inside S/. 

Split Back:i.ng-Ring).- En este diseño le cobertura flo

tante está asegurada contra la lámina flotante de tubos, 

empernándola a un fuerte y bien asegurado anillo de 

respaldo con hendiduras. Este recinto ubicado más allD 

del final del casco está rodeado por una cobertur8 de 

casco de diámetro mayor. Este última , el anillo de res 

paldo y la cobertura de la cabeza flotante deben ser ex 

traídos para que el haz de tubos se·desplace por el co� 

co. La luz entre los tucos exteriores y el interior 

del casco (que es mas o menos le misma que la de las 

unidades de ceja de relleno) sé aproxima al borde de la 

juntura en el lado flotante. Esta construcci6n tiene 

las mismas limitaciones que la anterior en lo gue se re 

fiere sl número de pasos pero es més recomendable o ap� 

rente para al tas presiones o ·temperaturas en el la9,o 

del casco. Son ampliamente usados en las refinerías de 

petróleo. 

En la página siguiente se presenta un cuadro en 
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ol cual aparecen los detalles de diseño fundamenteles de ce 

da uno de los tipos de intercambiadores descritos. 

Selección.- Con todo lo expuesto anteriormente se tiene 

una base más o menos sólida como para realizar la selecci6n 

del tipo de equipo a usar en esta primera sección. 

Procedamos pués a realizar la selecci6n del tipo 

de intercambiador: (JUe se ve e usar, discutiendo previamente 

los factores que están en juego pare la selección. Dichos 

factores son: 

o.- El kerosene de 42°API que es usado como medio absorben

te de los hidrocarburos livianos, tiene que realiza� 

largos recorridos a través de tubería·s hasta les plan

tas de absorción. Estos recorridos llegan e veces has•· 

te sesenta kilómetros (ida y vuelta). Este hecho nos 

hace pensar que es muy probable que el kerosene o acei

te de absorción no seré una sustancia limpia, sino que 

estará sometida a un contínuo ensuciamiento con pertíc� 

las extrañas que proceden de todo el sistema. Esto sig 

nifics que nuestro sistema de intercambio de calor ten

drá que ser sometido regularmente e operaciones de man

tenimiento y limpieza a fin d.e conservar un buen coefi-

ciente de transferencia. La limpieza tendr� que reali 

zerse tanto en el lado interior de los tubos como en eL 

exterior de los mismos. Ser� pubs necesario que de al-
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guna forma el haz de tubos ,uede ser removido pare su 

limpieza exterior. 

Este solo factor elimina ya de nuestras posibilidades 

el diseño de lámina de tubos fija (Len la nomenclatura 

oficial que aparece en la table de le página siguien-·• 

te). Será necesario un diseño con haz de tubos removi

bies. Quedan entonces aptos los diseños de cabeza fio

tante. 

b.- Consideremos ahora le naturaleza de los fluidos que es

tamos manejando. Una de las principales normas de se� 

ridad en la industria del petróleo es la referente a la 

previsión de incendios. A fin de que estos no se pro-• 

duzcan se debe evitar en lo posible escapes o filtracio 

nes de los fluídos en proceso hacia .el exterior dada su 

naturaleza inflamable. 

Las filtraciones al exterior son indeseables en una in� 

talaci6n de este tipo y su eliminaci6n juega un papel 

determinante en el diseño. 

Debemos entonces seleccionar un equipo que ofrezca un 

buen margen de seguridad en este aspecto, aún a ·expen

sas de una inversión relativa�ente mayor. 

Dentro de los tipos disponibles, los diseños de tipo S 

(split.ring) y T (pull-through bundle) son los que ma

yor seguridad ofrecen al respecto aún cuando sean los 
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de mayor costo. 

c.- Mientras .mayor sea el érea por unidad, menor será el nt

mero de unidades que se requieran y por lo tanto el cos 

to inicial será menor. De los dos diseños elegidos 

(S y T), el de tipo T posee menor número de tubos (y 

por lo tanto menor área) para un mismo diámetro de cas

co. Por este motivo, y ye que todas las demás caracte

rísticas son iguales, debemos inclinarnos por el diseño 

de tipo S (s�lit-ring) como el m,s apropiado para el ca 

so presente. 

Resumiendo, nuestro tipo de unidad elegido presenta las 

siguientes características: 

- Facilidad para la limpieza de los tubos y del casco.

- Todas sus partes son reemplazables.

- Evita filtraciones el exterior.

- Prevee la expansión térmica diferencial.

Es adaptable a cualquier otro servicio en ls refine-

ría.

- Su costo inicial m�s alto se justifica debido a la se

guridad que garantiza.

- Su vida útil es realtivamente mayor que los diseños

de lámina de tubos fija.
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4.2.- COSTOS D� LOS EQUIPOS 

En la sección anterior hemos podido aprecior que 

existe una gran variedad de diseños de equipos de intercam

bio de celor. Debido a ello, los costos de intercambiado-
. . 

res varían grandemente según los detalles especiales que 

pueda tener un diseño dado. 

En realidad cuando el usuario desee adquirir un 

tipo especial de diseño debe, en última instancia, ir donde 

el fabricante y acordar con 6ste un precio que reflejará 

los numerosos detalles variables tanto del diseño como de 

las condiciones presentes del mercado. 

Pa�a los propósitos del presente trabajo, se han 

tomado los datos presentados por Frank L. Rubín, en la re

vista Chemical Engeneering de Mayo de 1953; debidamente ac

tualizados mediante �l uso de los índices de costos para e

quipos de Marshall y Stevens. Los costos que se mostrarén 

incluyen solamente el costo inicial en los Estedos Unidos y 

no tienen en cuanta los costos de instalación ni los fletes 

por transporte. 

ál considerar los costos del equipo debemos tener 

en mente varios factores. Así, dos unidades gue compiten 

en el mercado no siempre se venden al mismo precio. Los 

fabricantes que tienen cierta reputaci6n y que ofrecen ga

rontíes mecánices o de proceso, a menudo cargan más sus pr� 



33 

duetos que los competidores que no ofrecen esas garantías. 

Las facilidades de venta y los procedimientos varían tanto, 

que cierto fabricante puede ser directamente competitivo pa 

ra un· diseño particular y un amplio rengo de tamaños �, mete 

rieles, Fuera de este rango sus costos pueden ser no compa 

rables. 

Dos intercambiedores con idénticas superficies no 

necesariamente producirán la misma cantidad de calor trans

ferido en un servicio dado. Los detalles de diseño interno 

son de vital importancia. No todos los fabricantes tienen 

l.e experiencia ingenieril y el "know how" pare produci:::> una

máxima transferencia. 

Los precios de venta de los intercambiadores as

tán determinados por los costos de materiales, cargas de f� 

bricaci6n y la utilidad de los frabricantes. Los precios 

no son una función del servicio del intercambiador, pero 

mas bien están basados sobre el tipo de construcci_6n. 

En J.o que atañe a los costos de instalación, se 

puede decir gue un intercambiador de casco y tubos general

mente tiene un costo de instalación mínimo desde que se ne

cesita solamente conectar tuberías a las dos entradas y a 

las dos salidas y empernar las bases o soportes a pedesta-

les. 
•

Aquí podríamos hacer mención también al tamaño y

!1
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peso. Estos son de poca importancia en el diseño de plan

tos nuevas. Sin embargo, en plantbs ya existentes, el esp� 

cio disponible y las facilidades de carga y soporte pueden 

estar limitadas. En unidades móviles, particularment9 aé

reas, el tamaño y el peso son de mayor significación. Los 

fletes y las cargas de instalación son función del peso y 

del tamaño. 

Costos de Intercarnbiadores de Cabeza Flotante. (Split-ring) 

Como ye vimos anteriormente, en este tipo de dise 

ño el extremo flotante puede moverse independientemente del 

casco. Un anillo de soporte con hendidura, piezas tle conec 

ción y pernos sostienen la cubierta a la lámina de tubos. 

Los costos y pesos de intercambiadores de este tipo, con tQ 

dos sus partes de acero o con tubos de bronce, se muestran 

en las curvas que siguen. 

Las dimensiones de diseño, pesos y superficies 

también se muestran en tablas aparte. Las curvas de costos 

representan valores promedios de �arios fabricantes. Debe

rá notarse que los competidores generalmente no tienen cos

tos graficables en curvas paralelas. En lugar de esto se 

encuentra que ciertos fabricantes pueden vender intercambia 

dores pequeños a precios por.debajo de las curvas, mientras 

que sus unidades mayores son más caras. En cambio sus com-
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pctidores pueden vender solamente las unidades grandes a 

precios más bajos, mientras que las pequeñas tienen precios 

por sobre el promedio. Los stend8rs de construcción y las 

pr�cticas de cálculo difieren. Como resultado, las diferen 

cías de precio entre los intercambiedores de 150 libras y 

los de 300 libras pueden ser mayor o menor que el factor 

promedio de 1.12. 

Debe notarse que estos costos son para intercam

biadores que cumplen con los standares de la Clase R de 

T:Sl'IA. Sin embargo, los requerimientos de ciertas compañías 

para detalles especiales como un canal de bronce, asigna

ción extra por corrosión, etc., pueden incrementar los cos

tos en un veinte o treinta por ciento. En las páginas si

guientes aparecen las gráficas y tablas correspondientes. 

4.3.- DISENO PI<ELIMINAR 

Hasta este momento toda la discusión ha estado 

centrada en le descripción de los equipos de intercambi� de 

calor, la selección del tipo de unidades que vamos a emple

ar y el establecimiento del costo de las mismas. 

Iniciamos ahora la discusión acerca de les opera

ciones de transferencia de calor propiamente dichas. En es 

ta sección realizaremos cálculos preliminares que servirán 

de base para que en las secciones que siguen se establezca 
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NUMERO DE TUBOS EN INTERCAMBIAOORES DE CALORc 

PASO TRIANGULAR: 
Tueos 3/4"-15/16" PASO 3/4" O .. E. 1 11 PASO 111 o.E. 11/4" PAso 11/4" O.E. 19/16" PASO 

o 1-P 2:..P 4-P 6-P 1-P 2-P 4-P 6-P 1-P 2-P 4 .. p 6-P 1-P 2-P 4-P 6-P

8 36 32 26 24 37 30 24 24 21 16 16 14

'º 62 56 47 42 61 52 40 36 32 32 26 24 20 18 14

12 109 98 86 82 92 82 76 74 55 52 48 46 32 30 26 22 

14 127 114 96 90 109 106 86 82 68 66 58 54 38 36 32 28 

16 170 160 140 136 151 138 122 118 91 86 80 74 54 51 45 42 

18 239 224 194 188 203 196 178 172 131 118 106 104 69 66 62 58 

20 301 282 252 244 262 250 226 216 163 152 140 136 95 91 86 78 

22 361 342 314 306 316 302 · 278 272 199 188 170 164 117 1 í 2 105 101 

24 442 420 386 378 384 376 352 342 241 232 212 212 140 136 130 123 

26 532 506 468 446 470 452 422 394 294 282 256 252 170 164 155 150 

28 637 602 550 536 559 534 488 474 349 334 302 296 202 196 185 179 

30 721 692 640 620 630 604 556 538 397 376 338 334 235 228 217 212 

PASO CUADRADO: 
Tueos 3/4" o.E. I" PAso I" O.E. 1.1/4 11 PASO 1.1/4" O.E. 1.9/16" PASO 1.1/2" O.E. 1.7/8" PASO

o 1-P 2-P 4-P 6-P 1-P 2-P 4-P 6-P 1-P 2-P 4-P 6-P 1-P 2-P 4-P 6.:.P 

8 32 26 20 20 21 16 14
10 52 52 40 36 32 32 26 24 16 12 10
12 81 76 68 68 48 45 40 38 30 24 22 16 16 16 12 1 2 
14 97 90 82 76 61 56 52 48 32 30 30 22 22 22 16 16 
16 137 124 116 108 81 76 68 68 44 40 37 35 29 29 25 24 
18 177 166 158 150 112 112 96 90 56 53 51 48 39 39 34 32 
20 224 220 204 192 138 132 128 122 78 73 71 64 so 48 45 43 
22 277 270 246 240 177 166 158 152 96 90 86 82 62 60 57 54 
24 341 324 308 302 213 208 192 184 127 ·112 106 102 78 74 70 66 
26 413 394 ·370 356 260 252 238 226 140 135 127 123 94 90 . 86 84 

28 481 460 432 420 300 288 278 268 166 160 15 t 146 112 108 102 98 
30 553 526 480 468 341 326 300 294 193 188 178 17/.- 131 127 120 116 
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DIMENSIONES DE LAS UNIDADES DE INTERCAMBIO DE CALOR 

¡� H = MAR GEN RE ClUER IDO

t PARA �UITAR LA CUBIERTA• 
1 
1 

1 

: i-----'--------------

i 

i 

1 

lt-- -· S1 ES DE VARIOS PASOS, LONGITUD DE 
1 LOS TUBOS M!S A 

1 S1 ES DE UN PASO, LONGITUD DE LOS 
�----- TUBOS MÁS C 
1 

D A s e E 

8 20 8 43 11 7/8 24 

10 22 9 47 14 1/8 26 

12 24 10 49 16 1/8 29 

14 24 10 50 17 3/8 30 

16 27 12 53 19 5/8 33 

18 30 14 56 21 7/8 36 

20 30 14 57 23 3/4 37 

22 31 14 58 26 40 

24 34 18 62 28 1/2 43 

27 37 18 66 31 s/a 46 

30 37 18 66 34 3/4 49 

NOT.A: TODAS LAS DIMENSIONES ESTlN EN

r: 

-------,-----,· 1 
1 1 

� f 
1 

1 
- - _¡_ 1 

_ _1_ ____ ....t, __ 

--- _J MARGEN PAR A  
1 
r--- RETIHAR EL 

1 ARREGLO DE 
---·"! TuBOS: LONGITUD 

1/2 

1/2 

1/2 

1/2 

1/2 

1/2 

1/2 

1/2 

1 DE TUBOS MENOS 8 
1 

H 

10 

11 

11 

12 

12 

13 

15 

15 

15 

16 

17 

PULGADAS. 
o : D1tMETRO NOMINAL DEL CASCO DEL INTERCAMBIAOOR.
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la temperetura intermedia más adecuede y posteriormente se 

realicen los cálculos definitivos • .

El orden que seguiremos en la presente sección se 

ré el siguiente: 

e.- Selección de los tubos y del tipo de arreglo de los mis 

mos. 

b.- Selección de los deflectores. 

c.- Selección del tipo de flujo. 

d.- Cálculo de la temperatura intermedia provisional. 

e.- Cálculo de la diferencie media de tempereture. 

f.- Establecimiento del número de pasos. 

g.- Elección del tamaño de casco provisional. 

h.- Cálculo de la resistencia global a la transferencia de 

calor. 

h.1.- Resistencia de la películo interior.

h.2.- Resistencia de le pared metálica.

h.3.- Resistencia de le película exterior.

i.- Cálculo del coeficiente global de transferencia de ca

lor. 

j.- Caída de presión en el sistema. 

j.1.- Caída de presión en el lado de los tubos.

j.2.- Caída de presión en el ledo del casco.

k.- Distri-bución de los flujos. 

1.-•cálculo del área de transferencia necesaria. 
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Procedemos a continunción al desarrollo de cada 

uno de los acépites énumerados. 

e.- Selección de !,.Q� Tubos y del Tipo de Arreglo de los 

mismos 

Le tubería stender en equipos de intercambio de 

calor tiene un diámetro exterior que varía entre 1/4 a

1 1/2 pulgedss y tubos dentro de este rango son usados 

en la industrie en general. En lo que se refiere a le in

dustria del petróleo, anteriormente se usaban tubos de 1/2 

-5/8 de pulgada de diámetro exterior, pero a menudo apare

c5.an atorados y el exterior no podía ser limpiado facilmen

te. Por este motivo el uso de tubos de 3/4 - l" de diáme

tro es ahora práctica común, excepto los diámetros de 1 

1/4" o más qué' son usados con stocks sucios. 

Los diseños con tubos de menor diámetro son más 

compactos y más econ6micos que aquellos con tubos de gran 

di6metro, sin embargo estos últimos pueden ser necesarios 

cuando la caída de presi6n disponible en el ledo de los tu

bos es pequeña. 

En lo referente al espesor de los tubos el ran�o 

es de 12 a 18 BWG. Debido a los métodos más vigorosós de 

limpiado -que son ahora empleados la demanda de tubos grue

sos es mayor. 
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Las longitudes standares de los tubos son de 8, 

10, 12, 16 y 20 pies. Los tubos de 16 pies son ampliamente 

usados, probablemente porque los intercambiadores de esta 
. . 

longitud son más baratos relativamente. Desde que la invcr 

si�n por unidad de área de un servicio es menor para inter

cambiadores largos con diámetros de casco relativamente pe

queños, deben observarse mínimas restricciones en cuanto al 

tamaño. 

Dentro del casco los tubos pueden ser agrupados 

en tres formas: Paso triangular, paso cuadrado y paso cue-
- . . 

drado girado. Las disposiciones triangulares dan lugar D

□ayores coeficientes en el lado del casco y también propor

cionan mayor área en un diámetro de casco dado. Por su par 

te, las disposiciones cuadradas se usan .cuando la limpieza 

mecánica del exterior de los tubos es necesaria. Algunas 

veces, disposiciones triangulares ampliamente espaciadas fa 

cilitan el limpiado. 

Ambos arreglos cuadrados ofrecen menores caidas 

de presión pero también menores coeficientes en el lado del 

cvsco que una disposición triangular. 

El espaciamiento entre tubos es usualmente 1.25 

veces el diámetro del tubo con 1/4" como mínima luz entre 

los tubos. ·Los intercambiadores construidos con menores e� 

pociemientos entre tubos no son accesibles para la limpieza. 
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Pare realizar la selecci6n de la tubería, debemos 

considerar que los fluídos que vamos e procesar no son muy 

pesados (en realidad se trata de fluídos livianos) y no cog 

tienen grandes suciedades como pare producir atoros frecueE 

tcmente, y por este mismo motivo las limpiezas gue se rea�! 

cen no requerirán métodos mecánicos muy rigurosos. Por 

otro lado, debemos pensar en la facilidad de reemplazar es

ta tubería en caso de ruptura, es decir, la tubería sel.ec

cionada debe ser común a le otre usada en las demás instala 

cienes, siendo m,s fecilmente ubicada en los stocks de man

tenimiento. 

Por todo lo expuesto, la tubería de 3/4 de pulga

da de diámetro exterior y de 18 BWG parece ser le más apro·· 

piada para nuestro servicio. En cuanto a la longitud lo 

m�s adecuado parece ser tubos de 16' o 20' de largo. En to 

do caso la dimensión definitiva seré fijada posteriormente 

l mediante una justificación econ6mica.

Quede ahora por determinar el tipo de arreglo a 

usar. Es de hacer notar gue la �sida de presión disponible 

pera el aceite pobre es de sesenta psi, por lo cual. 6sta no 

es factor determinante en la selección del arreglo. Hemos 

·visto que el arreglo triangular es el que ofrece més área

y mejor coeficiente de transferencia �are un diámetro de

casco dado, por lo tanto seleccionamos este tipo de arreglo •
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co�o el m�s apropiado para nuestro caso. En cuanto al espa 

ciamiento entre los tubos, éste ser� 1.25 veces el diámetro, 

o sea:

1.25 X 3/4 = 15¡16 de pulgada. 

El espaciamiento de 15/16" es aparente y no debe 

presentar mayores dificultades en el momento de realizar lo 

limpieza en el ·exterior de los tubos. Resumiendo, nuestre 

selección es la siguiente: 

- Diámetro exterior de los tubos

- E$pesor de Pared

- Tipo de arreglo

- Espaciamiento entre tubos (Paso)

- Longitud de los tubos

b.- Selección de los Deflect.� 

3/4 11

18 BWG 

15/16 11 

16 o 20 1
, p0r 

determinar. 

El camino que sigue el fluído en el lado del cas

co depende del tipo y de la disposición de los deflectores. 

En algunos casos, el modelo de flujo afecta grandemente el 

desenvolvimiento de un intercambiador, mientras que en o

tros el modelo es de poca importancia como cuando condensa 

�n vapor o cuando el coeficiente del lado del casco es mu

cho mayor que el del lado de los tubos. 

La mayoría de los deflectores sirven para dos prQ 
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pósitos: 

- Para dirigir el fluído del lado del casco por un camino

predeterminado y disminuír de este modo la resistencia a

la transferencia de calor, y

Para servir de sostén a los tubos y prevenir la vibración.

Los tres tipos más comunes de deflectores son: 

1.- Deflectores segmentados.- Imparten un flujo cruzado y 

transversal a los tubos. Obviamente, los espacios muef 

tos no pueden desaparecer pero las caídas de presión 

son relativamente bajas con este tipo de deflector. Los 

cortes del deflector se expresan como un porcentejP. del 

diámetro. Un corte de un 20% es óptimo debido a que da 

mayor transferencia de calor para una caída de presión 

dada. 

2.- Deflectores de Orificio.-. Construídos como una toleran 

cia en los agujeros de les láminas de tubos, el fluído 

es forzado a seguir por la pared del tubo. Está probo

do que este tipo es el que más aumenta la eficiencia en 

la película, pero como desventaja causa une alta caído 

de presión y produce atoros. 

3.- Deflectores de flujo espiral.� Este tipo imparte un 

flujo espiral al fluído, de tal manera que cruce los tu 

bos viijando longitudinalmente, el líquido es dirigido 
- . 

en un flujo circular. 
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Mientras más cercanos estén los deflectores mayor 

es la turbulencia y también mayor 18 transferencia de calor. 

Le caída de presi6n se incremente con espaciamientos peque

ños pero no en proporci6n al incremento de velocidad de 

transferencia. Sin embargo, espacios menores de seis pulg� 

dos son usados raramente debido a la dificultad en la lim

pieza e�terior de los tubos. Las unidades actualmente en 

uso tienen espaciamientos de 3 a 18 11 • 

Para los efectos del presente diseño considero 

que los deflectores segmentados son los que ofrecen mayores 

ventajas. Un corte de 20% del diámetro del casco debará 

ser usado y el espaciamiento entre ellos· será discutido má$ 

Ddelante. 

c.- Selecci6n del Tipo de Flujo 

En un intercambiador de calor por el cual circu

lan dos fluídos, se pueden obtener dos tipos de flujo: 

- Flujo en Contracorriente: Cuando los fluídos entran por

extremos distintos y circulan 6 través de la unidad en

sentidos contrarios.

- Flujo en Corrientes Paralelas.- Cuando los fluídos en

tran por el mismo extremo del cambiador de calor y circu

la en el mismo sentido hacia el otro extremo.

Las curvas representativas de estos dos tipos de 
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flujo se muestran e continuación: 

1 

4 

Fluido Caliente t 

T 

T3 Fluido Frío 

en 

Distancia desde ln 
entrado del Fluido 
Frío. 

donde: 

Tl: Temperatura del 

T2: Temperatura del 

T3: Tempera tura del 

T 4: Tempera tura del 

fluido 

fluido 

fluido 

fluído 

T 
3------------' 
Distancio desde la 
entrada del Fluido 
Frío. 

caliente a la entrada 

caliente a la salida 

frío a lv entrada 

frío a le salida. 

La dirección relativa de los fluidos afecta el va 

lor de la diferencia media de temperatura. Este es la me

dia logarítmica en cada caso, paro hay una ventaja térmica 

adicional para el flujo en contracorriente, excepto.cuando 

un fluído es isotérmico: en el flujo en corrient€S parale-
- ' 

·las, el fluído caliente no puede ser enfriado por debajo de

lo tempera.tura de salida del fluído frío. Por lo tanto la

habilidad de este tipo de flujo para recuperar calor es li-
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miteda. Sin embargo, hay casos en que el flujo en paralelo. 

trebeja mejor, como cuando se enfría fluidos viscosos, por

que se puede obtener un mayor coeficiente de transferencia. 

El flujo en paralelo puede también ser preferido 

cuando existe la posibili�ad de gue el fluido caliente al

cance su temperatura de congelaci6n. 

Actu�lmente nuestro objetivo principal es tratar 

de recuperar la mayor cantidéd posible de calor de la co

rriente que sale por el fondo. Ys que el flujo en contra

corriente es el que m6s se presta a nuestro deseo, selec

cionemos este tipo de flujo pare la presente etapa del dise 

ño. Como rezones adicionales podemos decir que ambos fluí

dos tienen baja viscosidad y que nuestro fluído frio deberé 

calentarse lo más posible y su temperatura dP. salida debe 

ser mayor que la temperatura de salida del fluído caliente 

y esto solo se puede conseguir con el flujo en contraco-

rriente. 

d.- Cálculo de la Temperatura Intermedia Provisiona�. 

En esta secci6n iniciamos los c6lculos matemAti

cos involucrados en el diseño de la primera secci6n de nue� 

tro problema. A continueci6n aparece una gráfica temperat� 

re vs. longitud de lo que ocurre en esta primera secci6n: 
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Aceite Pobre 

Longitud 

En resnmer ... pod�mos decir: Un ecejte de L!6° fLPI, 

rico en gasolina natural, es celent;edo desde 85
º
F hasta unf.>

tcm�eratu�a T4 util�zando

de 42°API gue e le vez ne 

el calor contenido en un 8,A::: L Le 

peratur& T2 .

das. 

enfría desde 320ºF hast& ·1100

Las temperaturas T2 y T4 aún no han sj_Jo

tem-

En teoría, la temperatura de salida del aceit� ri 

co (T�), podría llegar a ser hasta de 320°F. Para ello se 

necesitaría un área de transferencia infinita lo cual resul 

ta por tento irrealizable. Lo que si podemos lograr es que 
o T4 se acer�ue e 320 F t�n�o como sea posible y en la medida

en que eota acercamiento se justifique econoruicamente. 

Definamos ahora como ecercamientos (6T), a l�s d:L 

ferencias de temperatura en los extremos del intercambiador. 

Así llamaremos: 
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= 

Si nosotros fijamos uno de los acercamientos, el 

otro queda también fijado mediante un balance de calor. 

En realidad, el valor de los acercamientos varia 

en un rango muy amplio y para adoptar un valor definitivo 

se necesita un estudio económico que considere factores ta

les como el calor ahorrado, costos de operación, inversión, 

etc. Este estudio económico será realizado en secciones 

posteriores. 

En la presente sección daremos arbitrariamente un 

volor a uno de los acercamientos y calcularemos ias tempera 

turas de salida resultantes. Estos cálculos servirán de ba 

se para la selección del tamaño de unidad más adecuado y 

luego para el cálculo del acercamiento economicamente más 

aceptable. 

Los datos que tenemos a la mano son: 

PROPIEDAD ACEITE RlCO ACEITE POBRE 

Flujo 28,800 Bls/día 24,300 Bls/día. 

Densidad 46°A.FI 42
º
API 

Foctor de Caracteri 
. ,zac1.on 11.60 11.80 

Temperatura de en-
85

°
F 320°F treda 

Temperatura de Sa- .. 

lide T4 T
2 
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Fijemos ahora erbitrariamente el valor de T0 en 

130°F. Mediante un balance de calor encontraremos el valor 
. .

de T
L�· Esto es lo que procederemos a hacer a continuación. 

Poro une corriente cualquiera que &trovieza el cambiador: 

q = (1) 

siendo: 

m = velocidad de flujo de la corriente, Lbs¡Hore 

q = flujo de calor que entra en la corriente, BTU/Hora 

II8 ,Hb = entalpías de la corriente al entrar y salir, res

pectivamente, BTU/Libra. 

La ecuación (1) se puede escribir para cada une 

de les corrientes que circulan por el intercambiador. Su

poniendo que no existen pérdidas de calor a los alrededores 

lo ecuación (1) se puede escribir: 

en donde: 

qc 
=

qf 
=

m 
c 

calor 

calor 

Los 

ganado por 

ganado por 

términos en 

(4.2) 

(4.3) 

el fluido caliente, BTU/Hore 

el fluido frío, BTU/Hora. 

m y H tienen la misma significa-

ción anterior y los sub-índices c y f se aplican para el 

fluído caliente y para el fluído frío, respectivamente. 



- 51 -

El calor ganado por el fluído frío es igual al ca 

lor perdido p0r el fluído caliente, de forma que: 

= -q 
c 

(4.4) 

y de acuerdo con las ecuaciones 4-.2 y 4.3 se tendrá: 

(4.5) 

Si suponemos que los calores específicos son constantes, el 

belance global toma la forma siguiente: 

(4.6) 

donde: 

c = calorpe 
cpf 

= calor

Tl, T2' T3
,

específico del fluído caliente BTU/Lb-ºF 

específico del fluído frío, BTU/Lb-ºF 

T4, son las temperaturas indicedas en el
. 

. 

gráfico al inicio de esta secci6n. 

Mediante la ecuación (4.6) podemos hallar el va-
·• 

lor de T
4 

ya que los otros valores pueden ser conocidos.

Procedamos a dar valores numéricos a cada uno de los térmi-

nos:

m
e

= 24,300 Bls/dia. l dia/Hore.
24 

4-2 gal/Bl. 
T 

pi�3/gal. 62.4 Lbs/pie3 � o.8159 

m
e

= 290,000 Lbs/Hora. 

1 
7.48 
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Igualmente para la corriente fría: 

(28,800 X 1 · X 42 
24 T 

X l· X 62.4 X 0.7979) 
?.48 

Lbs;'Hore 

mf = 335,000 Lbs/Hora.

En el· caso de compuestos puros, los calores espe

cíficos están disponibles en forme de tablas. Sin embargo 

la composición de los líguidos en una refinería, en térmi

nos de compuestos puros, se la conoce sólo en muy raras oca 

sienes. Afortunadamente los calores específicos de los lí

quidos del petróleo pueden ser correlacionados en base a

propiedades físicas que se pueden medir y que comunmente se 

conocen. Estos datos son razonablemente-aproximados y pro

porcionan un medio conveniente para determinar los calores 

específicos de los crudos, vapores y cortes varios. 

Los calores específicos de líquidos de petróleo 
. . . . 

de gravedad A.PI variable se muestran en la carta N°1, que a

parece en la página siguiente. Las gravedades API que se 
. 

. 

nuestran en le certe estsn corregidas e 60
°F. Dado que po

ra una densidad dada, el calor específi6o aumenta como una 

función lineal con la temperatura, el calor específico me

dio puede ser leido en el punto medio o a la temperatura 

promedio. 
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Aunque esta carta es aplicable solo a un stock de 

Mid Continent con un factor de ceracterizaci6n de 11.8, los 

calores específicos para líquidos con otros factores de ca

racterización pueden obtenerse mediante una corrección como 

se indica en la cert&. Todos los calores específicos que 

se muestran son aplicables a líquidos a la presión a.tmosfé

ricv. Los calores específicos de los líquidos no son mayo! 

mente afectados por la presión. 

Las.temperatures de la corrientes son: 

Tl 
= 320

°
F

T2
= 130

º
F

T3
= 85

°
F

T , fijar. = aun por 
4 

Procedamos ahora a leer los valores de los celo-

res específicos. 

La tamperatuI·e rnedi& del aceite pobre es de: 

Temperatura media =
e 

320 + 130 

2 

= 

Como el factor de caracterización del aceite po

bre es de 11.8 no necesitamos corregir el valor leído en 

las tables que es� 

e O 555 BTU/ºF - Lb. 
pe

= • 
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Para el caso del aceite rico (Factor de caracteri 

zeci6n 11.6), el factor de correcci6n del valor leido en la 

carta es de 0.988. Ya gue no conocemos la temperatura fi

nal del aceite rico, se hace necesario un método de tanteos. 

