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INTRODUCCION

La elaboracidn de los productos comerciales,a partir del pe-
tr6leo,se realiza a través de una serie de operaciones uni-
tarias.Todase ellas necesitan cantidades importantes de ener-
gfa calorifica,para obtener un gradiente de temperatura,que
permita el fraccionamiento del petr&leo.

En cualquier caso,el ciclo t&rmico de una unidad consiste,

en llevar la alimentacidn a una temperatura elevada y,a con-
tinuacidén,enfriar los productos obtenidos,a una temperatura,
que permita enviarlos a los tamques de almacenamiento.Al tra-
tar de reducir al maximo el costo,debido a el valor de las
calorias,liberadas en el horno de calefaccidn de la carga,se
hace preponderante una buena recuperacidn de calor,entre 1la
alimentacidn fria y ias extracniones calientes de la instala-
cién.Este equipo de raecuperacion estd formado por un conjun-
to de intercambiadores de calor,

Para obtener una buens medida del rendimiento de un intercam-
biador de calor,es necesario que comparemos el coeficiente
global de servicio con el coeficiente global limpio,calculado
por las condiciones de flujo,obteniendose de estos,la resis-
tencia de ensuciamiento.

Cumple pués este trabajo de prqporciorar un metodo de calculo
de "Rs" y luego aplicarlo a un programa IBM,pues su calculo

a mano,hace que sea engorroso utilizar este factor perini-
camente.De este célculo,rd%ido del "Rs'",el ingeniero tiene

en sus manos decidir si el intercambiador puede geguir operan-

do,cumpliendo las exigencias del proceso.



De importancia adicional,el calculo del Rs,podrfa indicar va-
lores de servicio,que pueden ser utilisados para futuros di-

sefios de intercambiadores.
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CAPITULO 1

Este capitulo representa una sintesis,de todo el trabajo,pre-
eentado a continuacidn.
En primer lugar presentamos un resumen de los capitulos pre~
cedentes,luego las conclusiones y recomendaciones objetadas
a este trabajo.
1.1) RESUMEN :
1.1.1) CONCEPTOS GENERALES :
Definimos,conceptos biasicos,tales como,los mecanismos debi-
do a los cuales se transmite el calor de una fuente al reci-
bidor.En esta parte nos ocupamos,en forma breve,de la conduc-
cidn,conveccidn y la radiacidn.
Conduccidn : transmisidn de calor,a escala molecular,a través
de una pared sdlida.Segiin la ley de Fourier la relacidn ba-
sica del flujo de calor por corduccidn estd dada,por:

q/A = -k.dT/dx
Conveccidn : es la transferencia de calar entyre partes rela-
tivamente calientes y frias de un fluida.Se le denomina cop-
veccidn libre cuando no hay agente externo,que ayude la trans-
ferencia,de lo contrario es llamada conveccidn forzada.La con-

. o . . . o o
veccidn puede ser descrita,por la siguiente ecuaciodn:

Radiacidén : es la tercera forma,estudiada,de la transferencia
de calor.Puede Trealizarse a través del vacio absoluto,pués
involucra la transferencia de energia radiante y considera-
da,como tal,con la teoria electromi@gnetica.Boltzman estable-

cid la siguiente ecuacidn,para esta forma de transferencia:



-En el acapite 2,2,de procesos de transferencia de calor,nos
ocupamos,brevemente,de las principales operaciones unitarias
en las que se utiliza la transmisidn de calor.
-A continuacidn definimos los intercambiadores de calor y tam-
bi&n los tipos existentes,a saber:

Intercambiadores de doble tubo

Intercambiadores de haz tubular y carcaza
Nos ocupamos detenidamente de los intercambiadores de haz y
carcaza,pues estos,son los mas usados en refinerfa.Asi mis-
mo dentro de este tipo de intercambiadores,nos ocupamos de
los intercambiadores de pasos midltiples.
1.1.2) CALCULO Y DISENO DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR :
Presentamos en este capitulo una pauta metodoldgica de como
disefiar un intercambiador de calor de haz de tubos y carcaza.
En el acdpite 3.1 se presenta la metodologia tedrica de como
dimensionar un intercambiador,habiendo decidido tentativamen-
te las condiciones de proceso.
A continuacidnlas ecuaciones de cédlculo,que nos permiten de-
finir las dimensiones de este.
El m€todo seguido para las ecuaciones de cllculo fue el de
Kern, Fn realidad,solo, difiere del de Donohue en el cédlculo
de la velocidad médsica en el casco, asi tambi&n como en la
caida de presidn en este. Kern, solo, toma en cuenta la ve-
locidad mdsica transversal, pero define un didmetro equi-
valente para las ecuaciones de cdlculo de los coeficientes

peliculares.,



1.1,3) ANALISIS TEORICO DEL RENDIMIENTO DE UN INTERCAMBIADOR
DE CALOR

La resistencia, ocasionada por el ensuciamiento de un inter-
cambiador, es el factor por el cual nos aseguramos que dicho
aparato transfiera la cantidad de calor de diseno, operando
a condiciones establecidas.
Cuando en un intercambiador, este facter, sobrepasa el 1Imi-
te de disenio, tenemos pues, que hay una menor transferencia
de calor.
El "fouling" es considerado en el coeficiente global de trans-
ferencia de calor, como :

1/Ud = 1/hio + 1/ho + Rdio + Rdi

Rd = Rdio + Rdi
Generalmente, la mayor parte, de esta suciedad, estd formada
de materiales indeseables presentes en el Stock deﬂcuuh, tal
como, sedimentos, sales e hidrocarburos de alto peso molecu-
lar.
Estos depbsitos aumentan casi proporcionalmente al tiempo.
Este factor Rd de disefio permite proteger al intercambiador,
de entregar menos calor que el requerido por el proceso,por
un per{odo de un ano a afio y medio.
La resistencia de ensuciamiento de servicio es facilmente
calculable,con una relacidn aritmetica entre el coeficien-
global de 2#¢rvicw Ug y el coeficiente global de transferen-
cia limpio Ul,asi :

Rs = 1/Ug - 1/U1

(o))

Rs = (Ul - Ug)/Ul.Ug



Cuando Rs »Rd,como sucede después de un cierto tiempo de ser-
vicio,el aparato no transferirad la cantidad de calor igual

a los requerimientos de proceso y debe ser limpiado.

-A continuacidn presentamos la secuencia de ecuaciones para
el c8lculo del Rs y algunas objeciones a ecuaciones que tuvie-
rén que condicionarse para ser utilizadas en un computador
electrdnico.