Asumimos primero un valor para el calor específico y la tem 

peratura final la obtenemos por un balance de calor. Ense

guida acudimos a la gráfica y leemos el calor específico co 

rrespondiente al promedio de la temperatura inicial y de.l 

volor calculado. Luego se compara con el calor específico 

asumido. 

El cambio de temperatura del aceite pobre es de: 

t::. T aceite pobre = 320 

Teniendo en consideraci6n que las propiedades de 

a�bos aceites son parecidas, el cambio de temperatura del 

aceite rico ser,: 

t::.T aceite rico = 190 x _g90 2000 

335,000 

= 

La temperatura promedie estimada del aceite rico será·: 

Temperatura mediar = 85 + 165 = 167.5°F

2 

I 

Primer tanteo: Leamos el valor del calor especi-
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fico e 167.5ºF 

Es igual a: 

apliquemos el factor de corrección: 

cpf :  0.53 x 0.988 = 0.524 B1'U/Lb-ºF

Realicemos ahora el bala�ce de calor seg6n la ecuación (4.6) 

290,000 X 0.555 X (320 - 130) = 335,000 X 0.524 X (T4 - 85)

.. 

despejando T4 se obtiene:

T4 = 290.l.000 x o.55 .. x 190 + 85 
335,000 X 0.524 

Entonces la temperatura promedio del aceite rico sería: 

Temperatura mediaf = 259 + 85 = 172°F 
2 

Chequeo: De la carts N°1 leemos que el calor es

pecífico correspondiente a 172°F es 0.532 BTU/Lb-°F que co

rregido con el factor ad.ecua do resulta igual a O. 525 

BTU/Lb-ºF, que para propósitos prácticos es una buena apro

ximación al valor asumido de 0.524 BTU/Lb-ºF y no se requi� 
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re un nuevo tanteo. 

Por lo tento la temperatura intermedia provisonel 

dol aceite rico será: 

Completando el gráfico L vs T tenemos: 

Aceite Pobre. 

e.- C§lculo de la Diferencia Media de Temperatura 

La bbse para el cálculo del calor transferido en 

un intercambi�dor es la ecuación fundamental de velocidad 

de transferencia: 

dq 

da 

donde: 

= U AT (4.?) 

q � velocidad de transferencia de calor en BTU/Hora 

A =  área de contacto· en pie2

U =  coeficiente global de transferencia de calor 

BTU/Hors-ºF pie2
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Te
= temperetura del fluido caliente en un punto dado 

en ºF 

Tf = temperatura del fluído frío en un punto dado, en 
ºF.

La soluci6n de problemas gue envuelven fen6menos 

de transferencia de calor consiten escencialmente de méto

dos para le ev�lueción correcta del coeficiente global U y 

de la diferencia media de temperatura AT. Si las temperatu 

ros del fluído caliente y del fluido frío permanecen cons-• 

tantes a través del csmbiedor, AT debería ser simplemente 

lo diferencia entre estas dos temperaturas. Los casos que 

tienen que ver con la transferencia de calor en equipos co

merciales no son tan simples como este, ya que la temperat� 

re del fluido frío aumenta a medida que atraviesa el cambie 

dor mientras que la del fluido caliente disminuye. Esto nl 

turalmente nos mueve a preguntarnos cual es el valor corroQ 

to de AT gue se debe usar en la ecuaci6n (4.7). Debe darse 

�nfasis al hecho que el valor de AT usado en esta secci6n 

debe tener en cuente todas les variaciones de temperatura 

en la longitud del aparato. 

Pera aplicar le ecuaci6n (4.7)" e toda el área de 

un cambiador de calor es preciso integrarla, lo cual puede 

realizarse �acilmente si se admiten algunas suposiciones 

con el fin de simplificar. Estas suposiciones son: 



- 59 -

El coeficiente global U es constante 

- Los calores específicos de los fluidos caliente y frío

son constantes.

El intercambio de calor con el ambiente es despreciablB.

- El flujo es estacionario y tiene lugar en corrientes para

lelas o en contracorriente.

La má.s dudosa de este s suposiciones es la de cons 

toncia del coeficiente global. De hecho el coeficiente va

ría con las temperaturas de los fluídos, pero este cambio 

con la temperatura es gradual, de forma que, cuando los in

térvalos de temperatura son moderados, la suposición de que 

U permanece constante no conduce a un error importante. 

Con las suposiciones anteriores la ecuación (4.7) 

se puede integrar dando como resultado: 

q = U At AT2 - AT1 = U At ML ------
Ln (A•l2/AT1)

siendo: 

ML = AT2 -AT1

Ln (6T2/AT1

(4.8) 

(4.9). 

donde AT2 y AT1 son los �cercamientos en las entradas y sa

lidas del cambiedor tal como ya fue anteriormente definido. 

Ates el área total de transferencia y el valor
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de ATL se le conoce como diferencia media logarítmica de

torrperatura • 

Los acerGamientos para el ceso que nos ocupa son: 

AT 
l 

== 320 - 259

== 130 -

== 

== 

LD diferencia media logarítmica de temperatura será por tan 

to: 

ATL == .. 9l -���- = 52.7
°
F 

2. 303 log (61/45)

f.- §stablecimiento del Número de Pasos

A fin de obtener una alta velocidad, es usualmen-

te necesario distribuir o dirigir el flujo del lado de los 

tubos de tal manera que vaya por una sección de tubos y ro

�rcse por la otra. Se han usado a veces hasta 16 pasos. El 

mismo efecto es producido en el exterior de los tubos usan

do dcflectores longitudinales. En·el pasado, los inter�am

biadores han sido construídos hasta con seis pasos por el 

exterior de los tubos. Hoy en día· existe la tendencia a u

tilizar solamente 1 ó 2 pasos debido a dificultades mecáni-
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cas, filtraciones y e les dificultades que ocurren un n6me

ro grende de haces de tubos al momento de limpiar los ínter 

c�mbiedores de varios pesos. 

En el caso de cambiadores de paso múltiple el va

lor correcto de le diferencie media de temperatura se obti� 

ne multiplicando el valor de la diferencie media logerítmi 

e� original por un factor de corrección. Para estos efec

tos, los factores de correcci6n han sido.dados por Bowman, 

Hucller y Nagle y aparecen en le Carta N° 2 que se muestra 

en le pigine si�1iente • 

La correcci6n depende del número de prsas y de 

los temperaturas de entrada y de salida de los fluidos,. Siu 

tomar en cuenta le direcci6n actual del flujo, el factor ta 

corrección se aplica a la diferencia media l0garí. tmi.ca cal

culada como si tratara de flujo en contracorriente. Lns 

factores de correcci6n están dados en función de los par6m� 

tros R y P definidos a continuación: 

T Tcb
R 

ca 
- (4.10) 

Tfb
- Tfa

p 

Tfb 
- Tfa
-- (4.11) 

T - Tface 

donde los subíndices tienen el mismo significado acordado 

anteriormente. 
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Queda establecido, pués, que cuando se usan va� 

rios pasos, las condiciones del flujo en contracorriente no 

pueden ser mantenidas y el valor de le diferencia media de 

temperatura, y por lo tanto el calor total transferido, pue 

den decrecer aunque se mantengan altas velocidades de flujo 

en los tubos o en el casco. 

Bowman, Mueller y Nagle cuestionan la economía de 

un cambiador cuyo diseño dé un factor de corrección menor 

que 0.8 para la 6T
L 

como excepciones, los pasos múltiples 

son una ventaja en el caso de condensadores de vapor. Cal

culemos ahora el valor de los parámetros R y P para el caso 

que nos ocupa: 

R = 320 - 130.0 = 1.090 

259 - 8:j 

P = 259 - 85_ = 0.740 

320 - 85 

Yendo a las cartas de la página siguiente vemos 

que para estos valores el factor de corrección pera los ca

sos A r. B, y e de la carta, está por debajo de 0.8. Para 

los casos D y E el factor presenta-valores por encima d� 

0.8 pero son arreglos con 4-6 pasos por el casco y 8-12 9 

mós por los tubos. Por lo tanto elegimos para esta sección 

los intercambiadores 1-1, puesto que desde el punto de vis-
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to operativo tienen las siguientes ventajas: 

Se consigue flujo en contracorriente 

Se facilita la limp_ieze, porgue une unidad por vez puede 

ser removida del sistema y pimpiada sin interrumpir le 

operación continua o cambiar las condiciones de operaci6n. 

- Por la misma razón la re-pareción de filtraciones es más

fácil •

- Haces pequeños de tubos -pueden ser removidos y lim-piados

m�.s facilmente.

- Grandes unidades de paso múltiple son de gran tamaño y no

pueden ser facilmente instaladas o removidas.

En el ceso de condensadores parciales al vacío, 

el peso de varias unidades del condensador a menudo es· de 

cincuenta toneladas o más. Este gran -peso a una altura de 

ra6s de cuarenta pies es peligroso. 

g.- Elección del Tamaño de Casco Provisio�l 

Es sabido que cuando el flujo en el interior de 

los tubos es turbulento, el coeficiente global de transfe

rencia de calor es mayor, de allí que la turbulenci9 sea de 

soada. 

A fin de tener una bese para cálculos poster1ores, 

seleccionaremos aquí el número de tubos méximo gue podemos 

user y conservar aún el flujo turbulento. Luego iremos e
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18 rri�bl"" N
º 

1 1 
. 

1 t ~ d d d .o º y se eccionaremos e amano e casco e ecua o. 

Una. relación conveniente para este efecto y que� 

sccnra un flujo turbulento es: 

n = 

donde: 

Wi 

2 di Zi 

Wi = velocidad de flujo Lbs/hora/1,000 

(4.12) 

di = di§metro interior de los tubos, pulgadas 

Zi = viscosidad del fluído que va por los tubos. 

Supongamos gue es el aceite rico el que va por 

los tubos. Los valores son: 

Wi = 335 (Lbs/Hora)/ 1,000 

Zi = 0.495 cp. (de la Carta N° 6) 

di = 0.652 pulg. (de la tabla Nº 10) 

?o:r lo tanto: 

Cualquier número de tubos menor que 518 nos·dará 

un flujo turbulento con un número de Reynolds igual o mayor 

que 12,600. 

Pera los efectos de nuestro disefio preliminar, 

usaremos un ca seo de 20" de diámetro que, según las especi-
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ficaciones de la página 37, tiene 301 tubos. 

h.- Cálculo de la Resistencia Global a la Transferencia de 

Celor 

En muchos aspectos, le transmisión de calor es o

n�loga al flujo de la electricidad. La cantidad de corricg 

te que pasa a travéz de un circuito en un periodo dedo de

pende de le fuerza electromotriz y de la resistencia del 

sistema. La ecuaci6n fundamental de la transferencia de ca 

lor es: 

q = U A 
t 

6T L (4.8) 

donde 11 q 1
1 expresa la velocidad de flujo de calor; 11U" la 

' 

conductancia del material por unidad de área; 11¡':,_" el área 

de contacto y · 6.TL, la fuerza directriz gue causa el fLujo

de calor. La recíproca de la conductencia es la resisten-

cia térmica. En cualquier tipo de operación de intercam

bio de calor, existen varias resistencias en serie que dif1 

cultan el flujo del calor y ya que las resistencias son adi 

tivas, la ecuación anterior se transforma en: 

q = 
(4.13) 

donde. R1, R2 •. son las resistencias en serie. El caso m�s
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simple de transmisión de calor de un fluído caliente a un 

fluído frio a travéz de una pared metálica se muestra en le 

figura siguiente: 

Gradiente de 
T ·Temperotura• . 1 

""'»... 1 
·, ... . 1..... 

·1 Pared Metálica 
1· � Película· de 

Película 
de Fluido 
e aliente --+i

1

1 

.. ���-�."-....... : ]?luido Frío 

------------� Distancin 

Si los dos fluidos estén circulando, la transmi

sión de calor en el fluido caliente ocurre principalmente 

por convección. Cerca e la pared metálica sin 8ffibB�go, el 

color encuentra una película de fluído estancada a travéz 

de la cual debe fluir por conducción. El gradiente de tem

peratura para estos treyectos se nota en la figura anterior. 

Conforme el calor pesa e trevéz de la película de fluido, 

encuentra una resistencia �dicional (usualmente de menor i� 

portancia) en la pared metálica. El flujo de calor es res

tringido posteriormente por la película estacionaria de 

fluido frio. 

En términos simples, los cálculos de transferen

cio de calor consisten mayormente en la computeci6n de es-
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tos resistencias térmicas y de le verdadera diferencia de 

tcmperature que hace que el calor fluye 5 L8s resistencias 

térmicas de la película estecionarie y del coraz6n del flui 

do a un lado de la pared m�télica son agrupados en un solo 

factor para prop6sitos prácticos y calculados como una sola 

resistencia. Esta resistencia térmica ofrecida por el flui 
. . . 

do depende _de propiedades tales como la vel-ocidad, densidad, 

· viscosidad, calor específico y conductividad térmica y tam-
. 

. . 

bi9n del área de la sección transversal de flujo� Le evo

luaci6n de estas propiedades físicas en los cálculos de

transferencia de calor es a menudo confusa debido el he6ho

que la velocidad de flujo del fluído puede estar dada en ba

rriles por hora o galones por minuto, mientras que las f6T?

culas pare evaluar las resistencias fílmicas requi.eren velo

cidades lineales en pies por segundo. Les viscosidacl.es 1 c�

lores específicos y conductividades térmicas que aparecen

en los libros de texto pueden estar tabuladas en unidades

métricas y como resultado neto, un proceso global de conve�

si6n es necesario para obtener una respuesta.

Cualquier cambio en la temperatura o en la _pre

oión pueden causar un cambio en la velocidad o d�nsidad del 

fluído o lo largo del sparato. Esta dificultad AS obviada 

usando.un término llamado velocidad másica que viene a ser 
. . 

el �reducto de le velocidad del fluído por su densidad. 
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Sus unidades son libras por hore por pie cuadrado y este 

término permanece constante en tode le extensi6n del apara-

to. 

En la página siguiente se ofrece una carta que 

nos permite calcular le velocidad másica a partir de una s� 

rie de unidades para el flujo. 

En nuestro caso, el flujo de aceite rico es de 

335,000 Lbs/Hora y el número de tubos elegido es de 301, 

Por lo tanto el flujo por tubo será de: 

Flujo por Tubo: = �35.,000 
= 1,112 Lbs/Hora Tubo. 

301 

Entrando en la parte inferior de la carta N° 3, en 1,112 

Lbs/Hora, subimos verticalmente hasta la diagonal• correspog 

diente a un diámetro interior de 0 .652", y de este punto 

nos movemos hacia la izquierda y leemos le velocidad másica 

ic;uol & :

Velocidad M�sica = 490,000 Lbs/Hora pie2

h .1 º- Re_si�tencia de la Película Interior 

La habilidad de un fluído en circulaci6n para 

transmitir calor, generalmente se compute en términos de un 

coeficiente ·fílmico 11h 11 , el cual t.ome en cuenta la acción 

del cuerpo del fluido y también la de le película estacion� 
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ria en la pared met�lica. Le resistencia térmica "R11
, es 

le recíproca del coeficiente de película. 

fundamental de velocidad 

q = 
At ATL

·------

Rl + R2 + R3 + .•.• 

En la ecuaci6n 

(4.13) 

los resistencias térmicas son computadas separadamente pa

re cada fluído, para la pared metélica y para cualquier es

cama o ensuciamiento. 

Por los principios del análisis dimensional, pue

do mostrerse que para la convección forzada se cumple:. 

hD 
K = 

en donde: 

'T t' Du {) \ 

<p ·-·--, .. /"' (4.14) 

h = coeficiente de película, BTU/Hr. pie2 ºF 

D = diámetro interior del tubo, pulgadas. 

K = conductividad térmica, BTU/Hr. pie2 ºF 

u =  velocidad, pies/segundo 

c = calor específico, BTU/Lb ºF 

f = viscosidad, centipoises 

P = densidad, Lb/pie3 • 

El primer término del lado izquierdo de la ecua

ción es conocido como el número de Nusselt y las dos expre

siones entre paréntesis en el lado derecho son conocidas c2 
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oo el número de Reynolds y el número de Prendtl, respectiv� 

mente. La mayor porci6n de datos experimentales dados en 

la literatura son presentados en forme gráfica ploteendo es 

tos tres grupos adimensionales. 

Pera computar los coeficientes fílmicos pera lí

quidos de petr6leo en convección forzada dentro de tuberíos 

se usa comunmente los datos de Morris y Whitman e La expre

si6n matemática para estos datos es: 

hD/12 K 
. y -

2 42 o:zr-
c-�K--2.)

(4.15) 

Donde todos los términos tienen la misma significación que 

en la ecuación anterior y el término 11y 11 ·es una función del 

número de Reynolds, que debe ser determinada de un ploteo 

gráfico de los datos de Morris y Whitman. Todas las propi� 

dados físicas del aceite deben ser evaluadas a la temperDtu 

ra promedio. 

Las cartas N° 4 y N° 5, que aparecen en las pági

nas siguientes pueden ser usadas para evaluar el coeficien

te de película de aceites de petróleo. En vez del coefi

ciente 1 1 h 11 las cartas dan la resistencia térmica (1/h) que 

pueden ser usadas directamente en ·la ecuación (4.13). 

Para encontrar la resistencia térmica, primero re 
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c.ol_ectemos los detos que vamos a necesitar:

Temperatura promedio del aceite rico: 172ºF

- Di§metro interno de la tubería: 0.652 puig. 

- Velocidad másica: 490,000 Lb/Hr.pie2

- Viscosidad a 172
°F 0.492 cp.(Carta 6) 

- Gravedad especifica a 172ºF 0.752 (Carta 7) 

Para determinar el número de Reynolds, entramos a 

lo carta N
° 4 con una velocidad másica de 490,000 en el fon

do. Verticalmente subimos hasta un punto situado entre las 

líneas diagonales marcadas 0.6 y 0.7" para el diámetro in

terno de la tubería (0.652"). De este punto nos movemos a

le derecha e otra línea diagonal de pendiente opuesta, que . . . . . . . 

corresponde e la viscosidad de 0.492 cp. y de este punto, 

verticalmente, a la escale superior, donde leemos el número 

do Reynolds igual a: 

Re = 23,000 

Pera la determinación de la resistencia térmica 

interna, hacemos uso de la carta N° 5.

Entramos a la carta por el fondo con un número de 

Reynolds igual e 23,000 y alcanzamos la línea curva marcada 

"Aceite calentándose 11 (Oil being heated). De aquí nos move 

mos horizontalmente a la izquierda a la linea diagonal de 
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0.492cp.; luego verticalmente a las líneas de pendiente o

puesta marcedas "di�metro interno de tubon (Pipe ID), al 

punto donde el diámetro interno es de 0.652". 

De este punto vamos hacia la izquierda hasta al

cvnzar un punto intermedio entre las líneas verticales mor

cadas A.PI gravity 40°- 60°, e interpolamos para obtener 56°

API correspondientes e una gravedad específica de 0.752. En 

este p�nto nos movemos hacia arriba a la izquierda y parGlQ 

lamente a las diagonales existentes y leemos en la escala 

vertical el valor de R1 que es:

R1 = O .004-2 Hr. pie2 ºF'/WI!U

h.2.- Resistencia de la Pared Metálica

En la -pared metálica el flujo se produce por con

ducción y depende de la conductividad térmica del metal y 

de la temperatura • 

Como generalmente la conductividad térmica del m� 

tal es elevada, la resistencia al 'flujo de calor será muy 

pequeña. Por esta rezón usaremos un método aproximado al 

evaluarla. 

Para hallar la conductividad térmica tomaremos un 

punto medio de la pared metálica que tiene un espesor de 
. .

0.049". La temperatura será el promedio de las temperatu-



- 79 -

res promedio de las corrientes de fluidos. 

Temperatura promedio del aceite rico: 172°F

Tempereture promedio del aceite pobre: 225ºF

Tempereture promedio de la pared = .!Z.2 + 225 198.5°F

2 
. 

o Ahora, haciendo uso de la carta N 8, con une temperatura de 

198.5°F hallamos una conductividad térmica de:

K = 69 B1�./Hr.pie ºF

que combinada con un espesor de 0.049 11
, da una resistencio 

de: 

= 0.000062 Hr.pie2 ºF/BTU.

h.3.- Resistencia de la Pelí�ula Exterior

Como ya hemos visto,·en l.Js intercambiadores de 

calor comerciales la resistencia total al flujo de calor 

consiste de una resistencia de la pared metálica y la resi§ 

tencia de los fluídos tanto por el lado de los tubos como 

por el lado del casco. 

De estos factores, las resistencias de la pared 

metélica y del fluido en los tubos puede ser determinado 

con relativa facilidad, como ya hemos visto. La resist·en

cia del lado del casco, sin embargo, presenta algunos fect2 

res complicados, tal como la verdadera evaluación de la ve-
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locided másica g�e no es simple. 

Considerable investigeci6n se ha realizado en es

te campo y una ecuaci6n del tipo siguiente resulta acepta

ble: 

h = 
J • c. Q

(��) 0.667 
K 

( en donde: 

¡t h = coeficiente de película, BTU ./Hr. pie2 ºF 

J = factor adimensional de la transferencia de calor 

c = calor específico del fluido, Btu./Lb.ºF 

G = velocidad másica en el lado del casco, Lb/Hr.pie2

Z = viscosidad, Lb/pie.Hr. 

K = conductividad térmica, Btu./Hr.pie. ºF 

Se ha encontrado que la ecuación mencionada se a-

cerca satisfactoriamente a los datos experimentales en in

tercambiadores comerciales. Para su aplicaci6n práctica, 

el factor J puede ser determinado de un plateo de datos do 

prueba que cubren un amplio rango de las instalaciones ac

tuales. 

El término de velocidad másica 11 G 11 toma en con·si

deración cualquier filtración por los deflectores. Para un 

casco de un solo paso, la velocidad másica puede ser calcu-
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loda de la ecuaci6n siguiente: 

G = 

en donde: 

W = raz6n cae flujo, Lb/Hr. 

b = espaciamiento entre deflectores, pies 

d
8
= diámetro interno del casco, pies 

dt= diámetro exterior de los tubos, pies

(4.17) 

N = número total de tubos en el intercembiador 

Y =  factor de filtraciones, igual a 0.01 

Pera un casco de dos pasos, el miembro del lado 

derecho de la ecuación debe ser multiplicado por un factor 

de 1.67. La cantidad Y es un factor de filtración que para 

instalaciones comerciales es aproximadamente igual a 0.01. 

Para facilitar los cálculos del coeficiente de PQ 

lícula pueden usarse las cartas N° 9, Nº 10 y Nº ll. Refi

ri�ndonos a la notación en estas cartas, la velocidad m�si

ca vare un casco de paso simple es de: 

(4.18) 

Para el caso de dos pasos, este valor deberá mul

tiplicarse por un factor de 1.67. La cantidad Y sigue sien 
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Los .valores de A1, A
2
, A3 se leen directamente de

las cartas. Para determinar la resistencia térmica o el. 

coeficiente de película en el lado del casco, es necesario

conocer la velocidad másica, la viscosidad, el diámetro ex

terior de los tubos y la densidad del aceite. 

Debe notarse que la carta puede ser utilizada pa

ra cualquier líquido de petróleo . · Si se usa agua en el la

do del casco del cambiador, la resistencia térmica aproxima 

do puede obtenerse leyendo R dir.ectamente de la escala sup� 

rior de la carta N° 11 sin tomar en cuenta las líneas dia�o

noles de corrección de densidad. El valor así obtenido de

be multiplicarse por 0.393. 

Los datos que disponemos para esta parte del pro

blema, suponiendo que el aceite pobre es el que va por el 

lodo del casco, son� 

W = 290,000 Lb/Hr. 

b = 6 11

d = 20 11

d
t

= 0.75" 

N = 301 tubos. 

Temperatura promedio 225ºF

Gravedad· específica a esta temperatura: 0.752 

Viscosidad a esta temperatura: 0.630cp. 
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Primero debemos encontrar la velocidad másica. Pa

re ello entramos a la carta Nº 9 t por la parte inferior,

con un valor de 6 pulg. para la distancia entre los deflec

tores; subimos verticalmente hasta un diámetro de casco de 

20 pulg. y de este punto nos movemos horizontalmente hasta 

la escala del lado izquierdo en donde leemos el valor de A
1 

que es igual a: 

Para determinar A2 empezamos nuevamente con un va

lor de 6 pulg. para la distancia entre deflectores, subimos 

verticalmente hasta encontrar la línea que corresponde a u� 

diámetro de tubo de 0.75 pulg. y de este punto nos movemos 

horizontalmente hasta la diagonal para 30l tubos, subimos 

verticalmente hasta la escala y leemos el valor de A
2 

que 

es de: 

A
2 

= 0.61

o 
Para determinar A3 utilizamos le carta N 10. En

tromos por la parte inferior con un diámetro de tubo de 

0.75 pulg. y subimos hasta alcanzar.la línea de 301 tubos y 

de aquí nos movemos horizontalmente hasta la escala y lee

cos el v�lor de A
3

:
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Con estos valores y de acuerdo a le ecuación 

( 4 .18) podemos calc1.1lar "G": 

G = ·
-=-:-

-�90, 000
0.84 - 0.61 + 0.78 = 287,000 Lb/Hr.pie2

Ahora, con el auxilio de la carta Nº 11 encontro

rcmos la resistencia térmica en el lado del casco. Comenza 

□os en la parte inferior de la escala con una velocidad m6-

s.ica de 287,000 Lb/Hr. pie2 ; de este punto alcanzamos verti

calmente a una línea de viscosidad de 0.630 cp., de aquí

nos movemos horizontalmente hasta un diámetro de tubo de

0.75 pulg. De este punto alcanzamos verticalmente e una

gravedad API de 56.5 correspondiente a la gravedad específi

CD de O. 752, y entonces nos movemos parele_lamente a las lí

neas diagonales y alcanzamos la escala donde leemos: 

i.- Cálculo del Coeficiente Global de Transferencia de ca

lor 

Ahora que hemos hallado los valores de las tres 

resistencias, podemos proceder a encontrar el valor del oo� 

ficiente global de transferencia de calor que es igual a: 

u = 1 
R_l_+_R2 + R3 

( 4.19) 
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No obstante debemos recordar que para sumar las 

tres resistencias halladas, éstas deben estar expresadas t� 

mando como base una misma área o superficie. Debemos pues 

corregir primeramente los valores de R1, R2 y R3 de talma

nera que aparezcan expresados en base a la superficie exte

rior de los tubos. Los factores de correcci6n a usar serón 

las relaciones entre los diferentes diámetros según el caso, 
, 

a Sl.: 

R' = Rl . Do 
1 Di 

R
2 

= R2 . 2.Do
Di + Do

R' = R3 • 1
3

en donde: 

Ri, R� , R�, son los valores de las resistencias exter-

ns, �e pared e interna, corregidas al área exterior de ios 

tubos. 

Di= diámetro interior de los tubos 

Do= diámetro exterior de los tubos 

Los valores corregidos serán entonces: 

a; = 0.0042 X Q;75 
0.652 

= 0.00484 Hr.pie2 . °F/Btu 

R' 2 = 0.000062 X 2 X 0.75 = 0.0000662 Hr.pie2

0.75 + 0.652 

ºF/Btu • 
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Lo resistencia global ser6 por tanto: 

Rt = 0.00484 + 0.0000662 + 0.0042 = 0.0091062 Hrepie2

ºF/Btu. 

El coeficiente global de transferencia resultante 

será, según la ecuaci6n (4.19): 

u 
l 

= -----

0.0091062 
110 Btu./Hr •• pie2 ºF.

j.- Caída de Presi6n en el Sistema 

En cualquier tipo de intercamhiadores de calor, 

las razones m�s al tas de transferencia se obt.ienen con velo 

cidodes de flujo igualmente altas. Sin embargo, altas velo 

cidades de flujo traen como consecuencia una mayor pérdida 

de presi6n a través del intercambiador debiendo el diseño 

comparar ambos efectos a fin de lograr una selección ópti-

ma. 

La pérdida de presión disponible a través del in

tercambiador, o del sistema de intercambiadores, vería en 
-

. 

un amplio rango de acuerdo al tipo de instalación y a las 

condiciones de operación. En algunos casos se pueden usar 

bocbas mientras que en otros solo se dispone de una alturo 

de l�quido dada para hacer circular el fluido. En estas 
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condiciones es deseable calcular las razones de transferen

cia de calor y las caídas de presi6n para varias instalaci2 

nes e fin deobtener las condiciones de operaci6n más efi

cientes. Estos cálculos incluyen la caída de presi6n tanto 

en los tubos como en el casco. 

En los intercambiadores ordinarios de tipo tubu

lar, la caída.de presión total puede evaluarse siguiendo· 
. - . - - . . 

distintos métodos. A continuación mostramos el método que 

seguiremos. 

j .1.- Ca_ída de Presión en el La<lo de los Tubos 

�a caída de presión total a tr�vis de los tubos

incluye no sólo las pérdidas por fricci6n en los tubos mis

mos sino también en los cabezales, donde la caída de pre

sión es producida por una combinación de contracción alarga 

miento y rebote del flujo en cada paso. 

Expresado matematicamente: 

en donde: 

L::.P caída de . , total en los tubos, psi. 
T 

:= presion 

A pl 
= caída de . , presion en los cabezales, psi. 

AP
2 

= caída de . , presion en los tubos propiamente dichos, 

psi. 
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Se ha encontrado que la caída de presi6n debida a

los cabezales es aproximadamente tres veces la carga de ve

locidad por paso: 

pérdida (pies de altura) por paso 
:..-. .. 

= 3u
2

2g 

Tomando en consideración el número de pasos y ex

presando la pérdida de presión en libras por pulgada cuadra 

da se tiene: 

en donde: 

u =  velocidad lineal en los tubos, pies/seg.

p = número de pasos 

s = gravedad esecífica. 

La velocidad y la gravedad específica del fluido 

son evaluados a la temperatura promedio entre los dos extr� 

nos del intercambiador. Los datos de que disponemos para 

el cálculo de la ceída de presión _en los cabezales son: 

Flujo = 1,112 Lb/Hr. Tubo 

Temperatura promedio: 172°F 

Gravedad específica: 0.752 

Di: 0.652" 

Para determinar las pérdidas de presión en los c� 

bezales se puede hacer uso de la carta N° 12 que es aplica-
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bie a intercembiadores comerciales. Se noterá que a bajas 

velocidades las pérdidas son pequeñas, pero a altas veloci

dodes y pera un número de pasos mayor que uno, esta parte 

do le caída de presi6n total aumenta rapidamente a un punto 

donde las pérdidas pueden ser apreciables. 

En nuestro ceso, la velocidad lineal será: 

u = 1,112 X · 
l

3,600 

u = 2.83 pies/seg. 

X 
14-4 x·. 4-

---------

0.752 X 62 .. 4-
X 

3.14- X (0.652) 2

Con el valor de 2.83 pies/seg. entramos en e1 fon 

do de la carta N°12 y subimos hasta alcanzar una gravedad 

específica de 0.752; de aquí nos movemos horizontalmente 

hoste la línea de un paso y finalmente vamos verticalmente 

hoste la escala super�or donde leemos una caída de presi�n 

de: 

� F1 = O .12 psi/paso. 

Procedamos ahora e calcular la caída de presión 

en los tubos propiamente dichos. En los cálculos ordina

rios de ingeniería que tienen que ver con la mecánica de 

los fluídos, se dispone de datos suficientes para fluídos 

no viscosos como el agua. Estos datos se aplican con fluí-
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dos a una temperatura constante a través de le secci6n 

transversal de corriente. 

Estos datos pueden aplicarse a los líquidos rela

tivamente viscosos que se manejen en las refineríasº Sin 

embargo debe notarse que los hidrocarburos tienen un amplio 

rengo de viscosidades y que cualquier variaci6n de la temp� 

rotura puede afectar grandemente esta viscosidad. 

En equipos tales como los intercambiadores de ca

lor, existe un gradiente de temperatura bien definido a lo 

lorgo del área transversal de la corriente de fluído. Esta 

variaci6n de temperatura afecta la distribución de vel0cid� 

deo en el áree transversal de la corriente y como consecue!! 

cia a menudo es necesario tomar en consideraci6n este fac·-· 

tor cuando se calcula la pérdida de presi6n. 

El flujo de los fluidos consiste de dos tipos de 

movimientos principales (en línea de corriente y flujo tur

bulento). Para un conjunto de condiciones dado, el tipo de 

flujo puede ser determinado analíticamente a partir del nú

mero de Reynolds. Un número de Reynolds mayor que 2,100 e� 

rresponde al flujo turbulento mientras que valores menores 

corresponden al flujo laminar. 

El tipo de flujo afecte tanto e la caída de pre-

si6n como a la velocidad de transferencia de calor. Desde 

que el flujo turbulento permite coeficientes de transfercn-
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cio mucho mayores, la mayoría de los diseños están hechos 
. -

de tal forma que se opere en esta- regi6n. Desde un punto 

de vista de operación, las velocidades altas son deseables 

salvo que la caída de presi6n disponible imponga limitacio-

nes. 

Como ya hemos visto, la caída de presión en el la 

clo de los tubo-s consta de dos componentes (pérdidas en los 

cobezales y pérdidas en los tubos propiamente dichos). 

Para el flujo turbulento la caída de presi6n en 

los tubos puede ser calculadas por una forma modificada de 

lD ecuación de Fanning: 

(4.20) 

en donde: 

u =  velocidad lineal, pies/seg

f = factor de fricción, adimensional 

s = gravedad específica a la.temperatura promedio 

L = longitud de los tubos, pies 

d. = diámetro interno de los tubos, pies 
1. 

z = viscosidad a la temperatura promedio del fluído,cp. 
8 

z = viscosidad a le temperat�ra de la pared del tubo, w 

cp. 
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El factor de fricción es determinado comunmente 

de uns gráfice de f vs. Re pera tubos limpios. 

Para cslcular la caída de presión en los tubos es 

necesario determinar la viscosidad del aceite a la tempero

tura de la pared del tubo. Hemos visto que la diferencia 

media de temperatura es: 

Ls temperatura promedio del aceite rico es de 

172°F y en este punto existe una diferencia de 52.7
°F entre 

el cuerpo del fluído caliente en el lado del casco y el 

cuerpo del fluído frío en los tubos. Las caídas de tempera 

tura son proporcionales a las resistencias térmicas, de tal 

monera de la pared del tubo seré: 

T = 
w 

T = 2ooºF 
w 

172 + 52.7 X
0 .. 001�84 

0.00910 

La viscosidad a esta temperatura según la carta 

�-o 6 .L'i es: 

z = 0.423 cp. 
w 

Para calcular la caída de presi6n en los tubos he 
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cer.10s uso de la certa N° 13 cuyas líneas y datos se basan

en la ecuaci6n anterior� Para usarla necesitamos conocer 

si el número de Reynolds es mayor de 2,100, esto es, si el 

flujo es turbulento. Anteriormente vimos que el número do 

Reynolds era de 23;000, lo cual asegura el uso de la carta 

pera nuestros fines. 

Entramos a la carta por el lado izquierdo a una 

velocidad de 2.83 pies/seg. y nos movemos horizontalmente 

hasta un diámetro interno de 0.652 pulg. De este punto, 

verticalmente, alcanzamos una viscosidad promedio de O .'-l-92 

cp. y entonces cambiamos horizontalmente hasta una viscosi

dad de pared de O .423 cp. ; ahora bajamos verticalmente has-

to una gravedad A.PI de 56.6 y moviéndonos paralelamente a

las diagonales de corrección alcanzamos la escale donde lee 

r.10s: 

A P2 = O .025 psi/pie de tubería 

j.2.- Caída de Presión en el Lado del Casco
__________ ,_ 

La caída de presión del fluído a través del casco 

de un intercambiador es de fundamental importancia en el d! 

seño y en le operación del eguip6. La caída de presió.n di,2 

ponible es a menudo un factor que limita las razones de 

transferencia. 

El célculo de la caída de presión en el lado del 
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cesco se complica por el número de factores variables según 

el diseño particular. 

Pare fluídos que circulan en el casco de un intor 

cDobiador equipado con deflectores transversales, la caída 

de presión puede ser satisfactoriamente correlacionada usan 

do una forma modificada de la ecuación de Fanning: 

en donde: 

f = factor de fricción, adimensional 

s = gravedad específica a la temperatura promedio 

u =  velocidad lineal equivalente, pies/seg

N = número total de tubos 

B = factor de deflección (Nº de deflectores más 3) para 

un solo paso en el lado del casco. 

El factor de fricción "f" es una función del tér

oino adimensional: 

d .G 
c p 

za 

en donde: 

d = 
e 

G = 

p 

z = 
a 

luz entre los tubos en línea, pies

velocidad másica en el lado del Lb/Hr.pie 
2 

casco, 

viscosidad a la temperatura promedio Lb/pie.Hr. 
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Consecuentemente, los datos de las instalaciones 

comerciales pueden ser correlacionados mediante un ploteo 

logarítmico de F vs dc.G /z • 
P e 

La velocidad lineal equivalente "u"
' 

no puede ser 

colculada directamente ye que el área de paso, a través de 

lo cual va el fluido, varía de un punto a otro. Las filtra 

ciones entre los deflectores y el casco y e través de los 

e�jeros de los tubos en las láminas también deben tomarse 

en cuenta. 

Por consiguiente el término "u" es calculado indi 

rectamente mediante la velocidad másica del lado del casco, 

que toma en cuenta ambos factores mencionados anteriormen

te. La velocidad lineal equivalente puedo ser determinado 

entonces por la relaci6n: 

u = 224,646 s. (4.21) 

A fin de tomar en cuenta las pérdidas de entrado 

y salida, el factor "B" deberá ser tomado como el número ac 

tual de deflectoros más tres -para un solo peso. Par.e un 

cosco con dos pasos, el factor será igual al número de dc

floctorcs en ambos pasos més cuatro. 

El cálculo de la velocidad másica del lado del 

cosco (G) que es usado para obtener el factor de fricci6n 
p 
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y le velocidad lineal equivalente es a menudo algo tedioso. 

Lo siguiente ecuación es usada pare un casco con un solo p� 

so. 

(Al 
- ª2 + A

4
·+ A5)

(4.22) 

donde: 

A
l = b.d . s

A
2

= 

o 5 1.128.�t.N • .b

A 4 = 

�b.• �n/576

A5 = 0.00546 Nb 
2 (Dh 

-
D2

"' 

t) 

En donde a su vez: 

b = distancia entre deflectores, pies 

d = diámetro interior del casco, pies s 
dt = diámetro exterior de los tubos, pies 

(4.23) 

(4.24) 

(4.25) 

·(4.26)

N = número total de tubos en el intercambiador 

pb = periferia de los deflectores transversales (no in

cluye el segmento cortado), pulg. 

t = méxima tolerancia entre los deflectores y el -casco,m 
pulg. 

Nb = número de tubos que pasan a travéz de un deflector 

D = diámetro de los agujeros del deflector, pulg. 
h 

Dt = diámetro exterior del tubo en pulgadas. 



- 102 -

Para un casco con dos pesos el miembro del lado 

derecho de la ecuación (4.22) debe ser multiplicado por 

1.67. 

En le ecuación (4.22), los términos A1 y A2 corrí

gen el área de flujo para la sección transversal variable y

pueden ser determina.dos graficamente mediante las cartas 

N
º 

9 y N
º 

10.

El término A4 toma en cuenta las filtraciones on

tre los deflectores y el casco, y A5 expresa las filtracio

nes que ocurren en los agujeros de los deflectores. Estos 

dos últimos términos generalmente son pequeños y no varían 

grandemente para un tipo de intercambiador. Consecuentemen 

te, sus valores pueden ser aproximados con un grado de exa� 
. . . 

titud aceptable y de esta manera simplificar el cálculo de 

la velocidad másica. 

Debido a la incertidumbre de algunos de los fact� 

res que afectan la pérdida de presión del lado del casco, 

siempre debe aplicarse un factor de seguridad de 15 a 25%. 

Procedemos entonces al cálculo de la caída de pr_g 

si6n en el lado del casco en nuestro diseño. Comencemos 

calculando la velocidad másica de flujo G .  . ' -p 

Los valores de Ai y A2 ya fueron establecidos y

son iguales-a: 
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A1 = 0.84 

A2 = 0.61 (Ver el cálculo de la resistencia en el lado 

del casco). 

Calculemos ahora A
4 

y A
5

! Pera A4 se tiene:

Los deflectores cubren el 80% del diámetro en al

tura, lo cual es equivalente a un ángulo de 254º tal cooo 

se aprecia en la figura: 

Por lo tanto la periferia de los deflectores, sin 

� considerar el corte, ser6 de:

pb = 3.1416 x 20 x �g6 = 44.4 pulg. 

Le tolerancia entre los deflectores y el casco 

puede ser fijada de acuerde a normas de construcci6n. Noso 

tros asumiremos un valor de 0.125 pulgadas. Con estos valo 

res ya podemos calcular A
4

: 



0.125 X 44.4 

57? 

- 104 -

= 0.0096 

A fin de calcular A
5 

podemos hacer un bosquejo de

la distribución de los tubos. en el deflector o, como una a

proximación, calcular el número de tubos proporcionalmente 

o las éreas. El área de la lámina deflectora sin cortes es:

Area deflector = 
3.14 X (20)2

= 

4 

. 2 314.16 pulg 

El área del deflector cuando se ha realizado un 

corte de 20% del di,metro es: 

Área deflectora = jl4.16. - 44 = 270.16 pulg2

Por lo tanto el número de tubos que cortan el á

rea deflectora ser§ aproximadamente: 

Nb = 301 x 270�1� - 259 tubos314 .1 -

El diámetro de los agujeros del deflector es de 

13/16, por lo tanto: 

A5 = 0.00546 x 259 x((l3/16) 2

A5 = 0.138 

Con estos valores podemos ya calcular la veloci

dad másica que resulta ser: 
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p 
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290,000. = ?69,000 Lb/Hr.pie2

0.84 - 0.61 T 0.0096 + 0.138 

Para calcular la caída de presión propiamente di

cha podemos hacer uso de las cartas N° 14 y Nº 15 que est6

construídas de acuerdo a las ecuaciones anteriormente ex

puestas. 

Mediante la carta N°14 podemos evaluar el factor

de fricción "f". Para ello disponemos de los datos siguion 

tes: 

G 

z 

d 

= 

= 

?69,000 Lb/Hr.pie2

O .630 cp. 

3/8 de pulgada = 0.375 pulg. (Paso: 15/16) 

Entramos a la carta en la escala inferior con uno 

velocidad másica de 769,000 Lb/Hr.pie2 y verticalmente al

conzamos la línea de 0.375 11 para el espaciamiento entre tu

bos; de aquí horizontalmente alcanzamos la línea que corrcf 
. . 

ponde a una viscosidad promedio de O .630 cp. De este punto, 

□oviéndonos verticalmente vamos hasta la línea curva y del

punto de intersección vamos hacia la escala de la izquierdo 

y leemos el factor de fricción "f": 

11 f 11 = o .121 

Con este valor podemos hallar ahora la caída de 
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presión en el lado del casco. Además necesitamos los valo-

res de: 

Gravedad específica = 0.752 

Número de tubos = 301 

Factor de fricción = O .121 

Velocidad másica = 769,000 Lb/Hr.pie2

Falta conocer el fator B que es igual al número 

do tleflectores más tres. El número de deflectores serh: 

Ndeflec.
= (20 x 12/6) - 1 = 39 deflectores 

?orlo tanto Bes igual a:

B = 39 + 3 = 42 

Con estos valores y con la carta Nº 15 podemos he

llar la ceída de presi6n pera cede intercambiedor. 

Entramos a la carta con una velocidad másica de 

769,000 Lb/Hr.pie2 en la escala inferior, subiendo vertical

mente alconza□os la línea para un factor de fricción de 

0.121; de aquí horizontalmente nos movemos hasta la línea 

de 301 tubos y de este punto, verticalmente alcanzamos la 

línee del factor de deflección igual a 42, entonces nos mo

vcnos horizontalmente hacia la izquierda hasta la línea de 

O .752 para la gravedad específica y siguiendo la diagonal. 
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llegamos a la escela donde leemos el valor de le caída de 
. , pres1.on: 

A P == 32 .oc psi/por casco. 

k.- Distribuci6n de los Flujos 

Hasta el momento, el desarrollar nuestros cálcu

los hemos supuesto arbitrariamente que el aceite rico va 

por los tubos y gue el aceite pobre va por el lado del cos

co. Re.sul ta evidente que la distribuci6n de los flujos no 

puede hacerse tan a la ligere y existen criterios q�e nos 
. . . 

pueden guiar pare reslizer esta selecci6n. 

Pa�a determinar cual seré el fluido que ve por el 

lado del casco y cual el que ve por los tubos, debemos con

siderar los siguientes factores: 

- Corrosión•: debemos considerar que se necesitarán sleaci2

nes de bajo costo o componentes de revestimiento tacbién

baratos si el fluido corrosivo va por los tubos.

- �nsuciomiento:. el ensuciamiento puede ser minimizado p�

niendo el fluido m�s sucio en el lado de los tubos para

olcanzer un mejo� control por velocidad.· Velo�idedes

grandes tienden a reducir el ensuciamiento. Los tubos

rectos p·ueden ser limpiados fi.sicamente sin retirsr la ca

ma de tubos. Una limpieze con productos químicos puede
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ne� realizada con mejores resultados en el lado de los tu-

bos. 

Temperatura: para servicios de slta temperatura se re

quieren materiales caros. Si ubicamos al fluído caliente 

en el lado de los tubos, entonces se requeriran menos com 

ponentes de estos materiales. 

Presión: iguél que en el caso de la temperatura, ponien

do la corriente de alta presi6n en lado de los tubos se 

requeriran menos componentes costosos. 

Caída de presión: pare la misma caída de presión se ob

tienen coeficientes de transferencia mayores en el lado 

de los tubos. Un fluído con una caída de presión disponi 

ble pequeña deberá generalmente ser ubicado en el lado de 

los tubos. 

- Viscosidad: mayores razones de transferencia se obtienen,

Generalmente, ubicando el fluído viscoso en el lado del

casco.

Fluídos Tóxicos y Letales: generalmente el fluído tóxico

deber� ser puesto en los tubos, usando una cama doble po

ra minimizar la posibilidad de filtraciones. En estos ce

sos deben seguirse los requerimi,entos de la ASME.

Velocidad de flujo: ubicando el fluido con menor volumen

de flujo en el lado del casco da un diseño más económico.

La turbulencia existe aquí a velocidades mucho más bajes.
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Después de haber enumerado rápidamente los facto

rea que deben tenerse en cuenta para una buena distribución 

de los flujos, podemos pasar a considerar el caso que nos 

ocupa. 

En nuestro caÉo ambos fluidos presentan caracte

ríaticas muy similares en cuento e corrosión, ensuciamiento, 

temperatura, presión, etc. 

Esto nos lleve e considerar que los factores pre·-· 

ponderentes en nu�stra elecci6n serén el coeficiente de 

tronsferencie y la caída de presión que tenga lugar en coda 

cono. La distribución que nos dé un mayor coeficiente de 

tronsferencia global y e la vez una caída de presión acept� 

ble será la elegida • 

En los acápites anteriores hemos encontrado que 

cuando el aceite rico va por los tubos se obtienen los re

sultados siguientes: 

Coeficiente Global de Transferenpia: 110 Btu./Hr.pie2

Caída de . , en el lado de los tubos: presion 

En los cabezales 0.12 psi/{>BSO 

En los tubos 0.025 psi/pie 

Caída de . , presion en el lado del casco 32.00 psi/ca·sco. 

Siguiendo el mismo método podemos calculer el co2 

ficiente global cuando es el aceite pobre el que ve por ios 
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tubos. Así procedemos a continuación: 

Velocidad de flujo = 

Flujo por tubo =

290,000 Lb/Hr� 

964 Lb/Hr. 

De la carta Nº3 obtenemos la velocidad másica i-

guol a; 

Velocidad másica = 440,000 Lb/Hr.pie2

La densidad y la viscosidad a la temperatura pro-

medio de 225ºF son: 

Densidad 

Viscosidad 

= 

= 

56.6 ºA.PI 

O .630cp. 

Usando la carta N
º 

4 encontramos el número de 

·Reynolds:

Re = 15,000 

Con este valor y mediante la certe N° 5 hallamos 

el valor de R
1 

que corr·egido al área exterior del tubo es: 

R1 = 0.0063 X 0.75
0.652 

= 0.00724 Hr. pie2.°F/Btu. 

El valor de la resistencia de la pared seguirá 

siendo el mismo: 
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R2 = 0.0000662 Hr.pie2.ºF/Btu. 

Pera el cálculo de la resistencia exterior los va 

lores de A1, A
2 

� A3 son los_ mismos que en el ceso anterior,

por lo tanto la velocidad másica en el exterior de los tu

bos será: 

G = 

335,000 
1.01 

= 331,500 Lb/Hr.pie2

La densidad y la viscosidad del eceite rico a la 

J temperatura de 172
°F son: 

Densidad= 56.6°API 

Viscosidad= 0.492 cp. 

Con estos valores entramos en la carta N° 11 y eg 

centramos le resistencia de la película en el lado del cas

co igual a: 

R3 = 0.0038 Hr.pie2.ºF/Btu. 

La resistencia total será: 

Rt = 0.00724 + 0.0000662 + 0.0.038 = 0.0111062 Hr.pie2

º:B'/Btu. 

El coeficiente global de transferencia de calor 

será entonces: 
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0.0111062 
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90 B / 2 ·O .25 tu. Hr.pie . F. 

El otro factor que entra en juego para la distri

buci6n de los flujos es el de la caída de presi6n en el sis 

teme. Hemos encont:r·ado · que las caídas de presión sol:\: 

Caída de presión en los tubos: 

Caída en los cabezales 0.12 psi/paso 

En los tubos: O .025 psi/pie 20' = Q...:.2Q _ _p_§i/ca.sc.2 

0.62 psi/casco 

Caída de presión en el casco 32.0 psi/casco 

Observamos que la caída de presión en el casco es 

□ucho mayor. Ahora bien, hemos supuesto gue el fluído que

va a circular por el lado del casco ser� el aceite pobre. 

Este aceite abandona la torre a una presi6n de 60 psig, la 

cual debe ser suficiente para que el aceite fluya a través 

del sistema de precalentamiento pu6s, en caso contrario ten 

dríamos que hacer uso de una bomba, con el consiguiente in

cremento en los gastos de operación, lo cual no es deseable. 

Por lo tanto debemos concluir que la caída de presión del 

aceite pobre en el sistema debe ser menor que 60 psi. Vien

do nuestros resultados anteriores esto no será posible si 

dirigimos dicho aceite por el lado del casco ya que enton

ces la caída de presión correspondiente es de 32 psi por 
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casco y como es más que seguro que se necesitarán más de 

dos cascos entonces la caída de presi6n rebasaría largamen

te el valor de 60 psi. disponibles. 

Por lo tanto, pare seguir este objetivo tenemos 

necesariamente que cambiar la distribución de flujos que ha 

bíemos supuesto y dirigir el aceite pobre por el lado de 

los tubos aún a expensas de disminuir con ello la razón de 

tronsferencia de calor. Vemos pués que en este caso, la 

ca�da de presión disponible es el factor preponderante en 

la elección de la distribución de los flujos. 

Por lo tanto la nueva distribución que adoptamos 

scr6: 

Por los tubos: Aceite Pobre 

Por el casco: Aceite Rico. 

Hemos visto en el cálculo anterior que uno de los 

fDctores que aumenta grandemente la caída de presión en el 

lado del casco es la distancia entre deflectores. Habíamos 

considerado una distancia de seis pulgadas, provisionalmen

te. Ahora parece que esta distancia es muy pequeña y la a�

pliamos a diez pulgadas que seré el valor definitivo y el 

que emplearemos en la sección (4.4). 

1.- Cálculo del Area de Transfer�cia Necesaria 

El objetivo principal de todos los cálculos ante-



- 116 -

rieres ha sido la evaluaci6n del área de transferencia nece 

saria para nuestro servicio. Hemos visto que la ecuación 

fundamental de transferencia de calor es: 

(4.8) 

Ahora disponemos de todos estos valores y podemos 

por tanto calcular el área necesaria. 

Primero calculemos el calor transferido en una ho 

ro. Para ello nos valemos de los datos obtenidos en el ba

lance de calor. La ecuación para q es: 

q = m .cc pe 

Tomarnos para nuestro cálculo la corriente de acei 

to pobre donde: 

me 
= 290,000 Lb/Hr. 

cpc 
= 0.555 Btu/Lb. °F 

Tl 
= 320°F 

'].1 

2 
= ljO

º
]'

Reemplazando los valores se tendrá: 

q = 290,000 x 0.555 x (320 - 130) = 30'600,000 Btu/Hr. 

Por lo tanto el área necesaria será: 
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= (4 .. 27) 

:rt.eemplazando los valores hallados de: 

q = 30'600,000 Btu/Hr •. 

U = 90.25 Btu/Hr.pie2 .ºF 

6TL = 52. 7 ºF

Obtenemos para At:

__ 30'600,000 

90.25 X 52.'7 

= 6430 pie2

Esto es cuando el aceite pobre va por los tubos y

el aceite rico por el lado del casco. 

Para obtener el número de intercambiadores neces� 

rio tenemos que hallar el área de un intercambiador, la 

cual es: 

Area unitaria = 301 X 20 X 3.14 X º•
75

12 

. 2 = 1,182 pie

El número de intercambiadores necesarios ser6: 

Número de unidades = §,
43o 

= 5. 43 unidades. 
1,182
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4.4.- SELEOCION DEL TAMANO DE UNIDAD ADECUADO 

En todo el diseño preliminar realizado en la sec

ci6n (4.3) usamos un casco de veinte pulgadas de diámetro 

con trescientos un tubos en su interior. Este tamaño de 

cosco lo asumimos arbitrariamente con el deseo de mostrar 

el método de cá�culo oue empleamos en el diseño. De la mis 

mo manera como tomamos un casco de 20 11 de diámetro, igual 

podemos elegir uno de 22 11 u otro de 18 11 con la consiguiente 

voriación de los resultados. Entre todos los tamaños que 

podemos elegir, existiré solamente uno que sea el más ade-

cuado para usarlo en nuestro sistema. A fin de encontrar 

cual es el tamaño de casco que más nos conviene tendremos 

que comparar los resultados que se obtengan con cascos de 

distintos tamaños. 

La comparación se haré tomando en cuenta factores 

tales como la inversi6n inicial en costos de equipos y ls 

coída de presión para cada tamaño considerado. 

El método de cálculo seré similar al seguido en 

el diseño preliminar y comprenderá en ceda caso los siguien 

tes pasos: 

a.- Cálculo de la resistencia global a la transferencia 

de calor. 

b.- Cálculo del ·área de transferencia necesaria. 
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c.- Cálculo del número de intercambi:;idores necesarios. 

d.- Cálculo de le inversi6n inicial. 

e.- Cá1�1lo de la caída de presi6n en el lado de los tu 

bos.· 

f.- Cálculo de la caída de presi6n en el lado del case� 

Los datos de que disponemos son: 

PROPIEDAD ACEITE RICO ACEITE POBRE 
---------- -------------------------

Distribuci6n 

Flujos 

Temperatura promedio 

ºAPI promedio 

Viscosidad promedio 

Longitud de los tubos 

Por el casco 

335,000.Lb/Hr. 

1?2ºF 

56.6°API 

O .492 cp. 

Diámetro exterior de los tubos 

Diómetro interior de los tubos 

Diferencia media de temperatura 

Por los tubos 

290,000 Lb/Hr. 

225ºF 

56.6°API 

0.630 cp. 

20 pies 

3/4 11

0.652" 

52,7°F 

Calor transferido 30'600,000 Btu/Hr. 

Distancia entre los deflectores 10" 

Di�metro de agujeros en los deflectores 13/1.6" · 

Tolerancia entre los deflectores Y.el casco 0.125" 

Corte de los deflectores 20% del diámetro 
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Teoperatura de entrada aceite rico 85ºF

Temperatura de selida aceite rico 259ºF 

Tcoperetura de entrada aceite pobre 320°F 

Temperatura de salida a·cei te pobre 130ºF 
.. ---·- -··-··- . ..,._ 

El resultedo de los cálculos aparece tabulado o

continueción pere los diámetros de ce seo de 26 11 , 24", 22", 

20 11 ' 18 11 ' 16 11 ' y 14 11 • 

La nomemclature usada en la confección de los cue 

dros aparece en la página 121. 

Los cuadros posteriores han sido confeccionados 

de tal manera que el revisarlos se pueda apreciar el proce

dimiento que se ha seguido para calcular los diferentes vo

lares que nece�itamos. A continuación mostramos un resumen 

de los resultados más importantes desde el punto de vista 

que nos interesa, esto es: La selección del tamaño más vd� 

cuod.o. 

t
--

1 
d u ¡ Area n 

... . .  

26 59.6 9,71+0 4.(:)6 
.24 66.6 8,730 5.02 

22 77.3 7,600 5.36 

20 85.0 6,830 5.77 
18 99.0 5,870 6.26 
16 120.0 4,840 7.25 
14 150.0 3,870 7.77 

-

Inversión 
. . . . 

-·

. . . 

2'540,000 

2'370,000 
2' l45,000 
2'080,000 
l '935,000·
1'825,000
1'662,000

6 pt 

0.881 
1.34 
2.108 

2.96 

4.95 
10.94 
19.04 

6 Pe Costo 
Anual 

64.4 508,000 

65.4 474,000 
67.9 429,000 

81.0 416,000 

97.0 387,000 
108.8 365,000 

124.2 332,400 1 



CUADRO J: RESUMEN TABULADO DE LOS CtLCULOS PARA LA SELECCl�N DEL TAMAÑO ADECUADO OE CASCO

FLUJO/ -

ºs N Tueo 
V

26 532 546 245,000 

24 442 657 300,000 

22 361 804 360,000 

20 301 964 430,000 

18 239 1215 520,000 

16 170 17_10 770,000 

14 127 2285 1010,000 

O � DllMETRO DEL CASCO EN PULG o

N e N�MERO OE TUBOS POR CASCO 

FLUJO= FLUJO POR TUBO, Le/HR •.

RE 

8,600 

10,500 

12,200 

15,000 

18,200 

27,000 

35,500 

V = VELOCIDAD MÍSICA, �e/HRoPIE2

RE 

R 11

Rlo 

= N�MERO DE REYNOLDS. 

= RESISTENCIA INTERIOR ��SAOA EN EL 
ÍREA INTERIOR, HR,PtE . ° F/BTu. 

= RESISTENCIA INTER10R BISADA EN EL 
tREA EXTERIOR, HR.PIE2. ° F/8TU. 

RI 1 

0.0102 

0.0090 

0.0075 

o.006a

0.0056 

0.0044 

0.0033 

� 

Al A2 A3 A1-A2 G +A�

0.01175 1 ·ªº t .40 1 .55 . J. 95 171,500 

0.01035 1 .66 1 .28 1 .22 1 .60 209,000 

0.00062 1.52 1 • 15 0.98 1 .35 248,000 

o.001a3 1 .38 1 .02 0.78 1 • f 4 293,500 

o.o0645 1 .22 o.as 0.58 0.92 364,500 

0.00506 1. 'º 0.75 0.38 0.73 459,000 

0.00380 0.97 0 ,.65 0.27 0.59 568,000 
' 

Al= FACTOR DE LA ECUACJ�N (4.18) 

A2 = FACTOR DE LA ECUACl�N (4.18)

A3 a FACTOR DE LA ECUACJ�N (4.18) 

G a VELOCIDAD MÍSICA DEL LADO DEL CASCO, Le/HRePIE 2



CUADRO 1 (CoNTINUACH�N}: EsTIMAClc1N DE LA INVERSldN -� FIN DE S::LECCIONAR EL TAMAÑO DE CASCO 

o R3 R2 
R 

u 
/J.REA AREA 

s 
T TOTAL UNITARIA 

-

26 0�0050 0.0000662 0.016816 5906 9,740 2,085 

24 0.0046 o.0000662 0.015016 66.6 8,730 1,735 

22 0.0043 o.0000662 0.,012986 77.3 7,600 1,415 

20 0.0039 0.0000662 0.011796 as.o 6,830 1,182 

18 0.0036 o.0000662 o..o I O f 16 99.0 5,870 939 

16 0.0032 0.0000662 0.008326 120.0 4,840 668 

14 0.002s 0.0000662 0.006666 ,so.o 3,870 499 

. -,

2 R
3 

• RESISTENCIA DE LA PEL(CULA EXTERIOR, HR.PIE . °F/�TU e 

R
2 

= RESISTENCIA DE LA PAREO MET,LICA, HR.PJE2 � °F/Bru�

R
1 

= RESISTENCIA TOTAL BASADA EN EL lREA EXTERIOR, HR.p1E 2� ° F/BTU. 

U = COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA OE CALOR, �TU o /HR o PIE2 . ° F 

AREA TOTAL ::1 AREA OE TRANSFERENCIA NECESARIA, P1Es
2

• 

AREA UNITARIA = AREA DE UNA UNIDAD_ DE INTERCAMBIO, PIE2
• 

N = NGMERO DE UNIDADES NECESARIAS. 

Cosro UNITARIO = COST O EN SOLES DE UNA UNIDAD SIN IN STALAR. 

Cosro 
N 

UNITARIO 

4.66 545,000 

s.02 472,000 

5.36 405,000 

5.77 360,000 

6.26 309,000 

7.25 252,000 

7.77 214,000 

INVERSl�N TOTAL = Cosro EN SOLES DEL NdMERO 0E UNIDADES ESPECIFlCAD0, SIN INSTALAR. 

INVERstdN 

tOTAL 

2'540,000 

2'370,000 

2 1 170 ,ooo 

2•oao,ooo 

1 1 935,000

1 '825,000

1 1662,000



CUADRO 2: TABULACl�N DE LOS ClLCULOS PARA HALLAR LA CAfDA DE PRESl�N EN EL SISTEMA

p A4 
ºs 

A¡ A2 TM 

. 

26 t ·ªº 1 .40 57.60 0.25 0.02500 

24 1.66 1 .28 53.20 0.25 0·�02310 

22 1 .52 l. 15 48.80 0.25 0002120 

20 1.38 1 .02 44.40 0.25 0001925 

18 r .22 o.as 39.90 0.25 0.01730 

16 1. 'º 0.75 35.45 0.25 0.01540 

14 0.95 0.65 31.05 0.2s 0001345 

A
1

,A
2

,A
4

,A
5 

� FACTORES OE LA ECUACl�N (4.22) 

O a DliMETRO DEL CASCO, PULGe 
s 

p a PERIFERIA OE LOS OEFLECTORES i PULG e 

B 
T 

M

o 
H 

a TOLERANCIA ENTRE OEFLECTORES Y CASCO, PULG. 

a NdMERO DE TUBOS �UE ATRAVIESAN UN OEFLEC!OR. 