-Cn el acépite 4.4 presentamos ¢l problema que se desarrolla-
r8 en el computador electrdnico.

1.1.4) PROGRAMA IBM UTILIZADO :

Este programa permite el cdlculo del Rs en aproximadamente
dos minutos,pudiemdo disainuir este.

El programa IBM,se realizd en lenguaje fortran,utilizando el
sistema OS,en el centro de compnto de la UNI.Consta de un pro-
grama principal,dos subprograma: function y una subroutine.
1.1.5.) CONSIDERACIONILS ECONOMICAS :

En esta {ltima parte presentamos un pequefio cdlculo del aho~
rro que se logra,cuando se mantienen a los intercambiadores
transfiriendo la cantidad de calor de diseio.

Al perder unos grados de temperatura,en el trem de intercam-
biadores,se traduce en un costo extra de combustible en 1los

hornos para lograr la temperatura de proceso.

1.2) CONCLUSIONES :

a.) E1 metodo seguido para la evaluacidn del inter-
cambiador,se ajusta al de Kern.

b.) E1 cdlculo del Rs permitiria temer una buena

recuperacidn de calor por el control que este impone al apa-



rato.

c.) E1 computador electrdnico nos ofrece el cdlcu-
lo rapido del Rs,pués su cdlculo manual es muy engorroso y
mucho mds para un tren de intercambiadores.

d.) E1 ahorro que se presenta (solo por 10°F de pé:-
dida) nos indica un buen indice para su inmediato uso en re-
finerias.,

e.) Este progruma,puece ser usado para realizar los
calculos pertinentes para adaptar un intercambiador a un pro-

ceso dado,aumentando las ecuaciones de caida de presién.

1.3) RECOMENDACIONES

a.) Este programa,se adornd,con datos de salida,si
se requiere el minimo gasto dc mdquina suprimir estos.Solo
es de gran valia,para el ingeniero,el Rs.

b.) Usar este programa,para evalvar intercambiado-
res,en la refineria,pues se necesita por la naturaleza de la
industria.Alin mds por usar,tren de intercanbiadores,de 6 o 8
aparatos,

c.) Debido &l constante aumento del costo de ener~
gla,se necesita,mantener todos los aparatos recuperadcres de
esta,trabajando en forma eficiente.

d.) Investigar acerca del uso de aditivos anti-

fouling,en estos aparatos,
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CAPITULO 2

Comensaremos diciendo que la transferencia de calor,es la
ciencia de la termodindmica que trata de las transiciones
cuantitativas y reacamodos de energfa como calor.

Esta ciencia se encuentra intimamente ligada con la rasbn de
intercambio de calor entre cuerpos calientes y frios,fuente y
recibédor respectivamente.El flujo neto se produce siempre

en el sentido de temperaturas decrecientes.

Las leyes de la transmisidn de calor son de mayor importancia
en el disefio y operacidn de cslderas,hornos,pre-calentadores,
intercambiadores,enfriadores,evaporadores y condensadores en

numerosas industrias diferentes.

2.1) MECANISMOS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR:

Los mecanismos en virtud de lcs cuales puede fluir el calor
son tres:corduccidn,conveccidn y radiacidn.Aunque muchas de
las aplicaciones ingenieriles son combinaciones de dos o tres,
2.1,1) CONDUCCION:

8e realizxa a través de un material fijo sin que se produsca
un desplasamiento observable de la materia.Tiene lugar a es-
cala molécular y el mecanismo corresponde a un transporte de
la cantédad de movimiento de las mol&culas individuales a 1lo
largo del gradiente de temperatura.

El ejemplo mas simple se presenta en el flujo de calor a tra-
v8s de solidos opacos,tal como,los ladrillos de las paredes
de un horno o la pared dd de um tubo met@lico.

LOs fundamentos de la conduccidn de calor se le atribuyen



generalmente a Fourier.La conduccidén se comprende facilmente
considerando flujo de calor a través de s8lidos homogé&neos
isotrbpicos,debido a que en este caso no hay conveccidn,y

el efecto de radiacidn es despreciable excepto que el s8lido

sea translucddo a las ondas electromagn&ticas.

Labo
FRi0

Tcmperur;ra. 4;’ t4
Cuerpo  Caliente

L .Ern‘b!rafu ro. d;‘

Cuerpo Frio

X

Fig. 2.1 Flujo de calor a trav&s de una pared
En la pared estacionaria mostrada en la fig.2.1,el flujo de
calor serid a angulos rectos a la pared,si las superficeds de
las paredes son .isot@rmicas y el sdlido es homogémeo & iso-
trdpico.POr lo tanto segin la ley de Fourier,la relacidén basi-
ca del flujo de calor por conduccidn es la proporcionalidad ‘
existente entre la velocidad de flujo de caior a través de
una superficie isot&rmica y el gradiente de temperatura exis-
tente en dicha superficie.

dq/dA =-k.dT/dx ‘ 2.1
siendo: A drea de la superficie isot@rmica

X distancia medida en direccién normal a 3a sup.
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q velocidad de flujo de calor a través de la super-
ficie en direccidn normal a la misma.

T temperatura

k constante de proporcionalidad.
La derivada parcial de la ecuacidn 2.1 pone de manifiesto
el hecho de que la temperatura puede variar tanto com la lo-
calizacién como con el tiempo.El signo negativo refleja el
hecho fisico de que el flujo de calor se produce de mayor a
menor temperatura,de modo que,el signo del gradiente es con-
trario al del flujo de calor .E1l drea A es la de una superfi-
cie perpendicular al flujo de calor y que la distancia x es
la longitud del camino medido perpendicularmente al drea A.
La conduccidn que tiene lugar con una distribuicifén constan-
te de temperatura recite el nombre de condudécidn en estado
estacionario*.En este estado,T es una funcidn exclusiva de
la posicién y la velocidad de flujo de calor en un punto cual-
quiera es constante.Para flujo estacionario unidamensional
la ecuacidn puede escribirse como:

q/A = -k.dT/dx 2.2
La constante de proporcionalidad k,se le conoce por conduc-
tividad térmica.Esta conductividad se evalua experimentqlmen—
te y esta basicamente definida por la ecuacidn 2.lj;es tambié&n
una funcidn de la temperatura,pero la variacidn es relativa-
mente pequeiia.
La conductividad t&rmica de los s8dlidos es mayor que la de
los 1fquidos,la que a su ves es mayor que la de los gases.Es

mfs facil transmitir calor a través de un s8d6lido que a tra-

*Se alcanza manteniendo en contacto la pared estacionaria

con el lado caliente y el lado frio durante un tiempo sufir
cientemente grande., . )
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v8s de un 1fquido y mds facil por un 1fquido que por un gas,
2,1.2) CONVECCION:

Es la transferencia de calor entre partes relativamente ca-
lientes y frias de un fluido.Es debida principalmente al mo-
vimiento del fluido.El fluido frio adyacente a superficies
calientes recibe calor que luego transfiere al resto del flui-
do frio mesclB&ndose con &1.Se le denomina canveccidn libre

o natural cuando el movimiento del fluido no se complementa
por agitacifn mecé@nica,de lo contrario se le conoce con el
nombre de conveccidn forsada.

Las convecciones libre y forzada ocurren a diferentes velo-
cidadeayla iltima es la mds ripida y por lo tanto la més. co~
mGn.

La conveccidn puede ser descrita por una ecuacidn,que imita’

la de conduccidn y es dada por:

dQ/dA = U.AT = U (Tc-TEf) 2.3
donde Tec temperatura media del fluido caliente

Tf temperatura media del fluido frfio

U factor de proporcionalidad.

La constante de proporcionalidad U,es un t&rmino sobre el
cual tiene influencia la naturaleszsa del fluido y la forma

de agitaci8n.Se le denom#na coeficiente de transmisidn de ca-
lor y se le evalua experimentalmente,

Consideremos una pared de tuberia con conveccidn forsada de

diferentes magnitudes a ambas lados del tubo (Fig. 2.2).



Te

Fig.2.2 Flujo de calor a través de una pared de tu-
heria.

Cualquiera de las resistencias puede ser evaluada obtenien-
do la diferencia de temperatura entre la superficie del.tubo
y la temperatura promedio del fliuido . La transferencia de
calor puede detérminarse a parti:r del cambio de calor sensi-
ble en cualqdéiera de Jos fluidos y en la longitud del tubo
en la cual ocurre la transferencia.

Luego :

remplasando las resistencias por sus reciprocos:

Q = Ai.hi.Ati = ho.Ao.Ato
Los reciprocos de las resistencias de transferencia de calor
tienen las dimendiones de BTU/ hora - pie2 -°F y se les 1lla-
ma coeficientes dndividuales de pelicula o simplemente coe-

ficientes de pelicula.

Ademds de que el coefiuvuiente de pelficula es una medida del



flujo de calor por unidad de superficie y por unidad de dife-
rencia de temperatura,indica la raszén o velocidad a la cual
fluidos que tienen una variedad de propiedades fiIsicas y ba-
jo diferentes grados de agitacidn,transfieren calor,

El coeficiente de pelIcula)originado por conveccién for:ada)
a un fluido incompremxsible que viaja en flujo turbulento pee
por una tuberfa de difmetro uniforme a flujo de masa constan-
te,depende de la velocidad,densidad,calor especifico,conduc-
tividad t&rmica,viscosidad,densidad,asf como por el didmetro
interno de la tuberfa.La velocidad,viscosidad,densidad y dié-
metro afectan el grueso de la pelficula del fluido en la pamred
del tuba a través de l1a cual el calor debe ser conducido pri-
mero,tambi&n tienen influencia cobre el grado de meszcla del
fluido.La conductivided t&rmica y el calor especifico refle-
ja la veriaciin del promedio de la temperatura del fluido co-
mo resultado de la absorcidn uniforme de cal&r.

Bebido a lo anterior se han buscado correlacdones empiricas
de todas las variaﬁles y luego aplicarlo a datos experimenta-
les.Mediante el analisis dimensional se ha formulado pata el
c8lculo del coeficiente pelicular:

hD/k = 2.6

Los exponentes se evaluan de datos experimentales.Los princi-
pales grupos adimensionales,han tomado nombres en honor a 1los
primeros investigadores de flujo de fluidos y transferencia
de calor.(Mepciono los utilizados en propdésito de este traba-
jo).

Nimero de Reynolds Re DG /A

Nimero de Prandtl Pr cM/k



Nmero de Nusselt Nu hD/k
2.1.3) RADIACION:
Esta tercera forma de transferencia de calor,a diferencia
de las dos anteriores que requieren de un medio para trans-
portar el calor de la fuente al recibidor,puede realisarse
a través del vacfo.absoluto.La radiacidn involucra la trans-
ferencia de encergfa radiante.Parte de la energfa radiante se
absorve por el recibidor y parte es reflejada por &1,
La energfa radiante es de la misma naturaleza que la lux vi-
sible ordinaria y se considera tambi&n con la teorfa electro-
magnética de Maxwell (ondas electreamagn&ticas,consistentes
en un campo el&ctrico oscilante acompafiado por un campo mag-
nético tambi&n oscilante en fase con &1).
Todas las sustancias a temperaturas superio?es al cero abso-
luto emiten o reciben una energia radiante,que es indepen-
diente de los agentes externos.Se le denomina radiacibn tér-
mica.
Boltsman establecid que la velocidad a la cual una fuente da

calor es :

dQ =F. € dA.T4 2.3
donda:

(v constante de Stefan-Boltzman,dimensional

E emisividad,adimensional

T temperatura absoluta.

En esta ley,conocida como la ley de la cuarta potencia, € se
determina exparimentalmente al igual que la conductividad tér-

mica o el coeficiente de pelficula.



2.2) PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR:

En los procesos industriales la energia calorifica se trans-
mite por cualquiera de &k las diversas formas ya estudiadas,
aunque casi siempre son combinaciones de dos de ellas.Es muy
importante en todo caso la diferencia de temperaturas entre
fuente y recibidor,ya que representa el potencial por la cual
la transeferencia de calor se lleva a efecto.

Los procesos de transferencia involucran la cantidad de calor
que debe transferirse,las rasones a las cuales puede transfe-
rirse debido a la naturalesa de los cuerpos,la diferencia de
potencial,la extensidn y arreglo de las superficies que se -
paran la fuente y el recibidor,y la cantidad de energfa mec8-
nica a disiparse para facilitar la transferencia.La pé&rdida
de calor por un cuepo (fuente) deberd ser igual al calor ab-
sor\ﬂdo por otro (recibidor)’dentro de los confines del sis-
tema.