= DliMETRO DE AOUJEROS DEL OEFLECTOR, PU�G. 

= DllMETRO EXTERIOR DEL TUBO EN PULGADAS. 

N 
1 D2 - 02 A51 B H T 

456 o.091a 0.244 

379 o.091a 0.202 

309 o.0978 0.165 

258 o.0978 º· 1375

205 o.0978 º· 1090

146 000978 0.0780 

108 0.0978 o.os1s 

G = 
p 

VE LOC IDAO- M!SICA PARA CALCU,_AR AP EN EL LADO O�L CASCO. La/HR.PtE2 • 

DC = DISTANCIA ENTRE LOS TUBOS EN UNA FILA, PULGAOAS.

A1 - A2
+A4 + A5

0.66900 

0.60510 

0.55620 

0.51675 

0.46630 

0.44350 

0.39090 

GP e 

502�000 0.375 

554,000 0.375 

602,500 0.375 

648,000 0.375 

719,000 0.375 

756,000 0.375 

858,000 0.375 



CUADRO 2 (CONTINUACl�N) 

ºs 
F B ll!.Pcl

N APcT

26 9. 128 26 13.8 4.66 64.4 

24 0.124 26 13.0 s.02 65.4 

0.120 12.8 5.36 68.5 22 26 
1 

20 O .1185 26 14.0 5.77 ' 81 ·º 

118 0.111 26 15.5 6.26 97.1 

16 º· t 15 26 15.0 7.25 'ºª·ª 

14 0.111 26 16.0 7.77 124.2 

F = FACTOR oe; FRICCldN 

8 D FACTOR DE OEFLE ce 18N 

Ap
cl

. CAfoA OE PRESl�N POR CASCO, PSI •.

N = N�MERO DE CASCOS 

u APTI

t .39 0.031 

1 1 .67 0.040 

' ' 

' 2.045 
. 

0.060 

2.455 0.090 

3.100 0.135 

4.360 0.280 

5.825 0.480 

ApcT • CAfDA DE PRESl�N TOTAL EN EL LADO DEL CASCO, PSI e

U= VELOCIDAD OE FLUJO, PIES/SEG. 

,6pTI =
CAfOA DE PRESl�N EN LOS CABEZALES DE UN CASCO, PSI/PASO. 

Ap 
2 

� CA fo� OE PRESl�N TOTAL EN LOS CABEZAL�s, PSI.

PR. g TEMPERATURA PROMEDIO ACEITE POBRE, °F.

APT2

º· f55 

0.240 

0.360 

0.540 

0.945 

2.240 

3.840 

R
I = RESISTENCIA INTERIOR A LA TRANSFERENCIA DE CALOR, HR.PIE 2 . °F/Bru. 

T . .  

PR. 
ATL R

I 

225 52.7 o.o, 175

225 52.7 0.01035 

225 52.7 0.00862 

225 52.7 0.00783 

225 52.7 O .00645 

225 52.7 0.00506 

225 52.7 0,00380 



CUADRO 2 (CONTINUACtdN) 

o R RI/RT 6T1
T z 6P/PIE 

s T PARED w 
--

26 0.01682 0.698 36.75 188.25 0.762 0.0078 

24 0.01501 0.689 36.30 188�70 0.760 o.o 110

22 0.01298 0.666 35. 1 189.9 0.759 0.0165 

20 0.01119 0.664 35.0 19000 0.758 0.0210 

1 

18 0.01011 0.639 33.6 191.4 0.750 O .0320 

16 o.ooa32 0.606 32.0 193.0 0.745 0.0600 

14 0.00666 0.570 30.0 195.0 0.740 o.0980

L 

1 
93.2 

1
I00.4 

107.2 

115.4 

125.2 

145.0 

155.4 

R = RESISTENCIA GLOBAL A LA TRANSFERENCIA DE CALOR, HR.P1E
2 . °F/Bru •. 

ATI = CAÍDA DE TEMPERATURA EN LA PELÍCULA INTERIOR,_ °F.

T = TEMPERATURA DE LA PAREO INTERIOR DEL TUBO, °F.
PAREO 

Z � VISCOSIOAO EN LA PARED, CPc 

AP/PIE � CA(OA DE PRESl�N POR PIE DE TUBERfA, PSI• 

AP
13 

• CAfOA DE PRESl�N TOTAL EN LOS TUBOS PROPIAMENTE DICHOS, PSI•

L :s LONCI.TUO TOTAL OE LOS TUBOS, PlESe 

ApTT '!I' CA(OA DE PRESl(1N TOTAL EN EL LADO DE LOS TUBOS, PSI e 

APT3
APTT

0.726 º·ªª' 
' 

1. 100 1.340 

1.770 2.138 

2.420 2.96 

4.010 4.955 

a.100 I0.940 

15.200 19.040 
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en donde: 

d
9 

= diémetro del casco, pulg. 

U = coeficiente global de transferencia, Btu/Hr.pie2°F 

Ares: área necesaria, pie2

n = número de unidades necesario 

Jnversi6n: costo de las unidades en soles 

Apt = caída de presi6n en el lado de los tubos, psi. 

A P = caída de presión en el lado del ce seo, psi. 
e 

Costo anual: depreciaci6n calculada en cinco afias� 

Observando el cuadro anterior podemos obtener las 

siguientes conclusiones: 

o.- Con unidades de mayor diémetro la inversión inicial es 

mayor, lo cual significa un costo operativo por concep

to de depreciación más elevado. La diferencia entre el 

mayor y el menor de los costos anuales que resultan es 

del orden de 175,600 soles • 

b.- La caída de presión en el lado de los tubos es relativ� 

mente peguefia y para todos los casos está muy por deba

jo del margen de 60 psi. gue es la presión disponible 

para este lado. 

c.- La caída de presión en el lado del casco es casi la mis 

ma (64-68 psi) para les unidad.es de 26, 24 y 22 pulga

das de diámetro y se incremente grandemente para las 
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unidades siguientes llegando a 124.2 psi. pera el casco 

de 14 pulgadas� 

d.- El número de unidades necesario se incrementa conforme 
. 

disminuye el diámetro del casco desde 4.66 unidades pa

re un casco de 26'' hasta 7.77 unidades para un casco de 
. -

14 11 de diámetro. Esto significa que el espacio necesa

rio ser� mayor si se emplean unidades de menor diámetro. 

Significa también gue las tuberías de conecci6n entre 

las unidades adyacentes deberán ser de mayor longitud 

total pare unidades pequeñas. Esto traerá como conse

cuencia une mayor caída de presi6n en tuberías para los 

diseños con diámetro de casco más pequeños y también 

une mayor inversión inicial en tuberías, válvulas, cone 

.xiones, etc. 

Sabemos gue el aceite rico después de atravesar 

esta primera parte del sistema deberá entrar a una segunda 
. . . 

sección en donde las pérdidas por fricción adicionales se 

sucarán a las que ocurren en este sección y e� tuberías. E� 

to nos hace pensar que al elegir el tamaño de nuestras uni

dodes debemos considerar atentamente el problema de la caí

da de presión total. 

Mientras més grande sea la caída de presión en el 

sistema, mayor seré la potencia de ·bombeo necesaria y por 

consiguiente, mayor la inversi6n inicial en bombas y mayo-
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res los gastos operativos por este concepto. 

Generalmente se recomienda que la caída de pre� 

si6n sea del mismo orden, o menor, que la presi6n de opera

ci6n. En nuestro caso la presi6n de trabajo de la torre es 

de 60 psig., por lo tanto los valores de la caída de pre

si�n no deben alejarse mucho de este valor. Yendo a la re

visi9n de la magnitud de las caídas de presi6n en el cuadro 

nos parece que los diseños para cascos de 20 7 18, 16 y i4 

pulgadas de di�metro dan una caída de presión en el casco 

demasiado alta y por lo tanto no deben Ger considerados aún 

cuando le inversi6n en ellos sea menor. 

Los diseños de 22, 24 y 26 pulgadas dan una caída 

de presión en el lado del casco del orden de las 65 psi. De 

los tres diseños mencionados, el de 22 pulgadas de diámetro 
. 

. 

porece ser el más apropiado tanto por necesitar una-inver

sión inic_ial menor como por el tamaño relativo de las unid!! 

des, que es menor y facilitará por lo tanto las operaciones 

de limpieza y mantenimiento. 

Por lo tanto nuestra selecci6n recae sobre este 

tDmaño y será el gue aparecerá en los cálculos definitivos 

que realizaremos en las próximas secciones. Queda enton9es 

establecido que usaremos en nuestro diseño intercambiadores 
. ' 

de las siguientes especificaciones� 



Longitud 

Diámetro de casco 

Número de tubos 

- 129 -

Diámetro exterior de los tubos 

Tipo de srreglo de los tubos 

Paso entre tubos 

20 pies. 

22 pulg. 

361 tubos 

3/4 pulg. 

triangular 

15/16 pulg. 

Tipo de deflectores Segmentados, 20% del diámetro 

Espaciamiento entre deflectores: 10 pulgº 

Tipo de Unidades Cabeze flotante. 

4.5.- CALCULO DEL ACERCAMIENTO ECONOMICO 

Los métodos modernos de refinación ponen énfasis 

en la eficiente utilización del calor. Quizás en un grado 

r.iucho mayor que en otras industrias, la eficiencia operati

vo de la planta, medida como el casto de los productos es 

do gran importancia económica • 

En los sistemas modernos de intercambio de calor, 

el stock de carga puede fluir en contracorriente a través 

de un número dado de intercambiadores donde es calentado 

por los vapores de cabeza, corrientes laterales o por·los 

fondos de las to.rres. Frecuentemente, el stock de carga es 

enviado a sitios remotos en la refinería donde es precalen

todo antes de ser procesado. Estos sistemas sirven para un 

doble propósito. El de precelentar los stocks frescos de 
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CDrge, lo cual resulte en ahorros sustanciales en la inver

si9n y en los costos de operaci6n en sistemas de vapor. 

Igualmente una gran porci6n de los gestos necesarios pero 

onfrier los productos de la torre es eliminada. 

Obviamente, es imposible utilizar el 100% de este 

calor de cola. En efecto, conforme las corrientes fría y 

caliento alcanza·n el mismo nivel de temperatura, le canti-

dad de superficie de transferencia· necesaria alcenze rapid� 

mente un valor infinito. 

La diferencia entre las temperaturas de la co� 

rricntc fría y caliente al dejar el intorcambiador es comua 

mente llamada la temperatura de acercamiento o también acc� 

comicnto a secas. 

En la práctica actual los acercamientos pueden v� 

rier de 1oºF a varios cientos de grados. Por un lado, un 

acercamiento grande puede resultar en una pérdida econ6mica 

debido al hecho de que el calor de cola no está siendo bien 

utilizado. Por otro lado, un acercamiento muy pequeño pue

de resultar on una invcrsi6n y en costos operativos domasi� 

do grandes debido e le extensa superficie de transferencia 

necesaria. 

El beneficio resultante del ahorro adicional do 

calor debe entonces ser completamente balanceado por la mo

yor invcrsi6n y costos de operaci6n también mayores. 
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Dependiendo de los factores econ6micos gue entran 

en juego, es posible determinar el acercamiento que nos da

rá un beneficio mayor. 

Los factores econ6micos a ser considerados en la 

soluci6n de este problema son: 

a.- Ahorros resultantes de la utilizaci6n del calor de co

la. 

b.- Inversión en el sistema de intercambio de calor, expre

sada en términos de depreciaci6n. 

c.- Cost0s de operación del sistema. 

La tase de depreciación usualmente signif:tce un 

valor en libros y puede variar de uno a cirico o m�s efios d! 

pendiendo del procedimiento contable. Es preferible usax· 

una alta tasa de depreciaci6n. 

En todos los célculos realizados anteriormente s� 

pusimos que la temperatura de salida del aceite pobre era 

de 130ºF. Con este valor hicimos el balance de calor, los 

cálculos del coeficiente global y la selecci6n del equipo a 

usar. Pues bien, ha llegado el momento de considerar cu�l 

es la temperatura de salida gue más conviene econ6mica·mente. 

Los datos de que disponemos son: 

Flujo de aceite rico de 46°API 

Flujo de aceite pobre de 42°API 

Temperetura de entrada del aceite rico 

335,000 Lb/Hr. 

290,000 Lb/Hr. 

85°F 
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Temperetura de entrada del aceite pobre 

Diámetro de cesco de los intercambiadores 

Número de tubos 

Longitud de los tubos 

Distancia entre deflectores 

Costo uniterio de los intercambiedores 

Tasa de interés 

22" 

361 

20 pies. 

10 Pulg. 

405,000 soles 

10% 

5 eños Periodo de depreciación 

V�lor del calor ahorrado 16 soles/millón Btu. 

Para la solución del problema planteado cGnsiderc 

mos· lo siguiente: 

La viscosidad promedio y el coeficiente glo�al de 

transferencia variarán ligeramente para diferentes tempere

turas de acercamiento pero para propósitos de aproximación 
. . 

pueden ser considerados como constantes. Usaremos por lo 

tanto el valor del coeficiente global de transferencia ct\h 

culado anteriormente y que es igual a: 

u = 77.3 BTU/pie2 Hr� ºF.

Expresando greficamente el problema tenemos; 
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Aceite Pobre. 

Aceite Rico. 

Distancia 

320°F 

T 
4 

Llamaremos acercamiento a la diferencia entre la 

temperatura de salida del aceite rico y la de entrada de a

ceite pobre, esto es: 

Acercamiento == o 320 F - T
4

�so Nºi.- Acercamiento de 61 °F. Le representación gréfi-

ca de este caso es: 

Aceite Pobre. 

Aceite Rico. 

Distancia 

Como se podrá apreciar, éste es el ceso considera 

do para los cálculos anteriores. La temperatura T
2 fue en

tonces calculada mediante un balance de calor en la página 

56 y resultó ser: 

= 



- 134 -

El calor ahorrado en este caso será, tomando el 

aceite pobre pera realizar el cálculo: 

q = 290,000 x 0.555 x 190 = 31•000,000 BTU/Hr. 

Pera este acercamiento la diferencia media de tero 

perature es: 

6TL = 

A = 

El ár�a de transferencia necesaria será: 

31•000,000 

77.3 X 52.7 
= 7,600 pie2

el área de un intercambiador simple es de 1,415 pie2 por lo

que el número de intercambiadores necesarios será: 

n = 7,60Q

1,415 
= 5.36 intercambiadores. 

La fracción de intercambiador es tomada en cuenta 

a fin de trazar la curva respectiva. 

Los cálculos de los costos considerados es como 

sigue: 

- Costos de los intercambiadores: el costo de las 5.36 uni

dades será de:

costo = 5.36 x 405,000 = 2'170,000 soles.
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La depreciaci6n, considerando une tasa de 10% de interés 

Y un periodo de cinco años es obtenida mediante una ta

bla de interés que pare estas condiciones nos dá un fe� 

tor de 0.2638. For lo tanto la depreciaci6n será: 

Depreciaci6n = 2 '170,000 x 0.2638 = 571,000 soles/año 

- Costos do mantenimiento: según J.D. Leonard (Chem. Eng.

58 (9): 149, (1951), los costos de mantenimiento pare in

tercembiadores varían entre 0.3 - 2.0 dólares/año pie2 •

Para los efectos de nuestros cálculos podemos tomar un

valor intermedio de un dólar por pie2 por año; por lo

tanto el costo de mantenimiento será:

Mantenimiento = 1.00 x 40 x 1,415 = 56,600 soles/año

unidad. 

Los costos de mano de obra directa e indirecta son apro

xi:riadamonte: 

Costos de mano de obra: 14,400 soles/año. unidad. 

Por lo tanto los costos totales por unidad serán de: 

Costos = 14,400 + 56,600 = 70,000 soles/año. unidad.· 

Para las 5.36 unidades tendremos� 

Costos = 5.36 x 70,000 = 375,200 soles/año. 



 

 

 
 

( 
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El calor ahorrado ser,, en un año, el siguiente: 

qanuai
= 31'000,000 x 24 x 360 = 268,000'000,000 BTU/eño.

el costo del calor ahorrado será: 

Ahorro = 16 x 268,000 = 4'290,000 soles/ año. 

Los costos totales son: 

Depreciación 

Operación y Mantenimiento 

Costos Totales anuales 

571,000 

375,200 

946,200 soles 

El beneficio anual será por tanto: 

Beneficio anual =  4'290,000 - 946,200 = 3'343,800 soles. 

Los cálculos para otros acercamientos se pueden reelizer 

como los hechos hasta aquí. Los resultados de estos cál

culos se muestren en las péginas siguientes en forma de 

cuadros resumen. 

Con los datos obtenidos en el cuadro N° 3, treza

cos ·1-a carta Nº 16 en la cual hemos graficado el beneficio 

vs. el acercamiento y también en otra curva el número de.in 

tercambiadores necesario. 

Observando la gréfica se ·deduce _que el méximo be

neficio anual ocurre para un acercamiento de 65ºF y por lo 



CUADRO 3: DETERMINACt8N DEL ACERCAMIENTO M!s EcoN�MiCO. --
T �-

.1 
Tl 

T T
4 

� T2 1 , .i\Rr:.A 

L
- N , INVERSl�N 

so 270 33' 1 so,000 

55 265 32 1 200,000 

61 259 31 1 000,000 

65 255 30 1 200,000 

70 250 29'250,000 

75 245 2a•2so,ooo 

80 2.40 27•2so,ooo 

85 235 26 1300,000 

90 230 25 1 300,000 
1 

T = ACERCAMIENTO, °F.

1 

115 39.3 'º, 950 

121.s 45.3 ' 9,190 1 1 

130.0 52.7 
1 

7,600 

134.5 59.4 f 6,570 

140.2 62.9 1 6,010 

147.0 6802 5,350 

153.2 75.2 4,680 

160,0 80.7
1

4,210 

166.0 86.3 . 3,790 
..l. 

T
4 

= TEMPERATURA DE SALIDA DEL. AC EITE RICO, °F 0 

� = CALOR TRANSFERIDO, BTU/HR.
T2 = TEMPERATURA DE SALIDA OEL ACEITE POBRE, °F o 

,�,�-t
, 

7.75 
l 

3'139,000 

t 6�49 1 2 1 625,000 

t 5.36 f 2 1 170,000 

4o64 

4.25 

3.78 

3.305 

2.977 

2.675 

1 '878,000 

1 '720 ,ooo 

1 '530,000 

r '33a,ooo 

t •2os,ooo 

1 '082,000 

Tl = DIFERENCIA MEDIA LOGARfrMICA DE TEMPEfUTURA, °F.

AREA1t: AREA DE TRANSFERENCIA NECESAR_IA, PIE2
• 

N = NtiMERO DE UNIDADES NE CESARIAS o 

COSTOS 

ÜP ERACttSN 

54.2,000

454,000 

375,000 

324,500 

297,000 

264,200 

231,500 

208,000 

187,000 

DEPRECIACtó°N 

828,000 

692,500 

571,000 

495,000 

454,000 

404,000 

352,500 

318,000 

285,500 



CUADRO 3 (CONTINUACl�N) 

. .

T lNVERSl�N 
COSTOS 

DEPREC t A., COSTO TOTAL AHORRO, (t BENEFICIO ÜPERAT IV.OS 

50 3 t 139,000 542,000 828,000 1 1 370 ,ooo 
1 

4 9 610,000 3 1240,000

55 2 1 625,000 454,000 692,500 1 1 146,500 4 1455,000 3'308,500 

61 2' 170,000 375,000 571,000 941 ,ooo 4 1 290,000 3 1 349,000 

65 1 1878,000 324,500 495,000 819,500 4 1 180 ,ooo 3 1 360,500 

70 1 '720,000 297,000 454,000 751,000 4 1050,000 3'299,000 

75 1 1530,000 264,200 404,000 668,200 3'910,000 3 124 f ,ooo 

80 1 1338,000 231,500 352,500 584,000 3 1 775,000 3 1 191,000 

85 1 1 205,000 20e,ooo 318,000 526,000 3 1 640,000 3' 114,000 

90 1 '082,000 187,000 285,500 472,500 3'500,000 3 1027,500

' 

T = ACERCAMIENTO, °F. 

Tooos LOS OEMls VALORES EST!N EXPRESADOS EN SOLES POR A�O.



Acercamiento, �F. 

¡CARTA NQ16: Determinaci6n de1 Acercamiento Económico.
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tonto adoptaremos este velor para el diseño final que real! 

zaremos a continuaci6n. 

1 
4.6.- DISEÑO FINAL DE LA SECCION DE RECUPERACION DEL CALOR

CONTENIDO EN LOS FONDOS DE LA TORRE 

En las secciones anteriores hemos presentado los 

principios teóricos en los cuales se basen nuestros cálcu

los. Igualmente en ellas se estableció el tamaño de nues

tras unidades y la temperatura de acercamiento más adecuada 

desde el punto de vista económico. 

En la sección anterior (4.5) supusimos que el coe 

ficiente globel era constante e igual a 77.3 BTU/H:r. pie2

ºF; esto evidentemente no es exacto. . , En esta seccion procQ 

demos a calcular los valores definitivos para cada une de 

nuestras variables. 

a.- Balance de Calor 

La representaci6n gr6fica de nuestro problema, 

ahora que hemos fijado el acercamiento adecuado, será como 

aparece a continuación: 

Aceite Popre. 

T2 k 
85ºF Aceite Rico. 

Distancia· 
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Siguiendo el método de tanteos para la determina

ci�n de T2 adoptemos el valor de 134�5ºF para la temperatu

ra de salida del aceite pobre. Les temperaturas promedio 

serén entonces: 

Temperatura Prom. Aceite rico = 

Temperatura Prom. Aceite pobre =

85 + 255 

320_±_134.5 

= 170ºF 

= 227.5ºF 

Los calores específicos según le carta N° 1, y a

plicandq el factor de corrección de O. 99 para el aceite ri-• 

l co (Factor de caracterizaci6n 11.6) son:

cp A .• r�.co = O. 535 x O. 99 = O. 53 BTU/Lb. ºF

cp A.pobre=- 0.558 BTU/LbºF

hallemos ahora la temperatura de salida del aceite pobre 

(T2) por medio de un balance entálpico:

335,000 X 0.53 X (255 - 85) = ·290,000 X 0.558 X

(320 - T2)

de donde: 

320 _ 2352000.� 0.53. X 17Q = 133.5ºF
290,000 X O. 558· 



- 142 -

la nueva temperatura promedio seré: 

TProm. = 

el valor del calor específico a esta temperatura es: 

cp 226.75 = 0.5575 BTU/LbºF 

que es lo suficientemente concordante con el valor de 

0.558 BTU/Lb°F que hemos supuesto; por lo tanto las temper! 

turas serán: 

T2 = 133.5ºF 

T4 = 255ºF 

b .- Cálculo�e la Diferencia Media de Temperatur! 

El valor de la diferencia media de temperatura e,2 

té dedo por: 

= 

(320 255) - (133.5 - 85) 

Ln {320 · .- 255) _ 
(133.5 - 85) 

= 

o 56.65 F.

c.- Resistencia Global_Lla Transf�r�ia de e�

El método seguido para la determinación de las re 

sistencias a la transferencia de calor será el mismo que el 

empleado en el diseño preliminar y comprenderá por lo tanto 
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tres etapas: 

c.1.- Resistencia de le Película Interior

Para calcularla desarrollamos el método ya conocido 

mediante el uso ·de cartas: 

Flujo por tubo = 290,000/361 • 804 Lb/tubo.Hr. 

de la ca�ta Nº3 encontremos el valor de la velocidad 

másica: 

Velocidad másica = 355,000 Lb/Hr.pie2

El número de Reynolds correspondiente a una veloci

dad másica de 355,000 Lb/Hr.pie2 y a una viscosidad 

promedio de 0.622 cp. según la carta N
° 

4 es igual 

a: 

NRe = 1 2 ,500

La resistencia interna a la transferencia de calor, 

basada, en el área interior de los tubos y para una 

gravedad API promedio de 56.6 °API; según la carta 

No 
5 es: 

R1 � 0.0076 Hr.pie2 ºF/BTU

Corregida para estar expresada en base al área exte-
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rior de los tubos seré: 

0.0076 X Q.?!5 
0.652

= 0.00875 Hr.pie2 ºF/BTU 

c.2.- Resistencia de la Pared Metálica

La resistencia de la pared metálica es la misma que 

la ya calculada anteriormente, esto es: 

R
2 

= 0.0000662 Hr/pie2 ºF/BTU 

c.3.- Resistencia de la Película Exterior

También siguiendo el método ya establecido y con la 

ayuda de las cartas N°9 y N°10 determinamos los val2 

res de: 

A = 1.52 

ª2 
= 1.15

A3 = 0.98 

Le velocidad másica del lado exterior de los tubós 

es entonces: 

335,000 
G = 

== 248,000 Lb/Hr.pie2

1.52 - 1.15 + 0.98 

Con es:te valor, con el de le_ viscosidad igual a O. 5 

cp. y con el de la gravedad específica equivalente a 
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o 56.6 API, se puede calcular la resistencia a la 

transferencia de calor en el lado del casco. Usando 

la carta N° 11 se obtiene: 

R3 = 0.004-3 Hr. pie2 ºF/BTU

La resistencia globel a la transfe::-encie de calor S.!! 

ré por lo tanto: 

RT = 0.00875 + 0.0000662 + 0.0043 = 0.0131162 Hr�

pie
2 ºF/BTU. 

d.- Reststencies de Ensuciamiento 

Si los intercambiadores de calor realizaran su la 

bor de acuerdo a les velocidades calculatlas, tanto el dise

ño como la operaci6n de este tipo de equipos sería simplifi 

codo grandemente. Pero este no es el ceso en los equipos 

actuales de transferencia de calor •. 

El ensuciamiento en las superficies de transfercn 

cia de calor puede reducir apreciablemente la cantidad de 

calor transferido. Estas suciedades constituyen una barre

ra a�icional el flujo d"e calor y en muchos casos pueden ac

tuar como la resistencia controlente, limitando esi afe0ti

vamente la centidad de calor transferido. Por un proceso 

de deposici6n, una sustancia ensuciente puede actuer como 
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un material de aislamiento, e través del cual el calor debe 

fluir. por conducci6n. _Estas deposiciones pueden afectar 

también la distribuci6n de velocidades cerca e la frontera 

de la película, aumentando de esta manera el espesor de la 

película de fluído en la superficie de transferencia de ca

lor. 

Sin considerar el proceso en sí, el resultado ne

to de las condiciones de ensuciamiento es reducir la trans

ferencia de calor. Le reducci6n actual de la velocidad de 

transferencia de calor depende de las condiciones de opera

ci9n y de los fluidos usados en el sistema; consecuentemen

.. to les resistencias debidas al ensuciamiento deben ser est,i 

1 
medas usando la experiencia fundamentalmente.

Desde que el grado de ensuciamiento es una fun-

ci6n del tiempo de operación, progresivamente se vuelve més 

severo y en algunos ceios la línea por donde circula el 

fluído puede guedar completamente atorada con el material·. 

Es por tanto evidente que con un elevado número de limpie

zas, la velocidad de transferencia·calculada para fluidos 

limpios puede ser alcanzada. Por otro lado, si el equipo 

no es limpiado, la velocidad efectiva de transferencia de 

calor puede acercarse a cero. Actualmente el intervalo de 

tiempo entre-dos limpiezas es un ·problems económico asocia

do con la inversión y los costos de operación. 
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Debido a l a gran va riedad de tipos de fluídos que 

se pueden maneja r, la s gráfica s para calcul ar las resisten

cias debidas a ensuciamiento deben ser elaboradas a partir 

de las condiciones de operación existentes. Sin embargo, 

para 19 mayoria de los propósitos prácticos, la resistencia 

de ensuciamiento puede ser estimada con un grado suficiente 

de exactitud. 

Las resistencias debidas e ensuciamiento para di

ferentes tipos de operación y para fluídos ·típicos se mues

tra n en la tabla de la página siguiente. Los valores mos

trados en la tabla están recom�ndados por la seccióc tubu

lar del Instituto de Intercambio de calor y represente J.a

e:>..rperiencia combinada de va:i.'ios fabricantes. 

Pa ra calcular la velocidad de transferencia de ca 

lor, las resistericia s de ensuciamiento pa ra ambos lados de 

la superficie de intercambio deben ser sumados a las resis.

tencias de las película s y de le pared metálica, o lo que 

es lo mismo �atemeticamente: 

en donde: 

R1 = reststencie de la película interior 

R
2

= resistencia de l a p ared metélica 

(4.28) 

R
3 

= resistencia de la película del lado del casco 



TABLA 1: RESISTENCIAS DE ENSUCIAMIENTO OE FLUIDOS EN REFINERfAs 

(A) AGUA.

TEMPERATURA DEL MEOI O DE 
CALENTAMIENTO 240°F d uts �40°-400oF 

TEMPERATURA DEL AGUA 1,soF e! MENOS SOBRE 1,s°F 

VELOCIDAD DEL AGUA 

3'/sEG. 3 1 /SEG. SOBRE · SOBRE 
TIPOS DE AGUA: d MENOS 3.'/sEG. � r,AENOS 3 t /sE G • 

AGUA DE MAR 0.0005 0.0005 º ·ºº ' º ·ºº ' 

AGUA ROCIADA: 

MAKE UP TRATADO 0·.001 0·.001 0·.002 0·.002 
MAKEUP SIN TRATAR 0 .• 004 0 .• 003 0.006 o_.oos

AGUA DE POZO o DE CIUDAD 0·.001 0·.001 0.002 0.002 
AGUA DE R fo, MfNIMO 0·.002 0·.001 0·.003 0·.002 
AGUA DURA (SOBRE l.5GR/L T •} 0·.003 0·.003 0.005 o.oos
AGUA DESTILADA 0.0005 0·.0005 0·.0005 0·.0005 
AGUA TRATADA PARA HERV I OOR º ·ºº ' 0.0005 0.00_2 º·ºº ' 

(e) UNIDADES DE ÜE�TILACl�N ATMOSFÉRICA.

FONDOS RESIDUALES, MENOS OE 25°API. 
FONDOS DESTILADOS, SOBRE 25°API. 
CORTES L ATER ALE S 

(e) UNIDADES DE CRACKING.

GAs-OIL DE ALIMENTACl�N: 
BAJO 500°F 
SOBRE 500°F 

ALIMENTACl�N DE NAFTA: 
BAJO 500°F 
SOBRE 500°F 

RESIDUOS 

(D) UNIDADES DE ABSORCl�N.

GAS 
AcE I TE RICO 
ACEITE POBRE 
VAPORES DE 0.H. 
GASOLINA 

PLANTAS DE 
GASOLINA CON 
ACEITE DE CAMPO 

0·.00_2 
0·.00 1 
0·.002 
0·.0005 
0.0005 

O·o005 
o·.002 
º ·ºº ' 

0.002 
0.003 

0.,002 
00 004 
º·º 'º

RECUPERACl<5N DE 
LOS VAPORES DE 
REF'INERfA 

0.003 
0.002 
0.003 
º ·ºº ' 

o.ooos

(E} UNIDADES DE ESTABILIZACIÓN DE GASOLINA NATURAL. 