Los principales equipos para los procesos de transferencia

de calor se definen por las funciones que desempeiian en el
proceso .Los intercambiadores recuperan calor entre dos co-
rrientes Los calentadores se usan primariamente para calentar
fluidos de proceso y generalmente se usa vapor.Los enfriado-
res se emplean para enfriar fluidos de proceso y generalmen-
te se usa agua.Los condensadores son enfriadores cuyo propd-
s8ito principal es eliminar calor latente .en lugar de calos
sensible.Los hervidores tienen el propdsitn de suplir los re-
querimientos de calor en &os procesos,como calor latente.Los
evaporadores se emplean para la concentracidn de soluciones

por evaporacidn de agua,si ademis de agua se vaporisa cual=



quier otro fluido la unidad es un vaporisador.

En estos equipos el calor se transmite por diverses mé&todos,
por ejemplo:conduccidn en calentadores de resistencia el&ctri-
cajconduccifn-conveccidn en intercambiadores,generadores de
vapor y condensadores;radiaciﬁn en hornos.

Todos estos equipos desempefian un papgel importante en la in-
dustria.Este trabajo se ncupa de los intercambiadores y se

presenta en las capitulos precedentes.

2.3)INTERCAMBIADORES DE CALOR:
Los intercambiadpres de calor son tan importantes y tan amplia-
mente utilizados en las industrias de proceso que su disefio
ha logrado un gran desarrolao.
Existen normss ideadas y aceptadas por TEMA (Tubular Exchan-
gers Manufacturers Association) que especifican con detalle
los materiales,metodos de construcci&n,téﬁnica de diseno y
dimensiones de intercambiadores.
2,3.1) TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR:
Existen dos tipos de intercambiadores:

~-Intercambiadores de doble tubo

Intercambiadores de hax tubular y carcaza
A.-INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO.-
Estan constituidos por dos tubos concentricos unidos por sus

extremos mediante codos.(Fig. 2,3)
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Fig. 2.3 Intercambiador de calor de Tubos Concentricos
Todos los elementos del aparato esté% unidos por enpglmei,Que
permiten desmontarlos rapidamente para la limpiesa o ia iub.—t
titucidn de tubes,
Los tubos empleados son generalmente de acero de caracteris-
tices IPS y Schedule 40 (anexo 1)
Estos intercambiadores son interesantes depido a la facili~
dgd que ofreeen en su desmontaje y transformacifn,.Se reali-
sa tambi&n el intercambio a contracorriente puré lo queé sig-
nifica un m@gnifico rehdimiento.
Las superficies mayores realizables son del orden de 15 mtl,
Generalmente su empleo esta limitado a los productos sucios,
muy calientes y de pequefio caudal,
Los inconvenientes que presentan estos aparatos son:riesgos
de fugas en los empalmee,flexién del tubo interior di la lon-
gitud es importante,superficie de transferencia pequefia en
relacidn con el volumen global del aparato como consecuencia

del radio mfnimo de los codos que limita la aproximacibn de



los tubos.

B.- INTERCAMBIADORES DE HAZ TUBULAR Y CARCAZA:

Este tipo de intercambiador es el mas usado en refinerfas.Es-
ta constituido por un haz de tubos montados sobre dos placas
tubulares que llevan un nfimero determinado de placas deftec-
toras(chicanas) .Por cada extremo se fijan las cajas de distri-
buicifn que aseguran la circulacidn del fluido por el interior
de los tubos,en varias fases.El has de tubos esta alojado

en una carcasa provista de una tobera de entrada y otra de
salida,para el segundo fluido que circula por el exterior de
los tubos,siguiendo el camino impuesto por los deflectores.

El intercambiador con cabezal de tubos fijos,es el tipo mas

simple de estos y se muestra en la fig. 2.4

Fig. 2.4 Intercambiador de Cabexal Fijo
Las partes esenciales son:a) Carcaza,equipada con dos entra-
das y que tiene dos cabezales de tubos. b) Cabezales de Tubos,
se encuentran a ambos lados y sirven tambié&n como bridas pa-
ra fijar las dos cajas de distribuicidn. c) Cajas de Distri-
buicifn,a ambos lados que permiten la entrada y salida del

fluido por el interior de &ns tubos. d) Placas Deflectoras,



son placas transversales que modulan el camino del fluido

que circula por el exterior de los tubos. e) Espaciadores,
consisten de un pasador atormillado en el cabeszsal de tubos

que mantiene firmemente a los deflectores.

=CARCAZA.-8son generalmente tubos de acero al carbono de ca-
racteristicas IPS y Schedule 30.Para didmetros nominales in-
feriores a 24 pulgadas se emplea un tubo de acero IPS (Sche-
dule 30 hasta 12 pulg. y 1 cmt. de espesor entre 12 y 24 pulg,)

8i la presifn de servicio es inferior a 20 Kg/cmt? Para mas

de 24 pulg.lia carcaszsa se hacen de planchas de acero enrro-
lladas y soldadas.

Las toberas de entrada y salida se sueldan o no con una pla-
ca de refuerso segiin la presidn de servicio,ademas,llevara
tambi&n la placa de identidad del aparato.

-HAZ DE TUBOS.-los tubos se fabrican en todos los metales con
un determinado didmetro exterior y definido espesor de pared,
segin el nimero BWG.Las longitudes normales de los tubos son
de 8,12,16 y 20 pies. (Anexo 1)

El equipo de has de tibos y carcaza,involucra la expansidn
de un tuto en um cabezal de tubos y por lo tanto la forma-
cifn de un sello que no fuga bajo condiciones rasonables de
operacidn.Unejemplo sencillo y comiin de tubo expandido se

muestra en la siguiente fig.
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Tubo Rolado
En algunos casos es deseable instalar tubos de manera que

puedan ser removidos facilmente,tal como lo muestra la sgte,

fig.

Ranvra
paro. apreldr
e qvillo

L

Fig. 2.6 Casquillo .
En la pré&tica,los tubos se instalan en el cabesal de tubos
mediante casquillos y usando anillos de metal suave como em-
paques.

Los tubos para intercambiadores,no deberdn confundirse con
tubos de acero u otro tipo de tuberia obtenida por extrusidn
a tamafios normales de tuberia de hierro.lLos tubos.usados'cum—
Plen con normas muy estrictas en sus medidas y se encuentran

disponibles en varios metales .dependiendo de las condiciones

de uso,a saber:



acero al carbono,para uso general

almiralty,para los que trabajan con agua de mar

aceros aleados,para productos corrosivos y tempera-

turas elevadas.

aluminio o cobre,para temperaturas muy hajas,etc.
Los tubos no pueden instalarse muy cerca uno de otro,ya que
una franja demasiado estrecha de metal entre los tubos adya-
centes,debilita estructuralmente 21 cabezal de tubos.Las nor-
mas TBMA especifican una distancia mfnima de centro a ceatro
de los tubos.
log tubos se fijan en el cabe:al)de tuboa/eegﬁn una disposi-
cifn,ya sea de paso cuadrado o paso triangular.Teniendo en
cuenta la orientacidn del haz en relacidn a la direccidén ge~-
neral del fluido que circula en la carcaza se obtienen las

cuatro disposiciones siguientes. (Anexo 2)



Fig. 2.7 Disposicidn de los tubos del has
El paso triangular permite colocar alrededor de un 10 % de -
mas de tubos que en el paso cuadrado sobre un cabezal de tu-
bos de didmetr@ dado,pero,en contra tiene que hace imposible
la limpieza por el exterior de los tubos,introduciendo ras-
cadores o rayadores a trav@s del haz.Para estos aparatos es
necesario recurrir a la limpieza quimica y reservar su em-
pleo a productos limpios.
Luego excepto cuando la carcasza tiene gran tendencia a -ensy-
ciarse,se debe usar el paso triangular para colocar lo? tu-
bos pues se obtiene una area mayor de transferencia.
Por otra parte la disposicidn en cuadro provoca una menor
caida de presidn en el lado de la carcaza que la disposicidn
triangular.,
-DEFLECTORES.-80on placas transversales que tienen por finali-
dad alargar el camino del fluido que circula por la carcasza
y mejorar asf la transmisién por el exterior de los tubos,

Ve -
aumentando la velocidad.Claro esta que se logran coeficientes
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de transferencia de calor mas altos cuando el fluido se man-
tiene en estado de turbulencia.

Hay varios tipoe de deflectores,que se empé&ean,pero los nas
comunes estan constituidos generalmente por un disco que tie-
ne un difimetro ligeramente inferior al de la carcaszsa y que
posee un segmento libre,con un drea que representa del 20%

al 45% de la seccidn total.Normalmente dan una altura del seg-

mente libre del 25% Z2el didmetro interior de la carcasa.
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rig. 2.8 Deflectores segmentados
La distancia/centro a centro entre los deflectores se ilama
espaciado de los deflectores,generalmente no es mayor que el
didmetro interior de la carcaza,ni menor que un quinto de es-
t® didmetro.
Ademgb estas chicanas aseguran Ja rigides del haz y son soli-

darias del cabezal de tubos por medio de unos pasadores ator-

nillados que ocupan el lugar de los tubos.(Fig. 2.9)



Fig, 2.9 Fijacifn de las Chicanas

Por filtimo,al nivel de la brida de entrada en la carcasa,ge-
neralmente se suelda sobre el haz una placa perforada que e-
vita la erosi@n en los tubos..

Con la introdugcidn del haz de tubos en la carcasa se asegu-
ra la circulacidn del fluido por el exterior de los tubos.Las
ci;culacién del fluido por el hazx se asegura poniendo una ca-
ja de distribuicidn,que lleva las bridas de entrada y salida,
y una caja de retorna.Poniendo tabiques en estas cajas se a-
segura que el fluido atraviesze,sucesivamente,varias seccio-
nes del hax,l1o que tiene por objeto aumentar la velocidad y
elevar asi el coeficiente de transmisidn por el interior de
los tubos.La estanqueidad de les tabiques pegados al cabeszal

de tubos,hace que disminuya el pniimero de tubos a utiliszarse.

2.,4) TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE HAZ Y CARCAZA:

El intercambiador mostrado en la fig. 2.4 es el mas simple
de estos,debido a que opera con un solo paso de fluido en el
lado de la carcaza y un solo paso en el lado de los tubos.Se

le denomina intercambiador 1-1,.



Se distinguen tres tipos de aparatos:

2.4.1) INTERCAMBIADORES CON CABEZAL DE TUBOS FIJO:

En estos el cabezal puede estar directamente sonldado sobre
la carcaza.Son de construccidn poco costosa y permiten alojar
el ma@ximo nimero de tubos,pero solo se pueden utiliszar si 1la
diferencia de temperatura entre el fluido caliente y frfo es
pequefia de modo que la dilatacidn o contraccidn del haz sea
aceptable.Ademas su limpieza solo se efectila por medios qui-
micos,por lo que s® usa en refinerjas es muy limitado.(Fig.
2.14.a)

2.4.2) INTERCAMBIADORES DE CABEZA FLOTANTE:

En este tipo uno de los cabesales es fijo,bloquede,entre las
bridas de la carcaza y la caja de distribuicidn.E1l segundo
cabesal,de di&metro inferior lleva la caja de retorno y se
puede mover libremente por el interior de la capota que cie-
rra la carcasa.

El cabexal flotante puede juntarse con la caja de retorna de
diferentes maneras.Se puede atornillar,do que disminuye el
niimero de tubos en el cabezal,se le denoména cabezal flotan-
te de arrastre.El atornillador no solo reduce el niimero de
tubos,sino que tambi&n provee de una canalizacidn de flujo
no deseable entre el banco de tubos y la carcaza.Para estos

problemas se usa un anillo seccionado.(Fig. 2.10’e)
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Fig. 2.10 Ensamble de anillo abhrazadera dividido
Alln cuando es relativamente cara su manufactura tienme un gran
nlmero de ventajas mecadnicas.El cabezal flotante de tubos se
sujeta mediante una abhragzadera que se coloca detras del cabe-
gal de tubos,el cual esta dividido por mitad para permitir
desmantelarse.
Estos aparatos permiten la expansidén t&rmica del hasg,asi co-
mo su limpieza mecadnica,constituyendo casi la totalidad de
intercambiadores usados en la refimeria.(Fig. 2.1%.b)
2.4,3) INTERCAMBIADORES CON TUBOS EN U :
Utiliza tubos doblados en forma de U,suprime un cabeszal de
tubos,conservando las propiedades de expansidn de la cabesa
flotante,
La economia por anular una placa tubular se compensa por la
imposibilidad de la limpieza mec@nica y por un niimero de tu-
bos menor debido al didmetro minimo de curvatura de los tubos,
lo que obliga al constructor a dejar umn espacio libre en el
centro del hax.(Fig. 2.1%.c)

Su uso generalmente,es en los reboilers a vapor.



-Haca tubular

deflaclor
’
_ ._,/ Chiana
Jfe tubo
"
S
. distribucion
tobem
|
Fig. 2.11l.a Intercambiador de placas tubulares fijas
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Fig. 2.1l1l.c Intercambiador constituido con tubos en U
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2.5) INTERCAMBIADORES DE HAZ Y CARCAZA DE PASOS MULTIPLES:

gn la construccidn de intercambiadores de paso milltijle se

pueden utiliszar velocidades

méds elevadas,tubos mds cortos y

resolver mas facilmente el problema de la expansifn.Em estos

disminuye la seccidn libre para el flujo,por lo tanto,aumen-

ta la velocidad,dando lugar
transmisidén de calor.