ALI ME NTAC'I ÓN 
V AP o RES O• H • 
PRODUCTOS DE ENFRIADORES E INTERCAMBIADORES 
PRODUCTOS DE REHERVIDORES 

(F) 0EBUTANIZAD0Re
ALIMENTAC 1c1N 
VAPORES DE CABEZA (0.H.) 
PRODUCTOS DE ENFRIADORES 
PRODUCTOS. DE REHERVIOORES 

0.0005 
0·.0005 
0-.0005 
º·ºº ' 

0.001 
o-.oo 1 
0 ., 001 
0 .. 002 
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R1+- = resistencia de ensuciamiento en el lado de los tu-· 

bos. 

R5 = resistencia de ensuciamiento en el lado d el casco. 

Debe anotarse que las resistencias de la tabla de 

la págin� anterior (Tabla Nº 1) no son los valores m�ximos 

que pueden ocurrir en la práctica, pero representan valo

res que considerados en el diseño y la selecciún del inter

cambiador darán suficiente superficie en exceso para perio

dos de operación razonables entre dos limpiezas. 

Debido a las propiedades de los líquidos que se 

manejan en las refinerías� las velocidades de transfer�ncia 

calculadas con líquidos limpios son generalmente de un ran

go bajo o medio de los valores y el efecto de ensuciamiento 

no es tan pronunciado como e.n el rango alto. 

Este efecto es mostrado en la carta N° 17, donde 

el porcentaje de calor transmitido en términos del coefi

ciente limpio ha sido plateado contra el coeficiente limpio 

para varios grados de ensuciamiento. Se notaré que para un 

coeficiente de 50 BTU/Hr.pie2 ºF una resistencia de 0.005 

· · t d 1 
1 transferi"do a un 80% a�e por en suc1.am1en o re uce e.- ca .... or ,-

la razón limpia. Sin embargo con un coeficiente limpio de 
. 

. 

500 BTU/Hr. pie2 ºF, la misma cantidad de ensuciamiento re-

duce la transferencia de calor a solo un 28% del valor lim

pio. 
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Yendo a la soluci6n de nuestro caso podemos obse� 

ver la tabla y vemos gue los valores para las resistencias 

por ensuciamiento son: 

Aceite rico = R
5

= 0.001 Hr.pie2 ºF/BTU 

Aceite pobre= R4 = 0.002 Hr.pie2 ºF/BTU.

Con estos valores para las resistencias por ensu

ciamiento, el valor de la resistencia global a la transfe

rencia de calor, según la ecuación (4.28) será: 

RT = 0.0131162 + 0.002 + 0.001 = 0.0161162 Hr.pie2

ºF/BTU. 

e.- Cálculo del Coeficiente Global de Transferencia de 
--.-

Calor 

Con el valor calculado para la resistencia global 

podemos ahora encontrar el coeficiente global de transfereB 

cia de calor gue es igual a: 

u 
1 = = 
RT 

u = 62.1 

1
= 

0.0161162

BTU/Hr.pie2 ºF.

62.1 
· 2 o BTU./Hr.pie F

f.- Cálculo, del área de Transferencia Necesaria 

El área de transferencia necesaria está dada por 
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[ la ecuaci6n siguiente: 

·1

A = (4.29) 

los valores de los diferentes factores son: 

q = 30'200,00 BTU/Hr. 

u = 62.1 BTU/Hr.pie2 
ºF

ATL = 56.65°F 

reemplazando estos valores en la ecuación (4.29) se obtie-

ne: 

A = 

30'200,00 
__ , __ -

62.1 X 56.65 
8,570 pie2

g.- Establecimiento del Número de Unidades Necesari� 

El 6rea de cada intercambiador es de 1,415 pie2

por lo tanto el número de unidades que necesitamos será: 

n = �570
1,415 

= 6.005 unidades 

Este es el número de unidades que será necesario 

usar si todos nuestros valores se repiten exactamente. Ge

neralmente éste no es el caso més común así que a fin de t� 

ner la suficiente área de intercambio nos proveemos de un 

factor de seguridad de 5% a fin de contrarrestar cualquier 
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factor imponderable. Con esta previsión el número de ínter 

¡ cambiadores seré de: 

n = 1.05 x 6.005 = 6.305 unidades 

Como en la realidad no se puede contar con frac

ciones de unidad el número real a emplear debe ser de siete 

unidades de intercambio de calor para nuestra primera sec-
. , 

Cl.Oil. 

h.- Caída de Presión en el Sistema 
----

Como ya vimos �nteriormente la caída de presi6n 

en el sistema está constituída por dos aspectos o partes: 

h.1.- Caída de presión en el lado de los tub�

La caída de presión en el lado de los tubos tiene dos 

componentes: 

6 P1 = caída de presión en los cabezales 

� P 2 = caída de presión en los tubos mismos.

La caída de presión en los cabezales es la misma· que 

calculamos en el cuadro N° 2 y es igual a: 

Caída de presión en los cabezales= 0.06 psi/casco 

como se tienen siete cascos la caída total en los ca-



- 154 -

bezeles será: 

Caída total en cabezales = 7 x 0.06 = 0.42 psi. 

Para el cálculo de ls caída de presión en los tubos 

propiamente dichos seguiremos el método ya estableci

do. Hallemos primero la temperatura de la pared de 

los tubos. �e caída de temperatura en la película in 

terior seré proporcional a la resistencia interna. 

Les temperaturas promedio de las corrj_entes son: 

T A R. = l?OºF prom . .  1co 

T A p b = 226.75ºF.prom. .. o re 

Le diferencia total de temperatura será: 

AT = 226.75 - 1'70 = 56.75°F 

La resistencia interna a l& transferencia de calor es: 

R1 = 0.00875 + 0.002 = 0.01075 Hr.pie2 ºF/BTU 

y la resistencia total es: 

R O 0161., 
62 Hr .p1.· e

2 º]'/BTU 
T

= 

• 
J. 

la caída de temperatura en la película es por tanto: 

Q!.0107L 
0.0161162 

= 
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la temperatura en le pared de los tubos será por tan

to: 

Tpared = 
226.75 - 37.8 = 188.95ºF

la viscosidad promedio a esta temperatura es de: 

z = 0.74 cp.w 

Con este valor entramos en la carta Nº 13 y encontra

mos que la caída de presión por pie de longitud es de: 

Caída en los tubos = 0.015 psi/pie. 

La longitud total de los tubos en los siete intercam

biadores es de 140 pies, por lo que la caída total se

rá: 

Caída en los tubos = 140 x 0.015 = 2.10 psi. 

Con este valor, la caída de presi6n total en el lado 

de los tubos es: 

APtubos = 0.42 + 2.10 = 2.52 psi.

h.2.- Caída de presión en el lado del Casco

En el cuadro Nº 2 ye aparece calculada la velocidad 

másica pare este caso y es: 
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Gp = 602,500 Lb/Hr.pie2

Con este valor y teniendo en cuenta gue ls viscosidad 

promedio es ahora de 0.5 cp., el factor de fricci6n e 

partir de la carta N° 14, es:

f = 0.1 22 

Con este valor y con un factor de deflecci6n igual a 

26, entremos a la carta N° 15 y para 361 tubos y una 

gravedad especifica de 0.752 encontramos: 

�p = 12.9 psi/casco. casco

Pera los siete cascos que constituyen el sistema la 

caída de presión total será: 

6 P T • ca seo = 7 X 12 • 9 = 90 • 3 psi •

Con esto concluimos el diseño de la secci6n de recupQ 

raci6n del calor contenido en los fondos de la torre 

y procedemos a realizar el correspondiente resumen en 

tes de seguir con las pr6ximes etapas de diseño • 

i.- Resumen de Resultados 

El resumen de los resultados obtenidos en la sec-

. ' Nº 4 1 · . t cion es e s1gu1en e: 
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Temperatura de diseño: 

Aceite rico: entrede = 85ºF
. .

salida = 255?F 

Aceite pobre: entrada = 320°F.
. .

salida = 133.5°F

IntercambiadQres: 

Número de unidQdes necesario 7

Especificaciones de diseño: Tamaño 22-240 Tipo B.E.S. 

Distribución de los tubos 

Tipo de tubos: 

Paso entre los tubos: 

Triangular 

3/4" - 18 Bl.'1G. 

15/16" 

Tipo de deflectores Segmentados ( corte 4- .4")

Distancia entre deflectores iO" 

3.- Caída de presión en el sistema: 

Por los tubos: Aceite pobre =

Por el casco : Aceite rico = 90.30 psi. 
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V.- DISEÑO DE LA SECCIONA VAPOR 
--------

Después de haber realizado el diseño básico de la 

primera secci6n de nuestro sistema, en la cual se ap�ovechó 

el calor contenido en los fondos de la torre, procedemos 

ahora al diseño básico del tremo final que consistirá en la 

utilización de vapor de 115 psia. para elevar la temperatu

ra del aceite rico hasta 32oºF. 

Esquematicamente el problema es el siguiente: 

335,000Lb/Hr. 
2�-'-F ___

Vapor 115 psia. 
338°F. 

-· 320°1'

Agua a 338°F. 

El orden que seguiremos en esta parte del diseño 

será el siguiente: 

5.1.- Selección del equipo 

5.2.- Diseño preliminar 

5.3.- Diseño final. 

Procedemos e continuación al desarrollo del primer 

punto, esto es: 
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5.1- Selección del Equipo 

Las características de los distintos tipos de uni 

dades disponibles han sido enumeradas en la parte correspon 

diente del diseño de la primera sección. Ahora debemos con 

siderar las características del servicio que deseamos en es 

ta segunda parte del sistema. 

Sabemos que para calentar el aceite rico hasta 

320°F. vamos a hacer uso de vapor de 115 psia. Pués bien, 

generalmente el vapor es enviado por el lado del casco, en 

donde se condensa y cede su calor latente al líquido que va 

por los tubos. El vapor de agua es una sustancia escencial 

mente pura, libre de agentes corrosivos o que produzcan en

suciamiento en el exterior de los tubos. Es por esta razón 

que no será necesario sacar los tubos del casco para su lim 

pieza y resultara suficiente hacer circular un fluído lim

piador cuando sea necesario. Por esta razón igualmente de

beoos considerar que el diseño de lámina de tubos fija es 

el más apropiado para este servicio. Los intercambiadores 

de este tipo son además los más baratos relativamente; los 

tubos individuales pueden ser reemplazados y la expansión 

t?rmica diferencial es controlada por una juntura de expan-

. , sion. 

En lo referente al costo de este tipo de interca� 
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biadores, es aproximadamente un 12% menor que el de los de 

cabeza flotante. Teniendo esto en cuenta, el costo pare es 

te tipo de equipos puede ser· obtenido a partir de los datos 

de costos para intercambiadores de cabeza flotante que apa

recen en la parte correspondiente del diseño de la primera 

sección (Pág. 36).

El diseño preliminar abarca los siguientes puntos� 

a.- Selección de los tubos y del Til2..Q__de Arreglo de los 

Mismos 

Teniendo en mente las mismas consideraciones toma 

das en cuenta en el diseño de le primera sección podemos ªª 

mitir que la tubería de 3/4 de pulgada de diámetro nominal 

y 18 BWG., es la más apropiada. La longitud de los tubos 

debe ser de veinte pies, aunque esto no es aún definitivo y

quedará establecido más adelante. 

En lo referente al arreglo, éste seguiré siendo 

en form::;i triangular, con un peso de 15/16 de pulgada. ·El 

material, al igual que en la primer� secci6n será ADM. Ro

suoiendo nuestra elección podemos decir: 

Diámetro ·exterior de los tubos 

Espesor de pared 

3/4" 

18 BWG. 
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Tipo de arreglo 

Espaciamiento entre tubos (paso) 

Longitud de los tubos 

b.- Selección de los_geflectores 

Triangular 

15/16 11

20 ó 16 pies. 

Los deflectores s usarse serán al igual que en la 

primera sección, _del tipo segmentado con un corte eauivalen 
- -

te al veinte por ciento del diámetro del casco. 

Le distancia entre los mismos debe ser de diez · . .-

pulgedas. 

e. - Selección del tipo de _f.lu,io

Debido a que uno de los fluidos, (el vapor), es 

isotérmico, la diferencia entre los flujos en contracorrien 

te y en corrientes parsleles no seré apreciable. De todas 

maneras el flujo en contracorriente debe presentar una lig� 

re ventaja y debería ser el preferido. En realidad el tipo 

de flujo dependerá también del número de pasos por los tu

bos. Con más de un paso, el tipo de flujo quedará realmen

te afectado. 

d.- Balances Entálpicos 
------·-•··-.. ·---

Al ·diseñar la primera sección, encontremos que la 

temperatura de salidé:' del aceite I.'ico era de 255°F. Al rea 
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lizer los cálculos consideremos que no existían pérdidas de 

calor al exterior, esto es, todo el calor perdido por el 

aceite pobre era tomado por el aceite rico y nada se trens

fería al medio ambiente. Sin embargo, la realidad dP las 

cosas es algo distinta. Así como ocurre una trensferencio 

de calor a través de los tubos, igualmente ocurre una trans 

ferencia a través del casco y hacia el exterior. A fin de 

disrainuir la transferencia de calor hacia el exterior, gen� 

ralmente se aislan los equipos forréndolos con materiales 

de baja conductividad térmica. Antes de paser a realizar 

los cálculos correspondientes a la secci6n a vapor pasemos 

a considerar las pérdidas que ocurren en 1a· primer3 sección. 

A fin de realizar una estimación aproximada de 

las pérdidss que ocurren debemos tener en.cuenta que 6stas 

se producen tanto a través del casco de los intercambiado

res como a través de las tuberías de interconexión. 

Para efectos de realizar la evaluación considera

remos los datos de la tabla de la página siguienteº Lás 

p�rdidas e computar son las siguientes: 

d.1.- Pérdidas en los cascos:

Consideremos gue los cascos están revestidos con un 

aislamiento de 1 1/2" de magnesia y que en nuestras 

instalaciones se tiene un viento de diez millas por 
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TABLA 2: Pérdidas do Calor en los Equipos do Planto BTU/Hr�pic2

-------------:-------------·.--------------, 

Pared 

. 

Metal Desnudo 

Aislamiento de Mt1gr�2, 
sin de 1 1/2" º 

Condiciones 

Aire quieto 0ºF 
Aire quieto l00ºF 
Viento 10 mph. 0°F 
Viento 10 mphº 100° 
Viento 40 mph. o°F 
Viento 40 mph. 100°

Aire quieto 0°F 
.Aire quieto l00ºF 
Viento 10 mphº 0°F 
Viento 10 mph.· 100°

Viento 40 mph. 0ºF 
Viento 40 mph. 100 °

------------!-------

Aislamiento de MagnQ 
sia en tuberías., 
Pérdida por p&e de 
longitud. 
li.ire a B0ºF 

Standar-Tuboría 3" 
Standor-Tubería 6" 
Standar-Tuboría 1211 

1 1/211-Tubería de 3
1 1/2

11-Tubería 611 

3" -Tubería de 3" 
3" -Tubería de 6" 

T dentro del equipo 
____________ _, 

200 400' 600 800 

> 540 1560 3120
210 990 2250

1010 2540 4680 
440 1710 3500 

1620 
700 

4120 7440 
276015650 

r--54-·10al 164- 220-
1 28 83 1 137 192 

59 118 178 230 1 
30 89 149 210 , 
61 
31 

50 
77 

111 
40 
64 
24 
40 

122
1 

183! 246 
92 153 __ rl .. !1

�7 
150 270 440 
232 417 620 
325 590 
115 207 330 
186 · 335 497 
75 135 200 

116 207 322 
L...,_ __________ ..!..-. ____________ _.__ __________ __.. 
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hora y une temperatura de soºF.

La temperatura promedio del aceite rico es de 170ºF.

Podemos tomar como una aproximación el valor de 2ooºF

para evaluar las pérdidas posibles. 

Para un viento de diez millas por hora se tiene en la 

tabla N° 2 las pérdidas siguientes:

Viento de oºF

Viento de lOOºF

59 BTU/pie2Hr.
. . 

30 BTU/pie2Hr.

Para un viento de 80°F interpolamos entre estos dos

valores y obtenemos la estimación de nuestras pérdi•

das de calor: 

Vientv SOºF 30 + (59 - 30) x 20

100 
= 35.8 BTU/pie2Hr.

El área total de un casco es igual a 137.87 pie2 ; e�

mo se tienen siete unidades el área total será de: 

Area = 137.87 x 7 = 965.09 pie2

Las pérdidas totales en los cascos serán entonces: 

Pérdidas en los cascos = 35.8 x 965.09 = 34,500 

BTU/Hr. 

d.2.- Pérdidas en las tuberías:

Consideremos aproximadamente 10 pies de tuberías por 
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intercambiador. La longitud total seré de 70 pies de 

tubería. Les pérdidas pera un viento de 80ºF y pBra 

una ·tubería de 6" con eislamiento standar son, según 

la tabla Nº2: 

Pérdida en tubería = 77 BTU/Hr. pie de tubería 

Las pérdidas totales en tuberías ser§n entonces: 

Pérdidas totales en tuberías = 77 x 70 = 5,390 

BTU/Hr. 

Las pérdidas totales en las tuberías y en el casco 

son por tanto: 

Pérdidas totales = 5,390 + 34,500 = 39,890 BTU/Hr. 

Con este valor para las pérdidas la disminución de 

temperotura del aceite rico seré: 

q 

m 

reemplazando valores tenemos: 

óT
,. �.rico 

= 

,9,890 

335,000 X 0.531 
= 0.217°F 

por lo tanto la temperatura de salida del aceite rico 

será: 
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T4 = 255.0 - 0.217 = 254.783 ºF 

Con este valor recalculado para la temperatura de sa

lida del aceite rico podemos ahora realizar los balaE 

ces correspondientes a la segunda secci6n. Una repr� 

sentación gráfica de lo que ocurre en esta sección es 

como sigue: 

Vapor. 

1 
__ __238°F 

---· 

Aceite Rico. 

-Distancia
Procedamos entonces a hallar la cantidad de vapor ne-

cesaria. 

El balance entélpico para este caso tiene la expre

sión siguiente: 

mvLv = rn e AR. pAR. 

en donde: 

flujo m = 

L = 

V 
calor 

, . mas1.co 

latente 

rn
AR

= flujo másico 

( 5 .1) 

del vapor, Lb/Hr. 

de condensación, BTU/Lb. 

de aceite rico, Lb/Hr. 

cpAR= calor específico del aceite rico, BTU/Lb°F
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T5 = temperatura de salida del aceite rico, ºF 

T4 = temperatura de entrada del aceite rico, ºF 

Los datos de que disponemos son: 

Lv = 880.60 BTU/Lb. 

mAR = 335,000 Lb/Hr.

cpAR -= O. 59L� (A la temperatura promedio de 286. 55
ºF). 

T4 = 254.78ºF

T5 = 320°F.

reemplazando valores en la ecuación (5.1) y despejan

do de ella el valor de mv, obtene�os:

m = 335
2
000 x 0.594.x (320 - 254.78) _ 14,760 Lb/Hr.

V 
880.60 

El calor transferido al aceite rico será: 

q = 880.60 x 14,760 = 13'000,000 BTU/Hr. 

Si consideramos que las pérdidas de calor en esta sec 

ción son del orden del 0.5%, éstas serán: 

Pérdidas en la segunda sección = 13'000,000 x 0.·005 = 

65,000 BTU/Hr. 

Por lo tanto el calor total necesario en la segunda 
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qT = 13'000,000 + 65,000 = 13'065,000 BTU/Hr. 

lo cual, en términos de libras de vapor necesarias es 

igual a: 

mv = 14,760 x 1.005 = 14,850 Lb/Hr.

e.- Cálculo de la diferencia media de temperatura 

Al igual que en la primera sección, la diferencia 

media de temperatura esté dada por la siguiente expresi6n: 

en donde: 

T6 =

_(T6 - T4) - (T6_: T5)_ 
Ln (T6 - T4) / (T6 - T5)

temperatura en el lado del 

vapor saturado de 115 psia. 

(5.2) 

casco, temperatura 

T5 = temperatura de salida del aceite rico, ºF 
. de entrada del T4 

= temperatura

reemplazando valores se obtiene: 

= 
( 338 - ._g54. 7�2 . � ( 3 38 

Ln (328 =-25�.78) 
(338 - 320)

aceite rico, ºF 

320) = 43 .oºF . 

del 
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f.- Cálculo de le pesistencia global¿_l_!. trfil!sfe�11cia de 

calor 
---

Como vimos en el diseño de la primere secci6n, la 

resistencia global a la transferencia de calor esti::: compues 

ta por tres resistencias individuales en serie; esto es: 

- Resistencia de la película interior

- Resistencia de la pared metálica

- Resistencia de la película exterior.

El c,lculo de las dos primeras resistencias será 

realizado de acuerdo a los métodos desarrollados anterior

mente. Para el cálculo de la resistencia de la pelí0ule ex 

terior se aplicará y desarrollará el métod0 gue le corres

ponde por tratarse de vapor de agua que condensa en el ext� 

rior de los tubos. 

Consideremos para los efectos de este diseño pre

lioinar que disponemos de intercambiadores de 20" de diáme

tro de casco, con 301 tubos. La longitud del intercambia

dor seré elegida posteriormente •. 

f .1,.- g�s_j_stencia de 3:_a película de fluídc interior· 

Siguiendo el método ya establecido para este caso teg 

dremos: 

Temperatura promedio = 254•78 + 320
= 287.39 

2 
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Viscosidad promedio = 0.295 cp. 

Gravedad específica = 0.695 

El flujo másico es de 335,000 Lb/Hr.; el flujo por tu 

bo es: 

Flujo por tubo = 3)5,000/301 = 1,112 Lb/Hr.tubo. 

La velocidad mbsica la encontramos mediante la carta 

N° 3, usando un diámetro interno de 0.652"; el valor 

encontrado es: 

- 2 V =  490,000 Lb/Hr.pie 

Con este valor entramos a la carta Nº 4 y encontramos 

el número de Reynolds: 

Re = 37,000 

Ahora haciendo uso de la carta N° 5 y con el valor 

del Reynolds hallado encontramos el valor de la resi! 

tencia interna que es: 

R
1

= 0.0036 Hr.pie2 ºF/BTU 

que corregido para el diámetro exterior dá: 

= 0.00414 Hr.pie2 ºF/BTU 
0.652 
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f .2 .- R�_�iste!?_Qia de la Eared metálica 

La temperatura promedio de la pared metálica es: 

Tprom. = 338 + 287.39/2 = 312.69ºF. 

Haciendo uso de la carta Nº 8 
' hallamos la conductivi 

dad térmica del metal a esta temperatura: 

K = 72 BTU/Hr.pie. ºF 

este valor, combinado con un espesor de pared de 

0.049" en la misma carta, nos da para la resistencia 

de la pared un valor de: 

R
2

. = 0.00006 Hr.pie2 ºF/BTU.

que corregido al diámetro exterior dé: 

R2 = 0.0000641 Hr.pie2 ºF/BTU.

f.3.- R�iste!l,2_ia de la película de fluido exterior

Los datos concernientes a les resistencias de pelícu

la de vapores que condensan son generalmente inedecue 

dos. Si el vapor que condensa tiene un solo co�poneg 

te en el exterior de tubos horizontales, el coeficien 

te de transferencia de calor de la película en el la

do del vapor puede ser obtenida de la expresi6n deri-
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veda por Nusselt: 

(5.3) 

en donde: 

h = coeficiente de transferencia de calor, BTU/Hr. 

pie2 ºF. 

k = conductividad térmica, BTU/Hr.pie ºF 

1 = densidad del condensado, Lb/pie3

g = aceleración de le gravedad, pie/Hr2

L = calor latente de vaporización, BTU/Lb. 

d :  diámetro de los tubos, pie 

z = viscosidad del condensado, Lb/pie.Hr. 

t = caída de temperatura a través de la película 
s 

de vapor, ºF. 

Desafortunadamente muchas operaciones de condensación 

en la práctica de la refinería abarcan mezclas de va

pores, y los coeficientes tle película para tales con

diciones no pueden ser predichas con mucha exactitud. 

Las propiedades t�rmicas del fluido en le ecuaci6n 

(5.3) deben ser evaluadas á la temperatura media de 

ls película del fluido. Ya que la temperatura de la 

película no puede ser medida practicemente, es neces� 

rio asumir un valor para la caída de temperatura y



""'.' 173 -

utilizar un método de tanteos. 

Ordinariamente, dos o tres tanteos son suficientes p� 

ra obtener la respuesta. La soluci6n por tanteos se 
. . . 

o simplifica con el uso de la carta N 18, cuyo manejo

se explica a continuación! 

Se asume un valor para la caída de temperatura en la 

película· y con este valor se entra a la carta y se ha 

lla la resistencia de película correspondiente. La 

caída de temperatura que sería ohteni.da con est� re

sistencia en el lado del vapor es calculada de la e

cuación: 

en donde: 

··-m .6 'IL. R. s
-----------

ML = diferencia medie de temperatura, °F

R Í d Hr . 2
8 

= resistencia en la pel cule e vapor, .pie 

ºF/BTU. 

Si el valor calculado de t en esta ecuación es igual 
. . s . 

al valor asumido, la asunción es correcta. 

Procedemos ahora a¡ desarrollo de nuestro caso.· La 
odife.rencia media de temperatura es de 43 F. 

La suma de las resistencias de la pared metálica Y de 
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la película interior es: 

R1 + R2 = 0.00414 + 0.0000641 = 0.0042041 Hr.pie2

ºF/BTU. 

-- Primer tanteo: 

j 

' 
oLSumamos T = 2.285 F s. 

Entramos con este valor a la carta por la dere-

cha y horizontalmente alcanzamos la línea de va

por de 100 psig. De.este punto nos movemos ver

ticalmente hasta la línea de 0.75 pulgadas de 

diámetro externo para el tubo; de aquí vamos ho

rizontalmente hasta la escala de la izquierda 

donde leemos R :s 

R = 0.000230 Hr.pie2 ºF/BTU s 

Chequeamos el valor de Ts

T s 
= .  -.43 X 0.000230. _ 

.0.0042041 + 0.00023 
= 2.235°F 

Como el valor encontrado difiere del asumido pro 

cedemos el: 

- Segundo tanteo:

Asumamos T igual a 2·.235°F. 
. s

De la carta obtenemos: R = 0.0002285 Hr.pie2

s 
ºF/BTU. 
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Chequeo: 

Ts 
= .  ,.Lt-3 � .. o.0002g�-- = 2.22

ºF
0.0042041 + 0.0002285

Como los. valores as1:1mido y chequeado difieren si_g 

nificetivamente aún, procedemos al: 

Tercer tanteo: 

Asumamos T = 2.22
ºF

s 

De le carta obtenemos R 
s

. 
2 

= 0.0002283 Hr.pie 
ºF/Btu. 

Chequeo: 

T = 

s 

.... 4-3 X O .00022$3 O 
= 2.219 F 

0.0042041 + 0.0002283 

Como este valor de 2.219ºF coincide aceptableme� 

te con el valor asumido de 2.22
ºF, la resisten

cia obtenida será la que necesitamos para nues

tros cálculos, esto es: 

Por lo tanto la resistencia global a la transfe

rencia de calor seré: 

RT � R1 + R2 + R3 = 0-.0042041 + O .0002283 =

0.0044324 Hr.pie2 ºF/Btu. 

·,
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Ahora que ya ha quedado establecido el método a se

guir pera el cálculo de la resistencia global a le 

transferencia de calor, podemos proseguir con dos puB 

tos importantes del diseño tales como son la elección 

del tamaño adecuado de intercambiador y también el e� 

tablecimiento del n6mero de pasos a usar. 

El tamaño de intercambiador m�s adecuado ser� ele 

gido teniendo en cuenta el costo inicial, le caída de pre� 

si6n en los tubos y factores de tipo operacional para cada 

caso considerado. 

En los cuadros que aparecen a continuación se pr� 

senta el resumen de los c§lculos realizados a fin de llegar 

a una decisión en lo referente al tamaño de intercambiador 

que vamos a usar. 

En el cuadro N° 4 se muestra el resumen de los 

cálculos del área necesaria en cada caso así como la inver

sión inicial en intercambiadores. El método seguido es el 

mismo apltcado en las secciones anteriores. En el cuadro 

N
º 

5 aparecen los cálculos de caída de presión , segun el. , me-

todo seguido en la primera . , secc1.on.

A continuación reproducimos los datos que más nos 

interesan de los cuadros N
º 

4 y N
º 

5, a fin de llevar a ca-

bo la discusión de los resultados obtenidos. 



CUADRO 4: RESUMEN DE CtLCULOS PARA LA SELECC l ON DEL TAMAÑO DE I NTE RCAMB l A OORES A USAR"

FLUJO/ !
·N

1 V 0 Tueo 1 

26 532 630 280,000 

24 442 758 340,000 

22 361 928 415,000 

20 301 1, 112 490,000 

18 239 1,400 620,000 

16 · 170 .1,970 895,000 

14 127 2,640 f '180 ,ooo

O = 01iMETRO DEL CApco, PULG. 
s 

N = N6M�RO DE TUBOS. 

1 

1 

V = VELOCIDAD M'SICA, L0/HR.P1E
2 • 

RE = NªMERO DE REVNOLDS o 

RE. 

22,000 

25r00() 

31 ,ooo

37,000 1 

46,000 

66,000 

89�000 

1 

RI 1

1
Rlo 

O .,0052 0.00599 

0.004a 0000552 

0.0041 0.00471 

0.0036 0.00414 

0.0031 0.00357 . 
1 o.0024

J 

o.00286 

o.OOl8 0.00201 

-

R2 T 
s 

1 
• 

0.0000641 1 .40 

0.0000641 1 .57 

o.0000641 i .875 

0.0000641 2.2198 

0.0000641 2.645 

º·ºººº641 3.44 

o.0000641 s.oo 

R3

0.0002035 

0.,0002115 

o.00021as 

0.0002283 

0.0002380 

0.0002540 

' 
o.0002aoo 

R •R , , , 10 = RESISTENCIA INTERNA A LA TRANSFERENCIA' DE Cf\LOR, BASADA EN EL !REA INTERIOR Y EXTERIOR
DE LOS TÚsos, RESPECTIVAMENTE, HR.PIE2. ° F/BTU. 

R2;R3
T 

= RESISTENCIAS DE LA PAREO MET!LICA Y DE LA PELÍCU�A EXTERIOR, RESPECTIVAMEN TE, HR.P2.°F/8TU. 

= CAfOA DE TEMPERATURA EN LA PELfCULA EXTERIOR, ºF.



CUADRO 4 (CONTINUACl�N) 

l �TL AREA 
AREA 

ºs RT
u � UNITARIA 

' 

26 0.0062576 159.8 13•000,000 43 1,895 2,085 

24 o.oos7956 173.0 13'000,000 43 1,749 1,735 

22 0.0049926 200.s 13 1 000,000 43 1,505 1,415 

20 0.0044324 226.0 13'000,000 
' 

1,325 1,182 43 

'ª 0.0038720 258.5 13 1000,000 43 1,168 939 

16 o.00311a1 315.0 13 1 000,000 43 961 668 

l4 0.0024141 414.S 13'000,000 43 730 499 

RT = RESISTENCIA TOTAL A LA TRANSFERENCIA DE CALpR, HF.PJE
2° F./BTU. 

2 U = COEFICIENTE GLOBAL OE TRA�SFERENCIA, BTU/HR.PIE . ° F.

� = CALOR TRANSFERIDO, BTU/HR. 
2

AREA e !REA OE TRANSFERENCIA NECESARIA, PIE 
2

AREA UNITARIA = tREA DE UNA UNIDAD DE TRANSFERENCIA, PIE 

N = N�MERO DE UNIDADES NECESARIO. 