Sus principales desventajas
mds complicado y por lo que
cidn en el aparato debido a

tiplicacidén de las pé&rdidas

a un aumento del coeficiente de

son de que el intercambiador es
aumentan las p&rdidas por ffric-
la mayor velocidad y a la mul-

de entrada y salida.

En las siguientes figuras mostramos intercambiadores 1-2 y

2-4,respectivamente,.

Fig. 2.12 INTERCAMBIADOR 1-2




En un intercambiador de 4 pasos la velocidad media en los tu-.
bos es cuatro veces mayor que en un intercambiador simple que
tiene el mismo nlimero y tamafio de los tubos y operando con i-
gual caudal del fluido.El coeficiente de transmisidn del lado
de los tubos es aproximadamente 40'8 = 3.03 veces mayor y to-
davia puede ser mayor si la velocidad en la unidad de paso sim-
ple es suficientemente pequeiia para dar lugar a flujo laminar.
La p&rdida de presidn pur friccidn es aproximadamente 42'8 -
48.5 veces mayor.

El disefio mas econdmico corresponde a una velocidad tal en los
tubos que el incremento del costo de la potencia necesaria
para el bombeo se compense con ia disminucidn del costo del
aparato.Una velocidad demasiado baja ahorra potencia de bom-
beo pero en cambio requiere un intercambiador excesivamen-

te grande,y por consiguiente,muy costoso.

En los intercambiadores de paso miltiple se utiliza un nimero
par de pasos por los tubos,generalmente.Un tipo muy utilizado
es el intercambiador i-2 de corrientes paralelas-contraco-
rriente,en el cual el fluido de la carcaza circula en un paso
y el 1iquido del lado de los tubos lo hace en dos pasos.El
intercambiador 1-2,tiene una importante limitacidn y es debi-
do al paso de flujo en corrientes paralelas,pu&s no permite
que la temperatura de uno de 1los fluidos a la salida sea muy
proxima a la temperatura del otro fluido a la entrada.

En un intercambiador 2-4 se puede obtener una mejor recupera-
cidén de calor.Opera con dos pasos por el lado de la carcaza

Yy cuatro pasos en el lado de los tubos,luego se consiguen ma-

yores velocidades y un coeficiente m3s elevado que en un in-



tercambiador 1-2 que opere con las mismas velocidades de flu-
jo.

Generalmente cuando se requieren intercambiadoree 2-4 o de ma-
yor nimero de¢ pasos,se instalan intercambiadores 1-2 en se-
rie.Es decir si requerimos de un intercambiador 4-8,se puede
lograr con & intercambiadores 1-2 en serie o con 2 intercam-

biadores 2-4 en serie.
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CAPITULO 3
CONSIDERACIONES BASICAS PARA EL DISENO DE
INTERCAMBIADOR DE CALOR
Dimensionar un intercambiador de calor

Calculo y disefio de un intercambiador.
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CAPITULO 3

En todo cédlculo de intercambiador de calor el objeto es obte-
ner la recuperacidn de una eantidad de calor en condiciones
econ8Smicas Sptimas,que son un compromiso en*re los gastos de
inversidn y los gastos operatorios.La dualidad transmisidn

de calor-p&rdida de carga domina todo el problema.

Los coeficientes son tanto mayores cuanto la velocidad es ma-
yor y por lo tanto el niimero de Reynolds elevado,lo que pro-
voca una reduccidn de la superficie a proyectar.En contrapar-
tida,la elevacidn del niimero de Reynolds provoca un aumento
en la pérdida de carga y que conduce a emplear una bomba con
presidn de impulsidn superior,lo que exige mas energia.De ma-
nera que lo que se gana en la superficie del aparato se pier-
de con el crecimiento de los gastos operatorios,

Otro indice de la incidencia indirecta de la velocidad de
circulacidn es el ensuciamiento de los tubos,que se traduce
en resistencia a la transmisidn.Los depdsitos sobre los tubos
reducen la cantidad de calor transmitida por una superficie
dada y determinan la frecuencia de las paradas para limpiay

y los gastos de mantenimiento.

3.1) DIMENSIONAR UN INTERCAMBIADOR:

Para dimensionar un intercambiador los calculos pueden ha-
cerse de una manera ordenada,suponiendo la existencia de un
intercambiador y probdndolo para los factores de obstruccidn
y caidas de presidn deseadas.

De los componentes de la ecuacidn de Fourier Q = Ud.A.At,

Q se cilcula de las condiciones del proceso y &t se obtie-



ne suponiendo cierta trayectoria del fluido.Las incognitas
restantes son Ud y A.

El coeficiente de diseno Ud a su vex se relaciona mediante

un factor de ensuciamiento razonable con el coeficiente de
transmisidon limpio Ul,que refleja las caracteristicas de trans-
ferencia de los dos fluidos.Si se supone un valor Ud,esto per-
mite un cadlculo de prueba de A.

Cuando el valor de A se combina con la longitud del tubo y

un arreglo determinado de los mismos,es posible obtener el
tamaiio de la carcaza del intercambiador.

Habiendo decidido tentativamente que fluido pasara por los
tubos,el nfimero de pasos por tubos,como tentativa,puede a-
proximarse por la cantidad de fluido en los tubos y el .niime-
ro de tubos correspondiente al valor de prueba de A.

Si el niimero de pasos en los tubos se ha supuesto incorrec-
tamente,un cambio en este altera la superficie total que con-
tine una carcaza dada,ya que,el niimero de tubos para una ¢ar-
cagza de cierto didmetro varia con el niimero de pasos en los
tubos.

Si el niimero de pasos supuesto fue satisfactorio,esto da un
valor de hi arriba de Ud y la caida de presidn no excede la
caida de presidn permisible para el fluido.Se puede proceder
hacia el lado de la carcaza suponiendo un espaciado de 1los
deflectores como prueba,el cual puede varidse,si se est; en
error,sobre un amplio rango sin alterar hi,A oA t computados
previamente para el lado de los tubos.

Es siempre ventajoso,hacer los computos primero para el la-

do de los tubos para justificar el uso de una carcaza en par-



ticular.
Al calcular un intercambiador ,el mejor es el mas pequefio,
que con un disefio estandard llene los requerimientos de cai-
da de presibn y de factor de obstruccifn.
Limitaciones,tal como,el rango extremo del espaciado de 1los
deflectores

Espaciado mdximo = DI de la carcasza,pulg.