COSTO COSTO 
1 NVER• N 

CAB.FLO. LAM.FIJA 

00906 545,000 480,000 435,000 

1.005 472,000 415,000 417,000 

1.065 405,000 356,000 378,000 

1 .119 360,000 316,500 354,000 

1.248 309,000 212,000 338,000 

1 .435 252,000 221,900 318,000 

1.465 214,000 188,500 271 ,ooo 

Tooos LOS COSTOS ESTtN EN SOLES.- EL COSTO DE LOS' INTERCAMBIADORE S  DE LtMINA DE TUBOS FIJA SE OBTIENE MULTIPLI
CANDO EL COSTO DE LOS DE CABEZA FLOTANTE POR o.as.
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CUADRO 5: CAfDA DE PRESl�N EN LA SECCldN A VAPOR. 
"' 

o N N v u 
s 

26 0.906 532 280,000 _l .735 

24 1 .005 442 340,000 2.090 

22 1.065 361 415,000_ 2.560 

20 1 .119 301 490,000 3.078 

18 1.248 239 620,000 3.865 

16 1.435 170 895,000 5.440 

14 1.465 127 1'180,000 7.300 

N � NdMERO DE UNIDADES NECESARIASo 

U � VELOCIDAD, PIES/SEG• 

N g N�MERO OE TUBOS POR UNIPAOo 

V = VELOCIDAD MÍSICA, La/HR.PIE
2

• 

bP1

0.04 

0.06 

! 0.09

0.125

0.200

0.400

0.720

l 6P:T
1 

i 
0.040 

O .120 

0.180 

0.250 

0.400 

º ·ªºº 

1.440 

6P
, 

= CA(DA DE PRESl�N EN LOS CABEZALES, Ps1/cAsco •

.6p lT = CAfDA 0E PRESJ4N EN EL TOTAL DE CABEZA�ES, PSI e 

6p
2 

= éAfD A DE PRESl�N EN LOS TUBOS, PSI/PIE e 

L = LONGITUD DE LOS TUBOS, PIES c 

AP
2

T • CAfOA DE PRESl�N TOTAL EN LOS TUBOS, PSI e 

ApT = CA(OA DE PRESltN TOTAL EN EL LADO DE LOS TUBOS, PSI. 

6P2
L Ap2T

D.
PT

º ·ººªª 20 0.176 0.216 

0.012s 40 0.500 0.620 

1
0.011s 40 0.100 o.sao

. 0.0230 40 0.920 t .170 1 

0.0360 40 1.440 1.840 

O .0620 40 2.480 3.280 

0.1100 40 4.400 s.84o
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ds N AT nt nr I APT

26 532 1,895 0.906 1 480,000 0.216 

24 442 1,749 1.005 2 831,500 0.620 

22 361 1,505 14065 2 712,000 0.880 

20 301 1,325 1.119 2 633,000 1.170 

18 239 1,168 1.248 2 544,000 1.840 

16 170 961 1.435 2 443,800 3.280 

14 127 730 1.465 2 377,000 5.840 

en dond·e: 

ds
== diámetro del casco, pulg. 

N = número de tubos por casco 

A
rn

= área teórica necesaria, pie2

... 

nt
= número de unidades teóricas 

n = número real de unidades 

I = inversi6n de intercambiadores, soles 

6PT = caída de presión total en el lado de los tubos,

psi. 

Discusifu?. 

- Caída de Presión: observando los valores de la caída de

presión en el lado de los tubos, vemos que eún cuando la

diferencia relativa entre ellos es grande (l a 10), el v�
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lor absoluto del mayor de ellos (5.84 psi.) no es muy siE 

nificetivo en comparaci6n por ejemplo el valor de 90.3 

psi. correspondiente a la caída de presi6n en la primera 

secci6n. 

De todo lo anterior concluimos que la caída de presi6n 

del aceite rico, al pasar por esta secci6n, no será un 

factor determinante en le sección del tamaño adecuado. 

- Monto de la Inversión: desde el punto de vista econ6mi

co, una primera aproximación podría ser el elegir el di

seño que de una inversi6n inicial menor. Con este crite

rio nuestra elección debería recaer sobre los intercambia

dores de 14-" de diámetro, o en todo caso sobre los de 26'!

ó 16". Pero es aquí donde debe ser tomada en cuenta una

tercera consideración de tipo operacional.

- Ventajas operativas: sabido es que después de cierto pe

riodo de operación normal, los intercambiadores deberán

ser sometidos a limpieza interior y exterior a fin de que

las condiciones de transferencia sean siempre las óptimas

posibles. Para limpiar la unidad, esta deberá ser puesta

fuera de servicio y la planta deberá seguir operando con

las restantes.

Esta observación tiene que ser tenida en cuenta 

en nuestro ·diseño puesto que su omisión sería gravísima. 

Por ejemplo, si guiados unicamente por el criterio del mog 
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to de la inversi6n, seleccionamos el diseño de 14" de diém.Q_ 

tro mientras les dos unidades estén en servicio no existi

rían problemas; pero, si, por ruptura o mantenimiento nor-

mal, una de ellas debe ser puesta fuera de servicio, la o

tra no podrá cumplir con los requerimientos operativos que 

establecen un área de 730 pies cuadrados correspondientes a 

1.465 unidades. Esto significa que tendríamos un déficit 

de 0.465 unidades y le marche del proceso se alteraría gras 

decente. 

Aquí debemos recordar también que aún no hemos 

considerado los factores de ensuciamiento que aument��án 

siempre el área necesaria. A fin de gue nuestra discusión 

esté más cercana de la realidad consideraremos ahora estos 

factores y veremos de que forma nos ayudan a seleccionar 

nuestro equipo. Vimos que el factor de ensuciamiento para 

el aceite rico era de 0.001. En el cuadro siguiente se 

muestra como este factor altera nuestros resultados. 

Si consideramos que nuestras unidades podrían fun 

cionar con un 25% por debajo de su capacidad habitual como 

máximo vemos entonces que nuestra selección deberá estar 

centrada entre los tamaños de 26.", 2411
, 22 11 y 14" � En el.

caso de usar intercembiadores de 22" se necesitarían dos 

unidades, ·mientras que si se usan intercambiadores de 14" 

se requerirían tres unidades. Considerando la ventaja pr�� 



CUADRO 6: SELECCl�N OEL TAMAÑO OE UNIDADES. 

ºs RL 

26 0.0062576 

24 o.oos1956

22 0.0049926 

20 0.0044324 

18 0.0038720 

l 6 o.00311a1

14 0.0024141 

F 
E 

º·ºº' 

. . 

0.001 

0.001 

0.001 

º·ºº ' 

0.001 

0.001 

RT 
u 

o.0072s16 13705 

0.0067956 147 .. 2 

0.0059926 167 .. 0 

· 0.0054324 184�5 

0.0048720 205.5 

0.0041781 239.5 

0.0034141 293.0 

! 
A 1 

i AT N N 

'---------� 
u T R 

2,185 2,085 10051 2 960,000 

.. . 

2,038 1,735 1.182 2 831,000 

1 
1,775 1,415 1.252 2 712,000 

1,640 1, 182 1.415 2 633,000 

1,470 939 1 .570 2 544,000 

1,260 668 1.885 2 443,800 

1,031 499 2.010 3 565,500 

RL = RESISTENCIA A LA TRANSFERENCIA DE CALOR SÍN CONSIDE�AR E�SUCIAMJENTO, HR.PIE
2

. °F/BTU. 

f = _RESISTENCIA DEBIDA A ENSUCIAMIENTO EN LOS TUBOS, HR.PIE2 . ° F/8TU. 
E . . 

RT = RESISTENCIA TOTAL, INCLUYENDO EL ENSUCIAMIENTO, HR.PJE
2

.° F/�TU0 

U = COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR, 8TU/HR.PIE
2° F. 

AT � iREA TOTAL DE TRANSFERENCIA, PIE
2

0 

A 
u 

N 
T 

N 
R 

2 
g ÍREA OE UNA UNIDAO DE TRANSFERENCIA, PIE • 

= N�MERO TE4RICO OE INTERCAMBIAOORESe 

a N�MERO REAL DE UNIDADES DE INTERCAMBIO. 

1 = MONTO DE LA INVERSl�N EN INTERCAMBIADORESt SOLESe 

.ópT 
E 

0.432 47.4 4.84 

0.620 40.8 15.38 
. 

o.sao 37.3 20. 10

1 .170 29.2 29.40 

1.840 21.4 36.30 

3.280 5.5 47.00 

8.760 30.8 3.38 

6PT' E� 0 = CA(DA OE PRESl�N, PSI;% DE ÍREA NO UTILIZADO;� DE 'REA DEFICITARIA CON f UNIDAD PARADA. 
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tica guesignifice tener dos unidedes grandes en vez de tres 

pequeñas y siendo la diferencia de inversión del orden de 

los ciento cincuente mil soles (exactamente 146,500), nos 

inclinamos por el diseño de 22" de diámetro que, además, d!!_ 

rá mayor uniformidad a nuestro sistema ya que las unidades 

de la primera secci6n también son de este diámetro. 

h.- �stablecimi�nto del número de pasos 

Como vimos anteriormente el número de pasos puede 

variar en un amplio rengo. Así, se ti.enen intercambieélores 

con un paso por los tubos y dos por el casco, dos por los 

tubos y uno por el casco, llamados 1-2. Igualmente y deno

minados con el mismo criterio anterior se tienen intercara-

biadores 2-4, 2-6, 4-8, etc. Para cada uno de estos casos 

se obtendré un coeficiente de transferencia diferente y por 

lo tanto el érea necesaria variará también para cada c8so. 

Los diseños más usados en las refinerías son ague 

llos de un solo paso y también los de dos pasos por los tu

bos. Siguiendo esta recomendación nosotros evaluaremos los 

resultados pera estos dos casos y seleccionaremos el más fa 

vorable. 

Los cálculos pare el ceso de un solo paso ya fue

ron realizados en la secci6n anterior y en lo que sigue re� 

lizaremos el cálcu¡o correspondiente a dos pasos por los t� 
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bos y uno por el casco. Los datos pera estes unidades son: 

Diámetro 22" 

Número de tubos 342 

Número de tubos/paso 171 

Aree totel 1,342 pie2 • 

Comencemos entonces con los cálculos correspon-

dientes: 

Flujo por tubo = _335
,
ooo

= 1,960 Lb/Hr.tubo 
171 

Lo velocidad másica correspondiete a este flujo es, según 

lD carta N° 3. 

V = 890,000 

Con la carta N
º 

4 encontramos el Reynolds: 

Re =  65,800 

Usando la carte N° 5 encontramos para la resistencia inte

rior: 

que corregido para el diámetro exterior de los tubos dá: 

R1= 0.00286 Hr.pie2 ºF/BTU 
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Le resistencia de le pared metálica sigue siendo de: 

R
2 

= 0.0000641 Hr.pie2 º]1/BTU

Haciendo uso de la carta N° 18 y empleando el mé

todo de tanteos encontramos que le caída de temperatura en 

la película exterior es de: 

El valor correspondiente de la resistencia de la película 

de vapor es: 

R� = 0.000254 Hr.pie2 ºF/Bi1U 

La resistencia adicional por ensuciamiento en el lado de 

los tubos es: 

R4 = 0.001 Hr.pie2 ºF/BTU

Con todos estos valores podemos calcular la resi§ 

tencie total e la transferencia de calor que resulta ser: 

RT 
R 

� 

= 

= 

0.00286 ½ 0.0000641 + 0.000254 + 0.001 = .0.0041781. 

0.0041781 Hr-.pie2 .ºF/Btu. 

El coeficiente global de transferencia correspondiente es: 

u = 
. l 

= 239.5 BTU/Hr.pie2 ºF • 
0.0041781 
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El áres de transferencis nec�serie puede ser ahora calcula

da: 

13'000,00Q 
=

43 X 239.5 
1, 262 pie2

El área unitaria es de 1,342 pie2 ; por lo tanto el número

teórico de unidades necesarias es: 

k262 
= 0.94 unidades

1,342 

Todos estos valores pueden llevarse a un cuadro 

a fin de compararlos con los correspondientes a un solo pa-

so: 

n 
p 

1 

2 

u 

167.0 

239.5 
·-

en donde todos los 

y n representa el 
p 

1,775 1. 252

1,262 0.940 

símbolos tienen 

número de pasos 

En el cuadro anterior se 

I 

2 712,000 

1 356,000 

su significado habitual 

por los tubos. 

aprecia claramente la 

ventaja de utilizar dos pasos por los tubos en vez de uno 

solo. Es de hacer notar que el factor de correcci6n de la 

diferenci·a media de temperatura_ en este caso es 1.00 debido 

a que el flujo de vapor es isotérmico. 
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Quede pués establecido que nuestro diseño tendrá dos pasos 

por el lado de los tubos. 

5.3.- Diseño Fi�l de la Sección a Vapor 

A estas alturas hemos establecido casi todas las 

especificaciones de nuestro diseño. Solo nos queda introd� 

cir el concepto de factor de seguridad y también calcular 

la caide de presión en esta segunda sección con el diseño 

elegido. Estos dos puntos ocuparán nuestra atenci6n en las 

p�ginas siguientes. 

a.- Factor de Segu�idad 

En todos los cálculos realizados hasta este morrie!} 

to hemos aceptado como exactos los resultados obtenidos. 

Si pasamos a considerar la naturaleza del proceso 

que estamos estudiando, veremos que tanto les ecuaciones C.Q

mo los gráficos usados pare los cálculos son aproximaciones 

a lo que sucede en la realidad y por lo tanto deben tener 

un margen de error. 

Si nosotros consideramos nuestros resultados exa� 

tos 100%, puede ocurrir que al llevarlos a la práctica no 

alcancemos las temperaturas especificadas. Queda pués por 

aplicar un factor de seguridad que nos va a garantizar con

tra sucesos que muchas veces resultan imprevisibles. 
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Pare nuestro caso aplicaremos un 10 por ciento de 

exceso de la superficie calculada y en este diez por ciento 

estarán incluídos todos los desajustes tanto de la primera 

como de la segunda sección. Con este criterio el área nec� 

seria será ahora: 

AT = 1,26? x 1.10 = 1388.2 pie2

El número de unidades de 20 pies de longitud necesarias se-

rá entonces: 

1,388.2 

1,342.0 
= 1 .. 032 unidades 

Si en lugar de unidades de veinte pies de longi

tud empleamos otra de dieciseis pies, con un área unitaria 

de 1,072 pie2, el número de unidades necesarias será:

h388.2 
1,072.0 

= 1.29 unidades 

de tal manera que si utilizamos dos de estas unidades ten

dremos un 0.71 de unidad en exceso para cualquier emergen

cia; y en caso que una de ellas pare el déficit será de so-• 

lo 22 .576. 

El costo de cada una de estas unidades, de acuer

do a la gráfica de costos correspondiente es: 
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Costo uniterio = 341,000 x 0.88 = 300,000 soles 

El costo d9 les dos unidades será nor tanto de ' 

600,000 soles. 

b.- Caída de Presión 

La caída de presión total en el lado de los tubos 

será igual a: 

en donde: 

6 P1 = caída de presión en los cabezales, psi •

.6 P 2 = caída de presión en los tubos mismos, psi.

Los valores d� _6P1 ? 6P2 se obtienen a partir de

las cartas N° 12 y Nº 13, según el procedimiento ya explic� 

do. Estos valores son: 

6 P1 = O .4 psi/paso 

6P2 = 0.062 psi/pie de longitud

El número de pasos es cuatro (dos por cada casco) 

por lo tanto le caída de presión en los cabezales es de: 

6 :P 
l 

= 0. 4 X 4 = 1 . 6 p Si • 
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La longitud total de los tubos es igualmente de 

sesenticuatro pies (16x4) de donde resulta que la ca.ída de 

presión en los tubos mismos es de: 

6F2 = 64 x 0.062 = 3.97 psi. 

Le caída de p�esión total en el lado de los tubos 

en esta se&unda sección es entonces: 

6PT = 1.6 + 3.97 = 5.57 psi. 

En el cuadro que sigue se muestra el resumen de 

los cálculos realizados. 

Número de tubos 

Flujo por tubo, Lb/Hr. 

Velocidad másica, Lb/Hr.pie2

Velocidad lineal, pies/seg. 

Caída de presión en cabezales psi/paso 

·Temperatura promedio

Diferencia media de temperatura, ºF

R1, Hr.pie2 ºF/BTU

RT, Hr.pie2 ºF/BTU

Rl/RT
Caída _de temperatura en la película 

Temperatura en la pared de los tubos, ºF 

171 

1,960 

890,000 

5.44 

0.40 

286.56 

43.00 

0.00286 

0.003187 

·o .902

38.75

325.31 
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Viscosidad en la pared de los tubos, cp. 

Caída de presión por los tubos, psi/pie 

c.- Resumen 

0.262 

0.062 

En la segunda secci6n usaremos el equipo siguien-

te: 

Especificaciones de los intercambiadores: 

Número de unidades 2 

Tipo de unidades Lámina de tubos fija 

Diámetro de casco, pulg. 

Longitud de los tubos, pies 

Número de tubos por casco 

Diámetro nominal de los tubos, pulg. 

Espesor de la pared de los tubos, BWG. 

Tipo de arreglo de los tubos 

Paso entre los tubos, pulg. 

Número de pasos 

r, • t · • 2�rea uni aria, pie 

Area total, pie2

Costo unitario, soles 

Costo total, soles 

Temperaturas: 

d t . ' d 1 ºF. Temperatura e sa uracion e vapor, 

22 

16 

342 

0.75 

18 

Triangular 

15/16 

1-2

1,072 

2,144 

300,000 

600,000 

338 
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Temperatura de ingreso del aceite rico, ºF 

Temperatura de salida del aceite rico, ºF 

- Velocidades de flujo:

Vapor, Lb/Hr. 

Aceite rico, Lb/Hr. 

Caídas de presión: 

Caída de presión del eceite rico, psi. 

Tamaño 22-192- TIPO B.E.L. 

254.78 

320.00 

14,850.00 

335,000.00 

5.57 
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VI. �ISPOSipION DE-1!0S E�IPOS

En los cspítulos anteriores hemos establecido lo 

el.ase de equipo de transferencia que vamos e utilizar y el

número de unidades necesarias para satisfacer los requeri

mientos del diseño gue nos hemos planteado. 

En laü páginas que siguen, �e presenta una breve 

discusi6n acerca de la forma en que estos equipos deben ser 

dispuestos sobre el terreno, los sistemas de interconecci6n 

necesarios, etc. A partir de los gue se establezca en esta 

secci6n� se procederá luego a estimar las necesidades de tu 

beríes, válvulas, uniones, controles y posteriormente las 

necesidades de bombeo. 

6.1. ESTIMACIO� DEL AREA DE TBRRENO NECESARIA 

Los elementos que deberán ser tomados en cuenta 

par8 la di�cusión son: 

a.- Espacio Disponible 
�--

Consideramos que no existen restriccionP.s en cuan 

to el espacio disponible. Limitaciones de este tipo se pr� 

sentan generalmente al considerar problemas de expansión de 

une planta ya existente o cuando· le planta está dentro del 

radio urbano y el área es reducida. Como éste no es nues-
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tro caso, dispondremos del espacio mayormente sin obstácu

los. Esto desde luego no significa que la disposici6n deba 

ser dispersa y que abarque una gran área. Nuestro diseño 

deberá ser compacto de tal manera que las pérdidas de calor 

y presión en tuberías no sean muy altas. 

Debido al tamaño y peso de nuestras unidades es 

de desear que ·todas ella$ est6n a nivel del suelo, sobre so 

portes adecuados y dispuestas en forma de batería, esto es 

une al costado de la otra. Teniendo esto en mente podemos 

eEtimar en un primer intento al área necesaria. Si estable 

cernos una separaci6n lateral de un pie entre cada int8rcam

biador y de ocho pies entre la primera y segunda secciones 

y damos además cuatro pies de margen a cada extremo tendre

mos un rectángulo tal como el que se muestra en la Fig. 1 

con un área de 1,428 pies2
.

b.- Accesibilidad 

Es importante que todas las unidades puedan reci

bir servicio de mantenimiento fácilmente. Disponiendo to

dos las unidades en un solo nivel ya hemos conseguido una 

ventaja en este aspecto. Igualmente, dispuestas una ai la

do de otra, todas las unidades pueden ser sacadas de servi

cio y limpiadas individualmente si afectar el funcionamiento 

de las dem,s. Pera ello deberá proveerse un Bdecuedo sist2 
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ma de by-paseo al diseñar las tuberías º

Como nuestras unidades son pesadas, al limpiarles 

debemos remover el arreglo de tubos, necesitando para ello 

una grua o camioncito. 

A fin de gue pueda tener acceso al área deberemos 

ampliar uno de los márgenes laterales con cuatro pies más 

, 

quedenao el area cou las siguientes dimensiones: 

Longitud = 42 pies 

Ancho = 38 pies. 

El área de este terreno es de 1,596 pies cu�dra

dos. 

En el área asignada existen espacios suficientes 

para instalar grifos contra incendios así como para que el 

personal se movilice en caso de alguna irregularidad. El 

sistema de válvulas deberé ser tal que permite aislar cual

quier zona en caso de urgencia • .

d.- PE.9.yisión PªEª Futuras Expansion� 

Finalmente consideraremos la provisi6n de un. área 

adicional para una futura expansi6n de la capacidad opera

cional. Esta provisión siempre hay que hacerla puesto que 

su omi'si6n es a menudo más costosa que su consideraci6n. No 
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sotros reservaremos un veinte por ciento de área pera posi 

bles expansiones. Tomando en cuenta este provisión, las di 

mensiones del terreno serán ahora de: 

Longitud 

Ancho 

= 50 pies 

= 38 pies. 

Con estas dimensiones el área necesaria será de 

1,900 pies2 •

6. 2. DIAGRA.i:-i.ACION DE TUBERIAS Y ACCESORIOS -----·· ... ···------.. -·------·-·•--··-----•

Estamos ahora capacitados para diseñar el sistema 

de interconecciones mediante tuberías. En esta parte nos o 

cuparemos del trazado de tuberías únicame.nte sin tener en

cuenta la selecci6n del tamaño de las mismas, lo cual se ha 

r� en una secci6n posterior. 

Al diseñar les líneas de uni6n debemos de tratar 

de que éstas sean lo más cortas posibles, gue sean fácilmeg 

te indentific&bles y de fácil acceso. Igualmente su distri 

bución no debe ser confusa, debe tener sistemas de by-pass 

y debe además estar adecuadamente sujetada. 

Como habíamos visto en la sección anterio�, todas 

las unidades estarán al mismo nivel y apoyadas sobre el su� 

lo. Esto nos sugiere una primera idea: podríamos diagramar 

l.as tuberías de tal manera que en algunos tramos se encuen

tren bajo tierra. Esto nos daría un aislamiento más eficien 
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te y solucionaría algunos de nuestro problemas de vibración 

de las tuberías, que se eliminarían en gran parte enterran

do las lineas y proveyendo por lo tanto un buen sistema de 

soporte. En la figura 2 se muestra _una vista de una unidad 

de la primera sección con sus correspondientes sistemas de 

acceso y evacuación de flúidos. Por el casco circula. el 

aceite rico y po� los tubos el aceite pobre que sale del 

fondo de la torre. 

En la figura 3 se muestra una apreciación global 

de todo el sistema. N6tese la diferencia en los sistemas 

de conección debido a que las unidades de la segunda sccci6n 

son de doble paso. En le Figura 4 se muestra los r·istemas 

de sobrepaso de flúidos tanto para las unidades de J.a prirhe 

.ra como de la segunda sección. Mediante este siste.!TIS y a e-� 

cionando correctamente las válvulas adecuadas conseguireillos 

sacar de servicio una unidad cualquiera y seguir operando 

con las demás. 

6. 3. ESTIMACION DE LAS NECESIDADES DE TUBERIAS Y ACCESO

RIOS 

A partir de las figuras, anteriormente citadas po

de�os estimar las necesidades de tuberías, válvulas y acce

sorios de una manera bastante exacta. 

Para la circulación de Aceite Rico tendremos los 
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siguientes estimados: 

Primera Sección: 

Tuberia recta: 

Codos: 

140 11 por unidad 

48 11 tremo de entrada 

48" tramo de salida 

Sobrepaso: 257" por unidad 

4 por unidad 

Sobrepaso: 1 por unidad 

Válvulas de Compuerta: 

2 por unidad 

Tees: 

Sobrepaso: 2 por unidad 

Entrada y salida 

Tramo principal, 2 por unidad 

- e�glilld� Sección:

Tubería recta:

Tramo de entrada 

Tramo de salida 

Interconecciones 

980 

48 

48 

j,792 

2,875 pulgadas 

28 

-1 

3:5 

14 

14 

2 

30 

14 

48 

48 

216 
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Conecci6n 8 la Torre 240 

552 

Sobrepaso __ --2§ 

650 

Codos: 

Tramo principal 5 

Sobrepaso 1 

6 

Tees: 

Tramo i,:cincipal 4 

Válvulas de Compuerta: 

. Tramo principal 5 

Sobrepeso 2 

7 

Igualmente para el sistema de aceite pobre reque

rir.10s: 

- Primera S�ión:

Tubería recta:

140 11 por unidad 980 

Tramo de entrada 216 

Tramo de salida 48 

Conección a la torre 72 

Sobrepaso: 280 por unidad -1,960 

3,276 
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4. por unidad

Sobrepaso: 2 por unidad 

Conecci6n fondo torre 

Válvulas de Compuerta: 

Tees: 

2 por·unidad 

Sobrepaso 

Entrada y salida 

Tramo princi,al 

28 

14 

_2 

44 

14 

14 

2 

30 

1ll-

La tubería para Vapor dentro de nuestra área 

será: 

Tubería recta: 

Codos: 

Tramo de entrada 

Tremo de salida 

Tramo principal 

Sobrepeso 

Tramo principal 

Sobrepaso 

ll:8 

72 

216 

98 

434 

3 

1 

4 
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Toes: 4; 

V�lvulas de- compuerta: 

Tramo principal 5 

Sobrepaso 2 
-

7 

Un resumen de nuestras necesidades aparece en el 

cuadro si.guie:nt6 . 

C!JA�RO 7. 

NECESIDADES DE TUBERIAS Y ACCESORIOS 
-------·· 

Tubería recta 594- piP-S 9111 

Válvulas de compuerta 74- unidades

Codos de 90º 89 unidades 

Tees de 90
º 36 unidade.s 
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VII. SELECCION DE LA TUBERIA

Cuando se trata de seleccionar una tubería para 

un servicio dado se presentan dos.tipos de problemas: 

7.1.- SELECCION DEL MAT�RI�_CONSTITUTIVO DE LA TCJBERIA 

Al considerar este aspecto debemos tener en cuen

ta factores tales como el tipo de fluído que vamos a manip� 

lar, las condiciones de operaci6n, corrosi6�, cond�ciones 

climatéricas, etc. 

Respecto al fluído que vamos a transportar pode

mos decir que no se trata de un fluido corrosivo, aún cuan

do pudiera presentar trazas mínimas de H2Sº La temperatura

de los fluidos variará entre 85ºF y 320ºF. Ambos fluidos 

son relativamente limpios, por lo cual no deben existir pr2 

blemes de erosión. Todos los tramos de tubería deberán es

tar recubiertos con aislamiento por lo que la corrosi6r� ex·

terior debe ser mínima. Todo esto nos lleva a concluir que 

nuestra tubería no debe tener propiedades especiales siendo 

suficiente la utilizaci6n de hierro galvanizado o acero al 

carbón. Entre estos dos materiales nos inclinamos por este 

último debido a su mayor durabilidad. 



- 209 -

7.2.- SELECCION DEL DIAMETRO DE TUBERIA ADECUADO 

Para la selección del tamaño de la tubería exis

ten varios métodos que incluyen consideraciones de tipo eco 

nómico y técnico. Nosotros utilizaremos una ecuación esta

blecida por Genereaux (R.P. Genereaux Industrial Eng. Chem. 

29:385 (1937)), que establece que para un flujo turbulento 

y para tuberías con di,metro mayor que una pulgada, el diá-

metro más apropiado es: 

en donde: 

D. - diámetro interior en pulgadas
i 

(7.1) 

w = flujo másico, miles de libras por hora 

d = densidad, Lb/pie3.

Para nuestro caso los valores son: 

w = 3 35 

d = 46 Lb/pie3 (a la temperatura promedio)

Apli�ando la ecuación (7.1) se obtiene: 

D. = 2.2 x (335)º ·45 x (46)-0·31
= 9.3 pulgadas. 

i 

•

Sin embargo un diámetro de 9� 3 pulgadas parece e� 

cesivamente grande como para ser usado en un sistema de in-
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tcrcambiadores de calor, por lo tanto y como uria aproxima

ci6n nosotros preferimos una tubería de seis pulgadas de di 

di�metro nominal, schedule 40, con la cual creemos que ob

tendremos un servicio eficiente. 
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VIII. CAIDA DE_RRESION EN TUBERIAS

Procederemos a continuaci6n a calcular la caída 

de presión aproximéda que tiene lugar en el sistema Je tub� 

rías descrito en las secciones anteriores. La caída de pr! 
. ,, 

Sl.On en tuberías comprende dos puntos: 

8.1.- Caída de . , el Sistema de Aceite Rtco p:eesion en 

8.2.- Caída de . , pres1.on en el Sistema de Aceite Pobre. 

A fin de calcular la caíde de
. , pres:i.on en las tub� 

rías, representemos graficamente el sistema de la siguiente 

manera··: 

Suponemos lo siguiente: 

- La velocidad de entrada de los flujos es igual a la velo

ciñad 1e selida pués la tubería a usarse es uniforme�

- El punto de descarga de las tuberías se encuentra situado

a una altura de 15 pies sobre el nivel del punto de entr�

da al sistema.

�demás esta es la única diferencia de altura en-
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tre las entradas y salidas de los fluidos. La tubería que 

une nuestro sistema con la torre tiene veinte pies de longi 

tud, tal como se con3igno en la lista de materiales. 

15'

C�--

·--------l __ �ISTEM.A

--- ----· -------····-�-----
A 

Con estas suposiciones la ecuación para el cGlcu

lo de las pérdidas de presión en tuberías será: 

(8.1) 

en donde: 

PA.' Pe 
. , en los p1+ntos A y C, Lbf/pie2

= pres1on 

d = densidad; Lb/pie3

Hfs 
== pérdidas de carga-por fricción, Lbf.pie/Lbm

Za 
= altura del punto C con respecto al nivel de 

referencia gue es el punto A, pies. 

g, ge
= constante grevitacional y factor de conver-

. , s1.on. 

La ecuación (8.1) se aplica al sistema de aceite 
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rico. Para el sistema de aceite pobre cambiemos el subíndi 

ce C por By notemos que en este caso especial el término 

� se hace cero pués esté a la misma al tura que el punto .A..

En la misma ecuaci6n (8.1) los términos Hfc y Hfe
se refieren a las pérdidas de carga por contracción y expan 

sión, respectivamente, al salir y entrar s las unidades de 

intercambio de calor. 

8.1.- CAIDA DE -��ESION EN EL SISTE�..1§ ACEITE RICO 

Los datos de que disponemos para calcular la caí

da de presión del aceite rico en el sistema de tuberías son 

los siguientes: 

Flujo= 335,000 Lb/Hr. 