Espaciado minimo = DI de la carcasza/5
originan el hecho de que a espaciadod mads amplios el flujo
tiende a ser axial en lugar de através del hax de tubos, y
a un espaciado demasiado cerrado hay excesivas fugas entre
los deflectores y la carcasa.
Las diferentes combinaciones del numero de pasos en los tubos
y el espaciado de los deflectores permiten variaciones de 1la
velocidad mdsica y en los coeficientes de pelicula sobre 11-
mites bastante amplios.El niimero de pasos en los tubos puede
variase de 2 a 8 y en earcasas muy grandes hasta 16.La velo-
cidad mdsica en la carcasa puede alterarse hasta cinco veces
entre el minimo y el mdximo del espaciado de los deflectores.
En los intercambiadores 1-2 el minimo rendimieiito se obtiene
con dos pasos en los tubos y el mdximo espaciado de los de-
flectores.Para el lado de los tubos en el flujo turbulento:

hi ence’® 3.1

3.2

donde n es el niimero de pasos y L la longitud del tubo.Tenien-
do hasta 8 pasos en los tubos con el mismo didmetro interior

de 1la carcaza,los cambios que ocurren son:



hi (8 pasos )

hi (8 pasos )

pero:
APt (8 pasos) g2
APt (2 pasos) 2i

Vemos que,aunque,el coeficiente de transferencia puede au-

mentarse tres veces,la caida de presidén debe aumentarse 64

veces.
Para flujo laminar la disposicidn
energia en el bombeo aumentara el

tybos en:

hi (8 pasos) 8 1/3
______________ = (----) =
hi (2 pasos) 2

siempre que el fluido se maneje
so0s8.E1l lado d2 la carcasza puede
te por :

5

ho » Gso'

2
DPs vvGs . (N+1)

de una cantidad mayor de

coeficiente del lado de 1los

1.58

en forma laminar en ambos ca-

representarse aproximadamen-

donde N es el nilmero de deflectores y N+l el niimero de cruces

del haz de tubos.Los cambios en el lado de la carcasza entre

el minimo y el madximo espaciado de los deflectores son:

ho,min. s 0.3
____________ = (m===) =
ho,max. 1

pero,



Contrarestando esto,sin embargo,esta el hecho de que el lado
de la carcaza da coeficientes de pelicula de mas alto orden,
para la mds pequefia de las dos corrientes 3i hay una gran di-
ferencia en el peso del flujo del fluido.

Por otro lado,hay numerosas ventajas en la estandarizacidn
del diametro exterior,grueso y longitud de los tubos usados
en la planta.Esto reduce el niimero de tamafios y longitudes
que deben almacenarse para remplazar los tubos que acusen fu-
8as.Esto tambi&n reduce el niimero de herramientas.necesarias
para su instalacidén,limpieza y mantenimiento.

La seleccidn del di&metro del tubo es un aspecto econdémico.
Cuanto ma@s pequeiio el diéﬁetro del tubo,se eequerira para u-
na superficie dada una carcaza menor,mayor valor de hi y me-
nor costo inicial.La naturaleza de la wvariacién del costo,se

muestra en la siguiente fig.
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Fig. 3.1 Costo de la superficie tubular VS. didme-

tro exterior del tubo.(Sieder,Chemical Eng.)
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El costo por pie cuadrado aumenta grandemente a medida que

el didmetro se aleja de 1 pulg.

Similarmente a mayor longitud de tubo menor didmetro en 1la
carcaza para una superficie dada.En la siguiente fig. Bse mues-

tra la variacidn de este costo.
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Fig. 3.2 Costo de la superficie tubular VS. longi-
tud de tubo,(Sieder,Chemical Eng.)

La variacidn del costo entre el uso de tubos de 12,16 y 20
pies no varia grandemente,. P
El menor costo de la superficie obtenido de tubod de pequero
diadmetro y gran longitud se contrarestra por el hecho de que
el mantenimiento y particularmente su limpieza son mds costo-
s08.Si los tubos son demasiado pequerios,menos de 3/4 pulg.
de didmetro exterior,habrid demasiados para limpiar y hay me-
nos facilidad para manejar y limpiar los tubos pequefios.Si
los tubos son muy largoa,es dificil remover el haz de tubos

y debe proveerse de espacio no solamente para el intercambia-

dor,sino que tambiém debe haberlo para extraer el haz de tu-



bos.
En refinerfias generalmente se usan tubos de 3/4 pulg.de dida-

metro exterior y de una longitud de 20 pies de largo.

3.2) CALCULO Y DISERO DE UN INTERCAMBIADOR :
El bosquejo para el disefio de un intercambiador es el siguien-
te. (metddo de Kern)
Se necesitan tener como datos,de las condiciones del proceso,
tanto del fluido caliente como del fluido frfio lo sgte. : tl,
tZ,W,c,syM,k,Rd,AP.
La longitud del tubo,didmetro exterior y espaciado,pueden ser
especificados por la practica industrial.
Las ecuaciones fundamentales para este cdlculo,se dan a con-
tinuacidn (se adoptd @1 sistema ingles en unidades),
3.2.1) CALCULO DEL FLYJO DE CALODR :
Para cualquier tipo de aparato utilizado,s8i solo se tiene en
consideracidn las condiciones de entrada y salida de los dos
fluidos,se puede estahblecer el balance térmico global del a-
parato escribiendo que la cantidad de calor Q pérdida por el
fluido caliente es igual a la que toma el fluido frio,si se
desprecian las pérdidas térmicas:

Q = W.C.(T1-T2) = w,c.(t2-tl) 3.3
Como se ha visto anteriormente,aplicando la ecuacidn de Fou-
rier al conjunto del aparato,tenemos:

Q = U.A.0tm 3.4
donde :

A es la superficie total de intercambio que opera

el aparato.