Temperatura promedio= 202.5ºf 

Densidad promedio= 46 Lb/pie3

Viscosidad promedio= 0.42 cp. 

Tubería de 6" de diámetro nominal, schedule 40 

Di6metro ext�rior de la tubería = 6.625" 

Diámetro interior de la tubería = 6.06?" == 0.5055 pies 

Area de sección de la tubería = 0.2002 pie2

Con estos datos procederemos al cálculo de le caí 

da de presi6n en la forma que si_gue. 

- Cálculo de la velocidad de flujo:



- 214

Flujo = 335,000 � x --1-
Hr. 3,600 

. 2.02 pie3/seg. 

Hr. - X

seg 46 Lb/pie3

le velocidad de flujo en pies por segundo será: 

V = 2�02 pie3/seg. 
=

0.2002 pie2
10.05 pie/seg. 

El número de Reynolds será: 

El 

Re d.D.V.
= -

J) 

factor 

z 

de 

= 

4-6 X o .5055 

0.4-2 X 6.72

rugosidad de la 

-4 k = 4.92 x 10 pies. 

X 10 .05 
= 

X 10-4

tuberíe es: 

826,000 

por lo tento su releción con el diámetro es: 

k 
D 

= 

:..4 4.92 .x. 10 
0.5055 

= 0.000973 

Con este valor y con el del número de Reynolds eQ 

tremes a la carta Nºl9 y encontramos que el valor del fac

tor de fricción de Fanning es: 

f = O .005 

Por lo tanto la pérdida de ca�ga por pie de tubería será: 

= 

22 X 0.00� ! (10 .. 05) 
32.17 X 0.5055 

= 0.0621 pie.Lbf/-Lbm 
pie. 
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Nos quede ahora calcular la longitud total de la 

tubería. Para ello nos referimos a los datos de la secci6n 

6.3 en que teníamos pare el tramo principal. 

- Primera sección:

Tubería recta: 140" por unidad

Tramos de entrada y salida 

Segunda . , secc1.on; 

Tubería recta� Tramos de entrada y salida 

tramo principal 

- Tramo de . , al punto de alimentación conecc1.on 

TOTAL DE TUBERIA RECTA 

Son 1,628 pulgadas que equivalen a 135.66 pies. 

980"

96"

96"

216 11

240"

1�628 

Además de las tuberias rectas tenemos los accesorios que 

son como sigue: 

- Codos: Primera sección

Segunda sección 

Tramo de conección alimentación 

TOTAL DE CODOS 

- Te6: Primera sección:

Segunda sección 

TOTAL DE TES: 

ll'. 

1 

3 

15 

3 

28 

3 

2 

33 

corriendo 

corriendo 

doblando 

corriendo 

doblando. 
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- Válvulas de Compuerta: Primera sección 

Segunda sección 

Entrada y salida 

TOTAL DE VALVOLAS DE COMPUERTA 

14-

5 

2 

21 

A fin de evaluar la caída de presión en estos ac

cesorios usaremos el concepto de longitud equivalente. Esto 

es, cada accesorio equivale a una determinada sección recta 

de tubería en la forma siguiente: 

tro 

V�lvulas de compuerta abiertas 

Codos de 90°

7 D 

32 D 

60 D 

90 D 

Tes corriendo 

Tes doblando 

caso 

L eq.

Le longitud equivalente de los accesorios es nues 

será por tanto: 

= 0.5055 (21 X 7 + 33 X 32 + 15 X 60 + 3 X 90) = 

1,199.55 pies. 

Por lo tanto la longitud total de todo el sistema 

es de: 

LTotal = 135.66 + 1,199.55 = 1,335.21 pies. 

Con estos resultados, la pérdida de carga en ia 
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tubería será de: 

Hfs = 0�0621 x 1,335.21 = 82.91 pie Lbf/Lbm

Calculemos ahora las pérdidas por contracción y 

expansi6n al salir y entrar de cada intercambiador. Estas 

p �rdida s son :

H-" = O. 5 
.LC 

Hfe = 1.0

v2 

La suma de ambas pérdidas para cada intercambia

dor será igual a: 

es: 

= l.:._2 X 10,05 X 10..&2 = 

2 X 32 .17 
2.36 pie. 

Lbf/Lbm

La pérdida en los nueve intercambiadores será: 

H = q x 2.36 = 21.24 pie.Lbf/Lbm. fce

La pérdida de carga por la diferencia de alturas 

_g_ Z = 1.0 x 15 = 15 pie. Lbf/Lbmge

La pérdida total de carga en el sistema será: 
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HTotal = 
82.91 + 21.24 + 15 = 119.15 pie.Lbf/Lbm

De acuerdo a le ecueci6n (8.1) la caída de pre

correspondiente seré: 

119.15x 46 
144 

= 38 .1 psi. 

8.2.- CAIDA DE PRESIONEN EL SISTEMA DE ACEITE POBRE 

Al igual gue en el caso anterior, la caída de pre 

sión para el aceite pobre seré: 

(8.2) 

Esto debido a que en este caso no existen difereg 

cíes de nivel entre los puntos A y B, por lo cual desapare

ce el t6rmino en Z de la ecu�ci6n (8.1). 

son: 

Los datos de gue disponemos para los cálculos 

Flujo= 290,000 Lb/Hr. 

Temperatura promedio= 226.75ºF 

Densidad promedio= 46.8 Lb/pie3

Viscosidad promedio= 0.625 cp. 

Con estos valores podemos iniciar los c6lculos 

consideranao que la tubería a usar es de las mismas especi-
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ficaciones. Así tenemos: 

Velocidad de flujo = 290,000 x ·1 x __b__ = 1.72 pie3/seg
3,600 46.8 

V = 1.72
0.2002 

= 8.58 pie/seg. 

El número de Reynolds seré: 

R = 
e 

46.8 X 0.5055 X 8.58 
0.625 X 6.72 X 10-4 

= 484,000 

La relación de rugosidad seré la misma gue en el caso ante

rior: 

k/D = 0.000973 

Con estos valores entramos a- la carta N° 19 y en

contremos que el factor de Fanning es: 

f = O .00505 

La p,rdida de carga por pie de tubería será: 

2 

H = 2.f.V
fs 

= 2 X. 0 .00505. X. (8 .. 58)
2 

=

32.17 X 0.5055 
0.04565 pie .Lb f/pie

Lbm

La longitud de tubería es como en el caso anterior: 

L L + L · . Total
= 

tubería. eq.accesorios •
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La tubería recta, según la sección 6.3, es como sigue: 

- Primera sección: 140" por unidad

Tramo de entrada 

Tramo de salida 

Conecciones a le torre 

TOTAL DE TlJBERIA RECTA 

Los accesorios de esta secci6n son: 

980 

216 

48 

-�

1,316 

Codos de 90° : 4 por unidad 28 

Conección el fondo de la torre 2 

TOTAL DE CODOS 30 

Vélvula de compuerta l6 

Tes ( corriendo) 1.4 

La longitud equivalente seré por tentó: 

L = 0.5055 (16 x 7 + 30 x 32 + 14 x 60) = 966.51 pies eq. 

La longitud total será: 

LTotal = 109.66 + 966.51 = 1,076.17 pies. 

La rardida de carga en tuberías de aceite pobre será enton

ces: 

Hfs - 1,076.17 x 0.04565 = .49.12 pie.Lbr./Lbm
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Las pérdidas por contrecci6n y expansión serán: 

(8.58)
2

2 X 32.17 

= 12 pie.Lbf./Lb
m

La p,rdida de carga total es entonces: 

HTotal = 12 + 49.12 = 61.12 pie.Lbf./Lb
m

Aplicando la ecuación (8.2) encontramos la caída 

de presión correspondiente: 

61.12 X 46.8 
144 

= 19.9 psi. 
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IX. CAIDA DE PRESION TOTAL EN EL SISTEMA

Con los valores obtenidos hasta eguí podemos ya 

calcular les caídas de presi6n tetales en nuestro sistema, 

así: 

9.1.- CAIDA DE PRESION TOTAL DEL ACEITE RICO 

La caída de presi6n total del aceite rico está da 

da por: 

6PAR
.
= (Caída de presi6n en. los iutercambiadores de la 

primera secci6n) + (caída de presi6n en los in

tercambiadores de le segunda secci6n) + (caída 

de presi6n en el sistema de tuberías). 

reemplazando con los valores obtenidos en las secciones an

teriores se obtiene: 

6PAR. = 90.30 + 5.57 + 38.10 = 133.97 psi. 

Si queremos calcular los requerimientos de la bo� 

bo que debe hacer circular el aceite rico debemos de tener 

en cuenta lo siguiente: 

La presión en le torre es de 60 psi. 

Falta calcular la caída de presión desde la salida de la 

bomba hasta la entrada del sistema. Si llamamos La la 
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longitud de tubería que une le salida de le bomba con la 

entrada a nuestro sistema, entonces la presión en la salí 

da de la bomba serJ: 

pselida de Bomba = 
60 + 133.97 + 0.01983L 

ó sea: 

psalida de la Bomba = (193.97 + O.Ol983L) psi� 

9.2.- CAIDA DE PRESION TOTAL DEL ACEITE POBRE 
--

Igualmente para el aceite pobre la caída de pre-

sión total sera: 

6PAP. = (Caída de presión en los intercambiadores) + 

(Caída de presión en las tuberías). 

reemplazando los valores correspondientes obtenemos: 

6PAP. = 2.52 + 19.90 = 22.42 psi.

La presión en la torre es de 60 psig. por lo tan

to esta presión es suficiente para impulsar al aceite pobre 

a través del sistema y no necesi ternos de una bomba·. 

Al igual que en el caso del aceite rico, falta 

considerar la caída de presión entre la salida de nuestro 

sistema y la entrada a la bomba. que debe impulsar a·1 aceite 

pobre hacia el campo. Si llamamos L' e le longitud de la 
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tubería desde la salida de nuestro sistema hasta la entrada 

a la bomba .de aceite pobre ·para el campo, la presión en la 

entrada de la bomba yue manda el aceite pobre al campo se

rá: 

Pentrada bomba = 60 - 22.42 - (0001483 L') 

O sea: 

pentrada a bomba que 
manda el A.P. al campo 

= (37 .58 -- 0 .. 01483 L 1 ) psig. 
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X. ESTIMACION DEL COSTO DE TUBERIAS Y ACCESORIOS
----�·-------=-

Los costos de las tuberías y accesorios pueden 

ser estimados de diversas maneras. Une de ellas es conside 

rendo estos costos como un porcentaje del costo del equipo 

principal instalado. Este método nos da una_ estimación glo 

bal y poco exacta. Otro método, que nos da un error de más

o menos diez por ciento, es el desarrollado por W.G. Clark

(Chem. Eng. 64 (7) : 243 (1957))º Este método parte de di� 

gramas de flujo en los cuales se especifica detalladamente 

cada una de las partes necesarias . En la figura Nº 6 se da 

el costo por pie de tubería� A partir de este costo se 

puede calcular el costo de válvulas y demás accesorios me-

diente el uso de factores que.aparecen tabulados en las pá

ginas siguientes. La tabla N° 3 nos da los factores de cos 

to para los accesorios y la tabla N° 4 nos da los factores 

de mano de obra necesaria. 

Haciendo uso de éste método y de los requerimien

tos de material encontrados en ia sección 6.3 podemos esti

mar el costo de nuestras tuberías. Los requerimientos de 

material para nuestro caso son: 

Tubería de 6 11 de diámetro nominal, 
schedule 40, acero al carbón 

Válvulas de compuerta de 6 11
, 300 psi, 

acero al carbón, bridadas 

595 pies 

74 unidvd. 
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Codos de 90° y 6 11 , acero al carb6n 

Tes bridadas de 6 11
, acero el carb6n 

89 unidad. 

36 unidad. 

Nota: A los requerimientos encontrados en la secci6n 6.3, 

cuadro N° 
7, se le han sumado los materiales necesarios pa

ra conectar el sistema con le torre. Estos materiales son 

21 pies de tubería y cinco codos de 90°. 

En �l cuadro Nº 8 que aparece en la pégina si

guiente aparecen los resultados de nuestra estimación. 

Los factores que obtenemos de la tabla N° 3 son: 

Tubería de 611 sch. 40 1.0 137 seles/pie 

Válvula de 611 162.0 

Codos de 90° 4.7 

Tes 13.0 

Bridas de 300 Lbs. 6.7 
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TABLA 3º FACTORES Pi.IRA ESTIMlill LOS COSTOS DE TUBERIAS Y 

ÍlCCESORI os

Diámetro nominnl (NPS) 

Tubería: 
Acoro al carbón, sch. 40, long. variable 
Acero ol carbón, sch. 40, soldadas 
Lcero al carbón, schº 40, roscadas 
llcoro nl carbón schedule 80 
li.ccro al carbón schedule 10 
lle ero 304; schedule 5 
lcoro 304, schedule 10 
lccro 316 schedule 5 
Acoro 316, schedule 10 
Acoro galvanizado, schedule 40 
llluminio 
Bronce 
Vidrio Pyrex 
Plomo 
Fierro dulce 
J.sbcstos, cemento 

Vólvulos do todo Tipo: 
Acoro al carbón

? 
150 Lbs. 

Acoro al carbón, 300 Lbs. 
Acero al carbón, 600 Lbs. 
�cero 304, 150 Lbs. 
Acero 317 o 347, 150 Lbs. 
Bronce, 150 Lbs�· 
Aluminio, 150 Lbs. 
Fierro dulce, 125 Lbs. 
Moncl, 150 Lbs. 

Uniones de 90° 
Acero al carbón, sch. 40 
Acoro al carbón, sch. 80 
1�cero 304, schedule 10 
Lce�o 316 o 347, schedule 10 
Fierro dulce, 125 Lbs. 

Tes, uniones: 
�cero al carbón, sch. 40, Soldado 
lcero nl carbón sch. 80, soldada 
Lcoro 304, schedule 10, soldada 
lccro 316 o 347, schedule 10 soldada 
Fierro· dulce, 125 Lbs. 

Bridas: 
Acoro forjado, 150 Lbs. 
Acero forjado, 300 Lbs. 
Acero forjado, 600 Lbs. 
L.cero forjado, cuello soldado·, 150 Lbs. 
�cero forjado, cuello soldado, 300 Lbs. 
Lcero forjado. cuello soldado. 600 Lbs. 

F11CTOR 

3/ 4 - 2n � - 8"

1.0 
0�82 
1.06 
1.42 
0.72 
6. 3
8.0 
7ul 

10o2 
1.4 
4.0 
7.1 
4.5 
5.3 

1.5 
1 

78 
125 
272 
284 

1 101 
162 

375 
83 

375 
120 
164 

3.2 
5.2 

-14.7
21.6
36.0

14. 3
13.5
24.6
30.5
75

6.1 
10.0 
24.4 
9.2 

15.0 
36.0 

354 
284 
362 
137 
362 
86 

200 

4.7 
6.7 

18.0 
23.0 
l?.8 

13.0 
18.8 
26.0 
32. 3
24

3.2 
6.7 

13.7 
4.8 

10.0 
21.0 
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Tl\�L.A 4;__Fl1CTQRES DE MANO DE 0.]R.A P.ARli. INSTl�L..i�CI0N DE_TUBE

RIAS 
--

A. Cortado2 soldado y ontornillodo de tubcríasn

Diámetro Nominal, 

Pulgº 

____ , ______

1/2 - 1 l/2 

2 - 3 

4 - 8

Horos-Hombro por pulgada do diámetro 

.Acero al Corbón 
Schedule 40 

1.30 

1 .. 00 

0.90 

14loaci6n de Ji.coro 
Schedule 5 - �º--

lo60 

lu30 

lº 25
-----------------------·---·-·•-·· ·-·-

B. Manejo y __ empernndo de válvulas Qridadas_;[_�nio��

Diámetro Nominal, 

. Pulgº 

1/2 - 11/2 

2 - 5

6 - 8

'----.. ----··-·-

Horas-Hombre por pulgada de diámetro 

por terminal 

0o40 

0.35 

0.30 

C. Factores de mono do obra ll<D;cionalcs por.a varios lu>oas.

l. lll'oas oltomcntc complejas y confinados: Lgregar un 20%

2. Tor�cs por encima del segundo piso: agregar· 10%

3� Tubería elevado que requ�ero andamiaje temporal: ogre 

gar 15%º 

4. Tubería larga on línell r.octa: disminuir 10%.

5. Verificaci6n del trabajo realizado: agregar 5%.



CUADRO 8: ESTIMACION DE LOS COSTOS DE TUBERIA Y ACCESORIOS.

StsTEMA DE CALENTAMIENTO ACEITE Rico

LISTA Nº
C�STO ESTIMADO - SOLES 

c. ÜNI TAR I O TOTAL 

V 74 148 22,200.0· 1 '642,800 

T 595 o 137.0 81,515 

Cocos 89 178 643 .. 9 57,307 

TES 36 1 02 1,781.0 64,116 

BRIDAS 250 . 250 � ,370 ·º ,342,500

TOTALES 678 2' 188,238 

TOTALES 

TOTAL 2' 188,238 

e = Nl1MERO DE co NE C C I O NE S • 

* = NªMERO DE CONECCION�S MULTIPLICADO 

+ = VER LA TABLA CUATRO•

PULGAOt.s-DfA* 

FABR
&

CA-1 EMPERNADO
C I N 

E d 
DE BRIDAS

RECCI N 

888 

1,068 

612 

1,500 

2,568 , ,soo 

FAC• MANO ÜBRA+ 

FABRICA-
EMPERNADO 

c1dN Y 

EREcc1dN 
DE BRIDAS

0.30 

0.90 

0.30 

0.90 

0.90 0.30 . 

20� EXCESO POR AREA DIFÍCIL

POR EL Dl.!METROe 

HORAS-
HOM-BRE 

266.4 

961.2 

183.6 

1,350 ·º

2,761.2 

++ 

COSTO OE 
MANO OE 
ÜBRA -50
SOL ES HR. 

13,320 

48,060 

9,180 

67,500 

138,060 

27,612 

165,672 

COSTO 
TOTAL 

2 1 353,910.00 

++ = AL FINAL SE AGREGA UN 20% AL COSTO OE MANO DE OBRA POR TRATARSE DE UN .!REA DlffCIL (PARTE ENTERRADA) 

V Y T = VlLVULAS DE.COMPUERTA BRIOADAS Y TUBERÍA DE 6 11 SCHEDULE 40, RESPECTIVAMENTE. 
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XI. SELECCION Y ESTIMACION DE LA INVERSION EN AISLAMIENTO

Al diseñar un sistema de intercambio de calor, 

uno de los factores importantes del diseño es la selecci6n 

del tipo de aislamiento a usar. Esto se debe e que una ad� 

cuada elección nos evitará pérdidas de calor que de ocurri� 

se manifestarán luego en una mayor cantidad de vapor y por 

consiguiente en un incremento de las cargas fijas. 

El objeto del aislamiento es pués, impedir el flu 

jo de calor al exterior del sistema. Para lograr este objQ 

tivo se recubren los equipos con materiales de beja conduc

tividad t�rmica que s6lo permiten el paso de cantidades mí

nimas de calor. 

La selección del aislamiento correcto no puede ha 

ccrse arbitrariamente y ciertos factores deben ser tom8dos 

en cuenta. Tales factores son por ejemplo. 

1.- Elegir el material que resista las temperaturas del ran 

go de operación. A este efecto los materiales estén 

clasificados en tres grupos: 

a.- De baja temperatura: temperatura ambiente y meno-

res 

b.- De temperatura media: más o menos hasta los 1,900 

ºF. 

c.- De alta temperatura: por encima de los l,900°F. 
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De este clasificeci6n 'Podemos observar que el rango de 

nuestro 'Proceso esté com'Prendido entre los de temperat� 

ra media y entre los materiales corres'Pondientes a esta 

clasificaci6n deberemos hacer nuestra selecci6nº 

2.- Escoger el material més barato y de conductividad térmi 

ca menor. 

3.- Escoger ·el tipo de material que tenga suficiente durabi 

lidad y resistencia interna para soportar condiciones 

severas. 

4.- Es'Pecificar los métodos de aplicación que aseguren la 

retención de la forma original y el valor de bislamien-

5.- Escoger e� aislamiento más económico a partir de un ba

lance de cargas fijas y ahorros de calor. 

Con estas ideas en mente, podemos proceder a J. a

selección de nuestro material de aislamiento. 

Creo que la Magnesia al 85% es el material más 

adecuado para nuestro caso debido a los siguientes factores: 

a.- Su rango de operación es entre 212-575ºF, es decir que

cubre el rango de nuestra operaci6n. · 

b,- Tiene una alta resistencia.al corte y a la compresión. 

c.- Tiene una baja conductividad calorífica (0.410-0.460

BTU/Hr.pie2 ºF/pulg., 

d.- Su uso en las refinerías es común lo cual facilita la 
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consecución de bloques para refacciones. 

Ahora que ya t®emos seleccionado el material, 

nuestro pr6ximo paso es seleccionar el espesar y evaluar el 

costo del mismo. Para ello separaremos nuestra discusión 

en dos partes: 

11.1.- Aislamiento para tuberías. 

11.2.- Aislamiénto para equipos. 

A continuación procedemos el desarrollo de cada 

una de estas partes: 

11.1.- AISLAMIENTO PARA �UBERIAS 

Existen varios métodos para determinar el espesor 

mds económico para el aislamiento de tuberías. Nosotros �a 

remos uso de los resultados obtenidos-por R.M. Braca y Jº 
. . 

Happel (Chem. Eng. 60 (1): 183 (1953)) quienes han elabora

do Ia tabla que se muestra a continuación. 

De la Tabla N° 5 observamos que para una tubería 

de seis pulgadas de diámetro nominal y para un rango de 

270 - 350ºF se debe tener un aislamiento de Magnesia al 85%

con un 8Spesor de 1 1/2 pulgadas y con un costo de 13,650 

soles por cien pies de tubería .instalados. 

En una sección anterior encontramos gue nuestros 

requerimientos eran los siguientes: 
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Tuberíe recte: 595 pies. 

Vélvulas de compuerta: ?4 unidades. 

Codos de 90º: 89 unidades. 

Tes de 90° : 36 unidades. 

El total de accesorios es de 199 piezas entre tes, 

válvulas· y codos. Si consideramos 1 1/2 pies por cada acc� 

sorio, la longitud equivalente de los accesorios será: 

Leq. = 199 x 1.5 = 298.5 pies. 

El costo del eislamiento instalodo en nuestro sis 

tema de tuberías es entonces: 

CTotal= 13,650 (595 + 1.35 x 298.5) = 136,222.90 soles. 

11.2.- AISLAMIENTO PARA 
------

A fin de seleccionar el espesor del aislamiento 

de nuestros equipos hacemos uso de le carta N° 20 en la cua 

cual se he graficedo el espesor del aislamiento más económi 

co frente al diámetro y para varias temperaturas. 

Haciendo uso de la certa. y teniendo en cuenta gue 

el diámetro de nuestros equipos es de 22 pulgadas entramos 

en la carta y encontramos que el espesor m6s económico es 

el de tres pulgadas de magnesia al 85%. 

El costo aproximado de este tipo de aislamiento, 
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TABLAN° 5: COSTO DE AISLAMIENTO DE TUBERIAS. 

BAsE: CosTo 1 NS TALADO POR 100 PIES DE LfNEA RECTA.- PARA EL COSTO APAA

XIMAOO DEL AISLAMIENTO DE ViLyUL�S Y UNIONES REDUCIDAS A TUBERÍA RECTA, 

MULTIPLICAR LOS VALORES POR 1.35.- M SIGNIFICA 85� MAGNESIA Y S SIGNI•

FICA BLOQ.UES DE AISLAMIENTO PARA ALTA TEMPERATURA.- EL NdMERO Q.UE s1-

GUE ES EL ESPESOR DEL AISLAMIENTO EN PULGADAS. 
,, 

D1,(METRO· 
RANGO 

NOMINAL 

DE TV-BE R ( A 200-270 270-350 350-400

M-I M-1 M-11/2

7,470 7,470 9,060

3 M-I M-1 M-11/2

8,240 8,240 10 ,oso

4 M-1 M-I M-11/2 

8,960 8,960 10,900 

6 
M-1 M-11/2 M-2

10,500 13,650 17,700 

8 
M-1/14 M-II/2 M-2 

12,700 15,500 21,100 

M-11/4 M-11/2 M-2 

10 15,150 18,150 25,200 

M-11/2 M-2 M-2I/2
l 2 20,000 28,500 35,500 

OE TEMPERATURA 

400-500 500-600

M-2 M-2 

10,350 10,350 

M-2 M-2 

12,000 12,000 

M-2 M-2 

14,400 14,400 

M-2 M-21/2 

17,700 23,500 

M-21/2 M-21/2

26,750 26,750 

M-2I/2 M-2I /2 
31,700 31,700 

M-3 M-3

40,300 40,300 

600-700

S-I l/2+M-2

19,000

S-1 l/2+MI 1/2

21,820

S-I l/2+M-I 1/2

25,570

S-I 1 / 2+M-2

31 ,sao

S-1I /2+M-2

37,000

S-11 /2+M-2

41,600

S-I l/2+M-2

46,900
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obtenido mediante consultes a distintas personas gue labo

ran en el área del petróleo, es de ciento treinta soles por 

pie cuadrado. 

A fin de evaluar nuestras necesidades de aisle�· 

miento consideremos que las áreas de los intercambiadores 

son las siguientes: 

Unidades de la primera . , 158.0 . 2 secc1.on pie 

Unidades de la segunda . , 131.8 ' 2 secc1.on pie 

Estas áreas han sido calculadas tomando un diáme-

tro de 25 pulgadas que es el valor intermedio entre 22 pul

gadas sin aislamiento y 28 pulgadas con el aislami�nto. 

El area total que tenemos que recubrir será por 

tanto: 

ATotal = 7 x 158.0 + 2 x 131.8 = 1,369.6 pies2

El costo instalado del aislamiento será: 

CostoAislarniento equipos = 1,369.6 x 130 = 178,049 so
les. 

Con este valor, la inversión en aislamiento to-

tal será: 

Costo = 178,048 + 136,223 Aislamiento instalado -total 

e to = 314,271 soles. os Aislamiento instalado total
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XII� REFEJIBNCIAS AL SISTEMA DE CONTROL DEL PROCESO 
--- .. ____ ,__ ----------"----

12.1.- DISCUSION DE LAS NECESIDADES DE CON':tROL 

A lo largo de toda nuestra discusión anterior he

ces fijado temperaturas, calculado coeficientes de transfe

renciá, encontrado áreas, costo, etc. Hemos supuesto ade

más que todos los valores calculados por nosotros se repetí 

rán m,s o menos aproximadament� cuando el disefio see lleva

do a la práctica. Todo esto es correcto pero aún falta por 

tener en cuenta la forma en que nos aseguraremos de que es

to efectivamente va a suceder así. Esto es, como lograre

mos que la temper0tura de salida del aceite rico sea conti

nuamente igual o cercana a 320ºF, aún en el caso de que ocu 

rran hehcos imprevistos tales como la · falla de un intercam•-· 

biador, etc. Es evidente g:Ue nosotros no podemos de ningu

na manera instalar nuestro sistema y confiar en que siga 

funcionando normalmente todo el tiempo sin alteración algu

na. Debemos por tanto controlar el proceso continuamente. 

Este control se puede realizar de dos formes: 

Mediante una persona encargada de leer los instrumentos 

de medición directa tales como termómetros, manómetros, 

etc.; y accionar las válvulas adecuadas en caso de ser 
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necesaria una corrección; y 

Mediante instrumentos diseñados especialmente para este 

fin. 

Mediante el uso de instrumentos de control reduci 

mos el person�l P.ecesario en nuestras instalaciones y en �u 

chos casos mejoramos el control sobre el proceso. 

Para controlar nuestro proceso necesitaremos los 

siguientes tipos de instrumentos: 

Medidores directos de presión y temperatura 

- Registradores de flujo

- Registrador controlador de temperatura.

Los medidores directos de presión y temperatura 

deberán ser colocados en puntos diversos del sist:Ema a fin de que 

mediante una observación rápida se pueda detectar anormali

dades o también a fin de evaluar el funcionamiento de nues

tro equipo. 

En nuestro caso utilizaremos estos medidores en 

los si�1iantes puntos: 

- f'-leoidores de Temperatura. (Termómetros)

1.- Corriente de aceite rico a la entrada de la primera

. , 

secc1.on. 

2.- Corriente de aceite rico a la salida de la primera 
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. , secc1on. 

3.- Corriente de aceite rico a la salida de la primera 

uni.dad de la segunda sección. 

4.- Corriente de aceite pobre a la salida del fondo de la 

torre. 

5. ·- Corriente de a �ei te pobre a la salida de la primera
. , secc1on .. 

6.- Vapor condensado a la salida de la segunda sección� 

Medidores de Freaión: 

lº- Corriente de aceite rico e la entred8 de la p:rimP.ra

. .. se0c:i.on. 

2.- Corriente de aceite rico a la salida de la primera 

secci5n. 

3,- Corriente de aceite rico a la salida de le segunde 
. , seccion. 

4.- Corriente de �ceite pobre a la salida por el fondo de 

la to:-:::re º 

5 .-- Corriente de aceite pobre a la salida de la primera 

secci6n. 

6 .- VPp,;r a la entrada de la segunda . , secc1.on. 

- Registradores de Flujo� Son necesarios a fin de llevar

el control de las cantidades de fluidos procesadas. Con�

tan de·un plato de orificio �orno elemento primario y de

un sistema de registro con mecanismo de relojería que ha-
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·, 

ce posible la graficación de curvas en c_artas que genera1_

m0nte deberán ser cambiadas cada 12 horas. Usaremos es

tos instrumentos er. los siguientes puntos: 

1.- Aceite rico a la entrada del sistema 

2.- Aceite pobre a la salida de la torre 

3.- Vapor a la entrada de la segunda sección. 

- Registrador-Gm'1 tirolador de Temperatura: Como necesitamos

que la temperatura de entrada del aceite rico a la torre

sea de 320°F constantemente es necesa�io utiliz�r un •dis

positivG que no solo registre esta temperatura dur8nte

las 24 horas, sino que ademés la mantenga cercana el. va

lor de 320°F. Para fülo haremos uso de los instrumentos 

de control automático q.µe se encargarán de esta terea con 

mayor eficiencia y menor costo que un con·crol manual. Las 

partes de este sistema de control, dispuest&s en forma de 
. o un diagrama de bloque aparece en la figura N 5. El sis-

tema de madición de este controlador consta de tres par

tes: 

1.- Termómetro (elemento primario).- Esta es la parte 

dol sistema de medición que es directamente sensitiva 

a la variable controlada (temperatura). El elemento 

primario convierte la energía del medio controlado en 

una· señal medible (presi6n de un fluido). 

2.- Bourdon (elemento de recepción).- Esta parte del si§ 
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tema evalúa la señal del elemento primario y la con

vierte en lecturas de escla, registros de carta y fa

cilita la actueción del detector de errores. 

3.- Tubo capilar (medio de transmisión). Esta parte del 

sistema lleva la señal del elemento primario al de r� 

. , cepcion. En algunos controles las tres partes mencio 

nadas arri�a están combinadas en una o dos unidades. 

4.- Elementos detectores del error: el detector del e

rror compara el valor medido de lo variable controla

da con el valor deseado de la misma y produce una se

ñal de error cuando existe una desviación. El a.0tec·

tor de errores es el corazón de un controladi:>:::- automá 

tico, para él,es la parte que siente la desviación:· 

la que primero impulsa una acción correctora_ 

5.- Amplificador: A fin de no restringir la sensitividad 

o exactitud del sistema de medición, el detector de

error debe tomar una porción muy pequeña de la poten

cia del sistema de medición. Por tanto las señales 

de error son generalmente·muy débiles. A fin de ope

rar la mayoría de los elementos finales de control, 

la señal de error debe ser amplificada en potencia. 

Por consiguiente, la mayoría de los controles a�tomé

ticos contienen un amplificador de potencia gue usa 

una potencia auxiliar para aumentar la intensidad de 
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la señal de error. 

6.- Motor operador: La señal de error debe ser converti-

da en correcciones a la variable manipuleda en el pro 

ceso. En la , 

de sistemas de control, esto mayor1a re-

quiere alguna forme de operador o motor para operar 

el elemento final de control. En el sistema de con-

trol operado por aire, el motor gue controla la válvu 

la de vapor es el motor de diafragma con aire. La 

presión de aire exterior es aplic�da al diafragma ope 

redor. 

7.- Elemento de control final: Este elemento corrie0 el 

valor de la variable manipula�a. En el sistema de 

control de la figura N° 5 el elemeEto de cont�ol fi, ... 

nal es la válvula de vapor gue está en contacto direc 

to con el agente de control (vapor) y corrige a la va 

riable manipulada (velocidad de flujo de vapor). 

Los procesos y el equipo asociado a ellos tienen 

las características de cambios retrasados en los valores de 

las variables del proceso. La instrumentación de control 

también tiene demoras de respuesta. En nuestro ca�o exis

ten los siguientes tipos de demoras: 

- Demoras de proceso�

a.- Capacidad del lado de aporte: capacidad calorífica

del vapor. 
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b.- Capacidad del lado de demanda: 

del aceite rico. 

capacidad calorífica 

c.- Resistencia de transferencia: resistencia al flujo 

de calor en la pared metálica y en las películss de 

los fluidos. 

d.- Velocidad-distancia: demora debida a la separaci6n 

entre el punto de entrade y el punto del elemento de 

medición, 

- Demoras del controlador:

a.- Elemento de medida: c�racterísticas de resistencia y

capacidad del elemento·de medida. 

b.- Controlador: a menudo despreciable 

c.- Transmisi6n� resistencia y cepacitancia de las li

neas de conección y del motor diafragma. 

d.- Elemento de control final: inercia friccional. 

Es obvio que las demoras de cualquier tipo deben 

ser reducidas a un mínimo por un cuidadoso diseño, selec

ción, instalaci6n y mantenimiento. 

Los instrumentos modernos de control industrial 

est�n disañados para producir varios modos de control. 

1.- Control On- ff 

2.- Control proporcional 

3.- Control proporcional integral 

4.- Control proporcional derivado 

5.- Control proporcional derivado integral. 
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Para el tipo de sistema que tenemos debemos de t� 

ner un tiempo de recupereci6n mínimo y el valor de nuestra 

variable debe ajustarse tanto como sea posible a 32oºF por

lo cual el control proporcional derivado parece ser el más 

aconsejable. 

12.2.- ESTIMACION DE LA INVERSION EN INSTRUMENTACION 
-·--- ---· --------·-----------

Después de la breve explicación acerca del funcio 

namiento de estos sistemas pasaremos a consi.derar el costo 

de la instrumentvción que tenemos en mente realizar, Los 

costos de los instrumentos para control aparecen consigna

dos en la pagina sigui13nte. La referencia utilizada para 

saber estos costos es: Chemical Eng. Plent Design: Vil··· 

brandt and Dryden-Cuarta edición, págs. 416-17. 
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COSTOS DE INSTRUMENTOS DE CONTROL VARIOS 

ESPECIFICACIONES PRECIO ESTIMADO (Rengo) 
------------ -------------------

Temperatura: 

Term6met�o de expansi6n 
(indicador) 

Presión: 

Bourdon tipo-gaugé (Condi� 
ciones no corrosivas 0�500 
psi) 

Medidores de flujo: 

Medidor de orificio (indi
cador) 

Instrumentaci6n para regi! 
tradores, un punto 

Instrumentós·de registro y 
control, un punto * 

-----------·--

BAJO 

3,310 

1,105 

9,960 

11,000 

16,600 

PROMEDIO ALTO 

8�020 12,700 

3,970 8,860 

22,100 32,800 

27,600 66,400 

38,700 88,500 

Los precios no incluyen la válvula de control principal. 

Agregar 35% por cargas de instalaci6n cuando el valor es 

men0r de 40,000 soles y 20% si es mayor que est� valor. 

-------···----------------------

Con estos datos podemos ahora estimar nuestra in

versión en instrumentaci6n. Consideraremos gue los precios 

de nuestros instrumentos están dentro del rengo promedio e
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incluímos el porcentaje de gestos de instalación. 

Estimación de la Inversión Inicial de Instrument� 

. , c1.on: 

']ermómetros (6): 6 X 8,020 = 48,120 

Manómetros (6): 6 X 3,970 = 23,820 

Medidores de Orificio (3): 3 X 22,100 = 66,300 

Registradores de flujo(3): 3 X 27,600 = 82,800 

Registrador controlador de. 
flujo = 38,700 

Válvula de control (1) = 50,000 

Todo esto puede ser resumido en el cuadro siguien 

te: 

Concepto Costo Inicial ·Instalación Total 

Termómetros 48,120 16,980 65,100 

Manómetros 23,820 8,380 32,200 

Orificios 66,300 23,300 89,600 

Registradores 82,800 28,700 111,500 

Registrador-Controla-
dor 38,700 13,550 52,250 

Vá-lvula 50,000 10,000 �0,000 

410,650 



XIII. ESTIMACION DE LA INVERSION TOTAL

Llegamos finalmente al punto en el cual debemos 

expresar en términos económicos el costo aproximado de nues 

tro sistema • 

En las secciones anteriores ya hemos encontrado 

los valores de los rubros más importantes gue componen la 

inversión total. En esta sección procederemos a la estima•

ci6n de la inversión total. A6n cuando el sistema de inter 

cambio de calor diseñado es solamente una parte de un dise

ño mayor que abarcaría la torre de destilación y otros equi 

�os, en la estimación de la inversión consideraremos rubros

tales como servicios, edificios, etc., con fines demostrati 

vos. 

La inversión total estará constituida por los si-

guientes rubros: 

Equipo 

Instalación 

Instrumentación 

��heria instalada 

Servicios eléctricos instal�dos 

Edificios (servicios) 

Mejora del área 

Servicios instalados 
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Terrenos 

Ingeniería y supervisión 

Gastos de construcción 

Honorarios contratista 

Contingencias 

Capital de trabajo. 

A contj_nuación procedemos a enumerar los valores 

que han sido calculados en las secciones anteriores. 

a. - Equipos:

7 unidades de la primera sección 

a soles 405,000 por unidad: 

2 unidades de la segunda sección 

a soles 300,000 por unidad: 

Inversión en eguipos 

b.- Gastos en tuberías y accesorios instalados 

Según el cuadro N° 8 estos costos son: 

c.- Gastos de instrumentación: 

De la sección 12 se obtiene: 

d.- Gastos de aislamiento 

De la sección 11 se obtiene 

2'835,000 

600�000 

3'435,000 

2'353,910 

410,650 

314,271 

J... fin de estimar la inversión total haremos uso 

de un método que expresa los distintos rubros como un por-

!·
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centaje del costo inicial del equipa principal. Los facto

res que usa este método aparecen consignados a continuación 

en la tabl� N° 6. Aqui se muestran los factores para tres 

tipos de industrias. Evidentemente la nuestra es una indus 

tria que procesa líquidos y con los valores de la columna 

de líquidos es que obtenemos los costos para nuestro caso 

en la quinta columna de la tabla. 

TABLA N
º 

6: ESTitJ!.iACION DE LA INVERSION TOTAL

Rubros 

- -

% de Equipo Entregado Nuestro 

A B e Caso. 
-- -----------------·-

Equipo 100 

Instalación 45 

Instrumentación 9 

Tubería instalada 16 

Scrv. Eléctricos instalados 10 

Edificios (servicios) 25 

Mejora de �rea 13 

Servicios instalados 40 

Terrenos 6 

Ingeniería Supervisión 33 

Gastos de Construcci6n 39 

Honorarios contratista l7 

Contingencias 34 

Capital de trebejo 68 

100 100 

39 47 

13 18 

31 66 

10 11 

29 18 

10 10 

55 70 

6 6 

32 33 

34 41 

18 21 

36 42 

74 86 

3 '435,000 

1'615,000 

378,000 

618,000 

343,500 

2'400,000 

206,000 

1'135,000 

1'410,000 

721,000 

1'440,000 

2'960,000 
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A �  Industrias que procesen sólidos 

B = Industrias que procesan sólidos y líquidos 

C = Industries que procesen líquidos. 
-------

Juntando los valores de la cuarta columna con los 

que ya tenemos calculados en las secciones anteriores se o� 

tiene el cuadro N
° 

9 que tenemos en la página siguiente y 

en donde obtenemos el valor de la inversión total. 

CUADRO N
º 

9: ESTIMACION DE LA INVERSION i'O!UL 

Rubro �ionto en Soles 
---------------------------

Equipo 

Instalación 

Instrumentación 

Tubería instalada 

Serv. Eléctricos instalados 

Edificios (Servicios) 

Hejora de Area 

Servicios instalados 

Terrenos 
---· ·---------- ·-----

TOTAL DEL COSTO DIRECTO 

3'435,000. 00 

1'615,000 . 00 

410,650.00 

2'353,910.00

378,000 .00 

618, 000 .00 

343,500.00 

2'400,000.00 

206,000 ·ºº

11'760,060.00
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Rubro Monto en Soles 

Ingeniería y Supervisión 1'135,000.00 

Gostos de Construcción 1'410,000º00 

TOTAL DIRECTOS+ INDIRECTOS 14'305,060.00 

Honorarios del contratista 721,000.00 

Contingencias 1'440,000.00 

CAPITAL FIJO 16'466,060.00 
--

Capital de Trabajo 2'960,000.00 
---

INVERSION TOTAL 19'426,060.00 
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1.'IV. RESUMEN DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES 

En las páginas que siguen se mostrarán, en forma 

breve, los resultados obtenidos e lo largo de todo el desa

rrollo del diseño. 

En primer lugar presentaremos las características 

técnicas de los aspectos relacionados con la transferencia 

de calor en las dos secciones de nuestro sistema. Luego 

aparecerán los demás aspectos de Ingeniería en general con

siderados dentro del diseño. A continuación se procede a 

enunciar los resultados obtenidos. 

14.1- SECCIOlL_pE RECUPERACION DEL CALOR CONTENIDO EN LOS 

FONDOS DE LA TORRE 

Para esta sección se han obtenido los siguientes 

resultados: 

a.- Especifica cienes de Diseño: 

- Flujo de Aceite Rico:

- Flujo de Aceite Pobre:

- Temperaturas de los Flujos!

Aceite Rico a la entrada

Aceite Rico a la salida

Jl.cei te Pobre a la entrada

Aceite Pobre a la salida

335,000 Lbs/Hr. 

290,000 Lbs/Hr. 

85.0ºF 

254-.78°F 

320.ooºF

133.50ºF 
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Caída de . , presion en los intercambiadores sol8mente: 

Aceite Pobre: 

Aceite Rico: 

- Distribución de los Flujos:

Por los tubos:

Por los cascos:

- Coeficiente Global de Transferencia

de calor, (BTU/pie2 .ºF. Hr.) 

- Area Teórica necesaria: 

- Area real asignada: 

2 .52 psi. 

90.30 psi. 

Aceite Pobre 

Aceite Rico 

62.10 

8�570.00 pie2

9,905.00 pie2

b.- Características de las Unidades seleccionadas: 

TAMAÑO 22" - 240" TIPO B.E.S. 

- Area de una Unidad

- Número de unidades necesario

- Diámetro de los tubos:

- Espesor de le pared de los tubos:

1,415 pie2

7 unidades 

3/4 pulgada 

18 BWG 

- Forma de Arreglo de los tubos en el casco: Triangular

- Peso de los tubos:

- Material de los tubos:

Número de pasos por los tubos:

- Número de pasos por el Casco:

- Tipo de deflectores:

- Corte del deflector:

Distancia entre deflectores:

15/16 pulgadas 

Admiralty 

Uno 

Uno 

Segmentados 

4 .4 pulgadas 

10 pulgadas 
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Los resultados pare esta secci6n son: 

a.- Especificaciones de Diseño: 

- Flujo de Aceite Rico:

- Flujo de Vapor necesario:

- Temperaturas de los flujos:

Aceite Rico a la entrada

Aceite Rico a la salida

Vapor condensándose:

335,000 Lbs/Hr 

14,850 Lbs/Hr 

254.78ºF

320.ooºF

338.COºF

- Caída de presi6n en los intercambiadores so�a

mente:

i1..cei te Rico: . 5.57 psi. 

- Distribución de los Flujos:

Por los tubos: Aceite Rico 

Por los cascos: Vapor 

- Coeficiente Global de Transferencia
.. 

pie2 ºF)de calor, (BTU/Hr. 239.50 

- J...rea Teórica necesaria: 1,262.00 pie2

- i:.rea real asignada: 2,144.00 pie
c::

b.- Características de las Unidades selecci0nadas: 

Tl�MI1.NO 22" - 192" TIPO BEL 

- hrea de una unidad

- Número de unidades·necesarias

- Diámetro de los tubos:

1,072.00 pie
2 

dos. 

3/4 pulgada 
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- Espesor de la pared de los tubos: 18 BWG 

Forma de arreglo de los tubos en el 

casco: Triangular 

- Paso de los Tubos:

- Material de los tubos:

- Material del Casco:

- �úmero de pasos por los tubos:

- Número de pasos por el casco:

15/16 pulgadas 

Admiralty 

Acero al carbón 

Dos 

Uno 

Los deflectores son similares a los de la sec

ci6n de recuperaci6n de calor.

14.3.- DISPOSICION DE LOS EQUIPOS 

Los equipos deberán ser dispuestos en un terreno 

de 50 x 38 pies con un área de 1,900 pies2 • Las unidades

de intercambio estarán en forma de batería, una al costado 

de la otra tal como se aprecia en la figura N° 3 de la pági

na 202. 

14.4.- NECESIDADES DE TUBERIAS. Y ACCESORIOS 

Las necesidades de tuberías y accesorios fueron 

establecidas en la 
. , 

6.3 y son como sigue: secc1.on 

Tubería recta: 595 pies 

- Válvul·e de Acero al carbón .. de 300 Lbs. 74 unidades 

- Codos de 90°, acero al cerb6n 89 unidades 
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- Tes, de acero al carb6n, soldadas 

- Bridas, acero forjado, cuello soldado 

36 unidades 

250 unidades 

Las dimensiones y carscterísticas técnicas de la tubería 

son: 

- Material:

- Diámetro nominal:

Número de schedule:

14.5 .- CAIDA DE __ rREs;,r:oN EN TUBERIAS 

Acero al carbón 

6 pulgadas 

40 

La caída de presión en los sistemas de int8rconec 

ción es como sigue: 

Caída de presión del aceite rico: 

Caída de presión del aceite pobre: 

14.6.- QAIDA DE PRESION TOT!L E� EL SIS�M! 

38 .10 psi. 

19.90 psi. 

Tomando en consideración las caídas de presión en 

los equipos y en les tuberías, podemos encontrar dos presi2 

nes principales de diseño, éstas son: 

a.- Presión de descarga de la Bomba que debe impulsar al a

ceite rico a travéz d�. todo el sistema: (193.97 + 

O .01983L), en donde L es la _longitud de tubería desde la 

salida de la bomba hasta la entrada al sistema, supues

ta horizontal. 

b.- Presiór. en la succión de la bomba que debe enviar el 
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aceite pobre al campo, al salir del sistemo: (37.58 -

0.01.483 L') en donde L' es la longitud de tubería desde 

la salida del sistema hasta la succión de la Bomba, su

puesta horizontal. 

14.7.- COSTOS DE LA TUBERIA Y ACCESORIOS 

Los costos.de la tubería y accesorios fueron est�

blecidos en el cuadro de la sección X, página 148 y son: 

2'353,910 soles. 

14.8.- AISLAMIENTO 

El sistema en su totalidad d�beri ser aislado t�r 

oicamente a fin de reducir el mínimo las pérdidas de calor 

en el ambiente. El material seleccionado para el aislamieD, 

to es la Magnesia al 85% en espesores distintos, así: 

- Espesor del aislamiento de Tuberías: 1 1/2 pulgadas 

- Espesor del aislamiento para equipos: 3 pulgadas 

Los costos globales del material aislante instalado son: 

- Costo del aislamiento de tuberías: 

Costo del aislamiento de equipos: 

- Costo total en aislamiento: 

14.9.- INSTRUMENTOS DE CONTROL 

1.36, 223 sol.es 

1 ?8,048 sol.es 

314,271 sol.es 

A fin de tener un buen control de la marcha del 
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proceso de calentamiento, es necesario disponer de los ins

trumentos siguientes: 

- Termómetros:

- Manómetros:

- Medidores de Orificio:

- Registradores de Flujo:

- Registrador Controlador de Flujo

- La inversión total en instrumentación es:

14.10.- INVERSION TOTAL 

S-·ds

Seis 

Tres 

Tres 

Uno 

410,650 soles 

El monto de la inversión total estimada para nue� 

tro sistema es de: 19'426,060 soles 

Algunos de los rubros más importantes de esta inversión son: 

- Costo Directo 

- Total de Directos mas Indirectos: 

- Capitel Fijo: 

Capital de Trabajo: 

11'760,000 soles 

14'.305,060 soles 

16'466,060 soles 

2 '960,000 sol.es 

Los diferentes rubros en forma detallada se en

cuentran en la tebla de la página 252 • 

14.11,- CONCLUSIONES 

Al iniciar este trabajo nos habíamos fijado dos 

metas pr�ncipales. 

- El desarrollo del diseño en sí, y

- El establecimiento de un método general aplicable al dise
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ño de intercambiadores de calor de casco y tubos. 

Los resultados mostrados anteriormente constitu-
. . . .., . 

yen la respuesta al primero de nuestros objetivos. 

En lo referente a nuestro segundo objetivo, an

tes de pasar a enunciar el método propuesto, obtenido en b� 

se al presente trabajo, debemos de distinguir dos tipos de 
. . . 

situaciones que se pueden presentar en el diseño de inter

cambiadores de calor: 

a.- El primer caso se presente cuando al enunciar un pro

blema de intercambio de calor, se proporcionan los valo 
. . . 

res de los fluidos intercambiantes y solo se dan e cono 

cer dos temperaturas, debiendo las otras dos ser fija

das en el desarrollo del diseño. Un ejemplo de este 

caso es el diseño de la secci6n de recuperación del e� 

lor cont.enido en los fondos de la torre, en el cual se 

dan como datos los flujos de aceite pobre y de aceite 

rj.co y sus temperaturas de entrada en el sistema y qu,2 

da por determinar las temperaturas restantes. 

b.- El segundo caso es aquel Em el que se conocen todas 

las temperaturas de los fluidos y queda por d�terminar 

el valor de uno de los flujos. Un ejemplo de este ca

so es el diseño de le sección a vapor en el cual· se c.2, 

noce� todas las temperaturas y solo queda por conocer 

el flujo de vapor gue es necesario condensar a fin de 
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conseguir nuestros objetivos. 

Como consecuencia de la existencia de estos dos tipos 

de problemas y en base al trabajo desarrollado en el diseño· 

de este sistema de precelentamiento, paso a proponer dos m� 

todos de diseño aplicables para cada uno de los casos consi 

derados. 

Los métodos son muy similares en cuanto a su es-

tructura pero difieren en algunos detalles importen tes ca-

racterísticos de cada problema. Paso enseguida a proponer 

los métodos de diseño enunciados anteriormente: 

- ¡,JETODO I :

Diseño de un Sistema de Intercambio de Calor cuando se CQ

nocen solamente dos de las cuatro temperaturas de diseño. 
- . 

El método consta de los siguientes pasos: 

1.- Selecci6n del Equipo de intercambio de Calor apropia

do y establecimiento de los detalles internos de dis� 

ño. En esta parte del diseño deberán de considerarse 

los siguientes puntos: 

- Selección del tipo de unidad a usar.

- Selección de los tubos en cuanto a diámetro, espe-

sor de pared, forme en que van dentro del casco y

distancia entre los mismos así como el material de

que están fabricados.
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- Selecci6n de los deflectores horizontales o vertica 

les necesarios considerando el tipo, dimensiones y

distancias entre los mismos dentro del casco. 

- Establecimiento del ·costo de las unidades de inter

cambio.

Pere la selección de los equipos deberán tomarse 

en cuenta las propiedades de los fluidos que se manipulan 

así como los rangos de temperatura y presión en los que el 

proceso tiene lugar. 

2.- Diseño Preliminar.- A lo largo del diseño prelimtnar 

se fijan ciertas propiedades y valores que luego nos 

servirán para el establecimiento de.los valores defini

tivos de diseño y también para tomar decisiones en lo 

referente a la selección del tamaño de unidades que se 

usarán y en la fijación de las dos temperaturas aún des 

conocidas. El diseño preliminar comprende los puntos 

siguientes: 

a.- Selección del tipo de Flujo: esto es si el flujo 

será en contracorriente· o en corrientes paralelas, 

de acuerdo al servicio que se preste y a las propi� 

dades de los fluidos. 

b.- Establecimiento de temperaturas de diseño provisio

n�les: En esta parte del diseño procedemos a dar 

valores provisionales a les dos temperaturas que no 
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conocemos. Los velores gue se den a estas tempera

turas son erbitrerios y dependerán en gran parte de 

la experiencie del diseñador a fin de que se aproxi. 

roen a los valores finales que serán obtenidos luego. 

c.- Cálculo de la Diferencia Medie de Temperatura; Con 

los valores de las temperaturas provisionales proc� 

demos a obtener el valor también provisional de la 

diferencia media de temperatura según la fórmula a

decuada. 

d.- Elección del tamaño de Casco Provisional: · De una 

manera semi-empírica podemos seleccionar un tamaño 

de casco según nuestros deseos _de tener un flujo 

turbulento o laminar. En la generalidad de los ca

sos lo que se busca es tener un flujo turbulento 

taBto en los tubos como en el casco por lo que una 

pauta para este selecci6n es fijar el máximo n6mero 

de tubos que debemos usar para que el n6mero de Ro� 

nolds no sea inferior a 12,600. Una vez elegido el 

tamaño de casco provisional podemos pasar a calcu

lar las resistencias a la transferencia de calor. 

e.- Cálculo de la Resistencia Global a la Transferen

cia de Calor: En el caso de intercambiadores de 

casco y tubos comprende el cálculo de tres resisten 

cias, a saber: 
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- Resistencia de la película de fluido dentro de 

los tubos. 

- Resis��ncia de  la pared metálica.

- Resistencia de la película del fluido que va por

el casco�

f.- Cálculo de le caída de presi6n de las corrientes: 

Esto es, calcular la caída de presión del fluido 

que va por los tubos y del que va por el lado del 

casco. 

g.- Distribución de los Flujos: Tomando como base los 

valores de la resistencia a la transferencia dG ca

lor y los de las caídas de presión de los fluidos, 

podemos establecer finalmente cual es el fluido que 

debe ir definitivamente por los tubos y cual por el 

casco. Para ello deberá calcularse las resisten-

cia s y las caídas de presión �ara los dos casos po

sibles y comparando estos valores y tomando en con

sideración algunos otros factores de índole econ6mi 

ca (menos costos operativos) se debe establecer la 

distribución més conveniente. 

h.- Establecimiento del número de Pasos: Tomando en 

cuenta los valores de le caída de presión en·ambos 

lados, los de le resistencia global a la transferen 

cie de calor (que variarán como une consecuencia de 
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la corrección de la Diferencia Media de Temperatu

ras) y factores de tipo operativo debemos estable

cer el número de pasos por los tubos y por el casco· 

que usaremos en el diseño final. 

i .- Selección del tamaño de Unidad Adecuado: Tomando e .. 

en cuenta factores económicos (menor inversión ini

cial) y factores operativos (menor caída de presi9n, 
. . 

menor érea necesaria) podemos seleccionar el tamaño 

más adecuado calculando las propiedades necesarias 
. . . 

para cada caso (área necesaria, caída de presión, 

inversión inicial, etc.) 

j.- Cálculo del ace�camiento Económico: En todas las 

partes anteriores hemos trabajado con las temperat� 

ras provisionales fijadas arbitrariamente. En esta 

sección se determinarán las temperaturas definiti

vas. Para ello se determinarán beneficios económi

cos para cada par de valores de las temperaturas y 

el par de valores que nos de un mayor beneficio se

rá el elegido. 

3.- Diseüo Final.- Con los valores definitivos de.las tem

peraturas obtenidos en la sección precedente, se proce

de a calcular los valores definitivos del diseño ·de la 

form& siguiente: 

a.- Balances de Calor: a fin de obtener el valor del 
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calor transferido entre los tluidos. 

b.- C§lculo de la diferencia Medie de Temperatura: con 

los valores definitivos de las temperaturas. 

c.- Célculo de la Resistencia Global a la Transferencia 

de Calor: gue consta como siempre de tres componea 

tes más uno adicional correspondiente a las resis

tencias por ensuciamiento, esto es: 

- Resistencia de la película del fluido que va en

los tubos.

- Resistencia de la pared metálica.

- Resistencia de la película del fluido que va por

el ca seo.

- Resistencias de ensuciamiento: debidas a depósi .. �

tos de materias extrañas tanto en el exterior co

mo en el interior de los tubos.

d.- Cálculo del Coeficiente Global de Transferencia de 

Calor: 

f.- Cálculo del área de transferencia necesaria •. 

g.- Cálculo del número de unidades neces.arias. 

h ft - Cálculo de la caída de presi6n en las corrientes. 

i�- Consideración de un factor de seguridad: esto es, 

conceder un exceso razonable de área de transferen

c.ia, teniendo en cuenta que los valores te6ricos 

calculados pueden tener un margen de error. El va-
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lor de la holgura dependerá del método empleado al 

evaluar las resistencias y caídas de presi6n. 

- METODO II

Diseño de un Sistema de Intercambio de Calor cuan 

do se conocen todas las temperaturas y se debe determinar 

el valor de �no de los flujos. 

El método conste de los pasos siguientes: 

1.- Selecci6n del Equipo de Intercambio: Al igual que en 

el primer método conste de las siguientes partes� 

- Selección del tipo de unidad.

- Selección de los tubos y del tipo de arreglo de los

mismos.

- Selección de los deflectores.

- Establecimiento del costo de las unidades.

2.- Diseño Preliminar: Igualmente aquí fijamos algunos va

lores y especificaciones que servirán como base para 

los pasos siguientes. Consta de los pasos siguientes: 

a.- Selecci6n del Tipo de Flujo. 

b.- Balances entálpicos: En estos balances entálpicos 

queda fijado el valor del flujo que no conocíamos. 

En el caso desarrollado anteriormente este flujo 

era el de vapor. 

c.- Cálculo de le Diferencia Media de Temperatura: En 
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este caso es el valor definitivo ya que les tempera 

turas están fijadas. 

d.- Elecci6n del Tamaño de Casco Provisional: Al igual 

que en el primer método el tamaño provisional se 

elige de acuerdo a criterios semi-empíricos y tra

tando ·de obtener siempre un flujo turbulento. 
" 

e.- Cálculo de le Resistencia Global a la Transferencia 

de Calor: que consts de. cuatro partes: 

Resistencia del lado interior de los tubos. 

- Resistencia de la película de fluido en el exte

rior de los tubos.

- Resistencia de le pared metálica, y

- Resistencias de ensuciamiento.

f.- Cálculo de la Caída de Presión en 1-as corrientes: 

Esto es, calcular la caida de presi6n en el lado de 

los tubos como en el del casco. 

g .- Seldcción del tamaño de Ca seo: Esto se realiza ca 1, 

culando la resistencia global, el área necesaria, 

la inversión inicial y la caída de presión de las 

corrientes para cada caso (esto es: para cada tam� 

ño de casco considerado/ y de acuerdo a estos valo

res y considerando factores o�eracionales se selec

ciona el tamaño de case.o más adecuado. 

h.- Establecimiento del número de �asos: Se realiza 
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igualmente, comparando los valores econ6micos y op� 

racionales para cada caso considerado y seleccionaB 

do el más ver.tajoso. 

3.- Diseño Final.- Para este método, el diseño final es mu 

cho más corto puesto que en el diseño preliminar se han 

fijado muchas propiedades y valores que son definitivos 

(Diferen�ia media de temperatura, flujo de los fluidos, 

etc.) y en le selecci6n del tamaño adecuado se han obte 

nido los valores de la resistencia global, del coefi

ciente global, del número de unidades necesario, etc. 

por lo que solo queda por considerar lo siguiente: 

a.- Factor de Seguridad: Esto es, proveer los márgenes 

para los posibles errores de cálculo. 

b.- Cá1culo de la caída de presi6n de las corrientes� 

Tanto de la corriente que circula �orlos tubos co

mo de la que va por el casco y tomando en considera 

ci6n el número real de unidades a usar. 

Como se podrá apreciar este segundo caso es mucho 

más simple que el anterior como consecuencia de la fijaci9n 

de la_s tem-peratura s. 

Como una última conclusión -podemos efirmar lo si

guiente: Hemos podido epreciar a travéz de todo el diseño 

que en éste no sólo están involucrados cálculos matemáticos 

más o menos com-plicedos que al final nos dan una respuesta 
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definitiva; sino que a todo lo largo de 61 existen pa·sos en 

los cueles la decisi6n final no aparece en una f6rmule met� 

mátice sino que tiene que ser adoptada por el diseñador de . 

ocuerdo a su criterio y experiencia previa. 

Esto quiere decir que la exactitud con que se es

tablezcan los coeficientes de película no es una garantía 

suficiente como para asegurar que el diseño es correcto; y 

que, el éxito final dependerá de factores extra-matemáticos 

toles como le selección del equipo, del tipo de deflectores, 

do la distancie entre los mismos, de la selección de los t� 

bos, del arreglo de los mismos, etc., factores que solamen

te pueden ser bien eveluados con una amplia experiencia an-

terior. Este hecho ha conducido a una alta especialización 

en este campo, a tal punto que el diseño de intercambiado

res de calor.ha llegado a convertirse en toda una rame de 

la Ingeniería Química. 

Otro aspecto que cabe mencionar aquí es el que se 

refiere a los factores económicos que entran en juego en el 

diseño. Muchas veces se pueden tomar decisiones basados en 

el criterior de une menor inversión inicial y esto_ puede 

ser lo correcto. Pero ocurren casos en que una alternativa 

que requiere una menor inversión inicial presente por otro 

lado cara_cterísticas que hacen que sus costos operativos 

sean ligeramente mayores. Como es sabido, los costos oper� 
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tivos se repiten o a veces se incrementan con el tiempo de 

donde puede resul ter gue a la larga una el ternativa de me•• 

nor costo inicial sea anti-económíce comparada con otra de 

costos operativos ligeramente menores y de inversi6n ini

cial mayor. 

Los errores que se cometan en este aspecto pueden 

no t�ner mayor significaci6n en los gastos totales de una 

planta si se trata de una unidad únicamente. Pero si el e

rror cometido involucra a un número apreciable de unidades 

y se repite para el caso de ampliaciones o edificaci6n de 
. . 

plantas nuevas, entonces sus consecuencias si pueden ser fu 

nestas económicamente hablando. 
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