U el coeficiente de transmisidn global
Atm la diferencia de temperatura media entre los dos
fluidos.
Los valores de U y Atm son funcidn de la disposicifn interna
de los tubos,del niimero de pasos y de las caracteristicas del
movimiento de los fluidos.
El objeto de disefiar un intercambiador es precisamente asumir
U yAtm a partir de las caracteristicas de los aparatos y de
los fluidos,para luego,determinar el Area requerida que cum-
Pla con ciertas restricciones.,
3.2.2) DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA
Cuando un fluido se calienta o se enfrfa,su temperatura es
variable a lo largo de la seccidn transversal de la corrien-
te.Si el fluido se calienta,su temperatura es maxima junto a
la pared de l& superficie de calentamiento y va disminuyen-
do a medida que se avanza hacia el centro de la corriente.Lue-
go es preciso obtener una temperatura media de la corriente
y es la que alcanzaria toda la corriente del fluido que atra-
vieza la seccidn en cuestidn.
La evolucidn de la temperatura en cada fluido a partir de las
temperaturas de entrada Tl y tl,que condiciona directamente
el valor medio de tm,es funcidn de
-La naturaleza y caudales respectivos de los dos flui-
dos
-E1 sentido del movimiento relativo de los dos flui-
dos que pueden circular: a) contracorriente pura o
acorrientes paralelas,como es el caso de intercambia-

dores de doble tubo. b) a contracorrientes mixtas,



sucesivamente a contracorriente y a corrientes para-
lelas,para los aparatos de varios pasos,.
Para la derivacidn de la diferencia de temperatura entre dos
fluidos,deben hacerse las siguientes suposiciones:
-El coeficiente de transferencia de calor U es constante en
toda la trayectoria. |
~Las velocidades masicas de los fluidos son coanstantes,obede-~
ciendo los requerimientos del estado estable.
-E1 calor especifico es constante sobre toda la trayectoria.
-No hay cambios de fase en el sistema.La derivacidn es apli-
cable para cambios en el calor sgnsible.
~Las pérdidas de calor son despreciables.
La md@s dudosa de estas suposiciones es la de constancia del
coeficiente tstal de transferencia,pués este varia con las
temperaturas de los fluidos.DeBido a que este cambio con 1la
temperatura es gradual,de manera que,cuando los intervalos
de temperatura son moderados,la suposicidn de que U permane-
ce constantelno conduce a un error importante.
3.2,2,1) CONTRACORRIENTE PURA: -

Solo se produce en aparatos de doble tubo.

Te saezz-Te
fi 3 — t;

= sl AL
g AN l / #_’/*t

T2 |
t . :
F

Fig. 3.3 Intercambio a contracorriente pura




Aplicando la forma diferencial de la ecuacidn del estado es-
table,

dQ = U, (T-t).a".dL 3.5
donde,a" son los pies cuadrados de superficie por pie lineal
de tubo &

a".dL = dA
De un balance diferencial de calor:

dQ = W.C.dT = w.c.dt 3.6
donde Q es el 1fmite cuando dQ varia de 0 a Q.
En cualquier punto en el tubo de izquierda a derecha,el ca-
lor ganado por el fluido frio es igunal al cedido por el flui-
do caliente.
Haciendo un balance desde L=0 a L=x,8e tiene:

W.C.(T-T2) = w.c.(t-tl) 3.7
de donde :

T = T2 +(wc/WC) (t-tl) 3.8
de las ecuaciones 3.5 y 3.6,sustituyendo por T

dQ = w.c.dt = U.(T2 + (we/WC).(t-tl)-t).a".dL

donde t y L son las unicas variables -

3.9
Integrando dL entre O y L, y dT entre tl y t2
UA 1 T2-(we/WC).tl+((we/WC)-1).t2
----- I T e X 1V
we ((we/WC)-1) T2-(wec/WC).tl+((wec/WC)-1).¢tl
Sustituyendo T2 de la ecuacidn 3.7 y desarrollando:
UA 1 Tl-t2
----- = mee———e—eeee—e= IR, m———————— 3.11

we (we/HWC)-1 b T2-t1l
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Sustituyendo para wc/WC la ecuacidn 3.7,queda como:

UA 1 Tl-t2
_____ L I« J
we ((T1-T2)/(t2-¢t1))-1 T2-tl
t2-tl Tl-t2 .
B e ln, —===-- 3.12
(T1-t2) - (T2-cl) T2-t1

Puesto que Q = w.c.(t2-tl) y sustituyendo At2 y Atl para las
temperaturas terminales caliente y fria ¥1-t2 y T2-tl,
Q = VA, (-===r-meee ) 3.13
1n At2/4¢tl

Si la diferencia entre las dos terminales At2-Atl se escribe
de manera que sea positiva,entonces la razdn de las dos ter-
ninales tomadas en el mismo orden es numericamente mayor que
uno,eliminanddse cualquier confusidn debido a signos negati-
vos.La expresidn entre paréntesis en la ecuacidn 3.13 es 1la
media logaritmica de ia diferencia de temperaturas y se abre-

via con las siglas MLDT.

-~

Luego:
Q = U.A.At = U.A.MLDT
y -
(Tl1-t2) - (T2-tl) At2-Atl
At = MLDT = ————e-emmmmmmem e R 3.14
In (T1-t2)/(T2-tl) 1n At2/A tl

3.2,2.2) CORRIENTES PARALELAS:
Se obtiene permutando la entrada por las3lida,en un intercam-

biadoy de contracorriente.
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Fig. 3.4 ITntercambio a corrientes paralelas

El fluja a corrientes paralelas se utiliza muy poco en un in-
tercambiador de un sclo,debido a que,segiin se deduce de 1la
Fig. 3.4,n0 es posible conseguir que la temperatura de sali-
da de un fiuido se aproxime a la de entrada del otro.

El flujo en corrientes paralelas se utilizg en casos especia-
les cuando es preciso limitar la temperatura maxima que debe
de alcanzar el fluido frio o cuando interese que la tempera-
tura de uno de los fluidos varie rapidamente.

Las ecuaciones ba@sicas son las mismas que para flujo en con-
tracorriente pura.Considerando de nuevo la diferencia del ter-

minal caliente At2 = Tl-tl,como la diferencia de temperatue

Bl - =

L : s g : :
ra mayor en flujo paralelo y Atl = T2-t2 la diferencia de tem-

ﬁeratura menor,el resultado es:
at2 - atl

3.2.,2.3) INTERCAMBIADORES POR UN PASO POR EL LADO DE LA CAR_
CAZA:
Consideremos un intercambiador 1-2,como se muestra en la si-

guiente figura,para el arreglo de la tobera indicado:
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Fig. 3.5 Relaciones de temperatyrvra en un inter-
cambiador 1-2

Respecto al fluido de la carcaza,un paso en los tubos esti
en contracorriente y el otro en paralelo.Ya sabemos que,ma-
yor diferencia de temperatura se encuentra cuando las corrien-
tes de proceso est;; en contracorriente y menores diferen-
cias para el flujo en paralelo.
El intercambiador 1-2 es una combinacidn de ambos,y la LMTD
bara contracorriente o flujo paralelo no puede ser la dife-
rencia verdadera de temperatura para un arreglo contracorrien-
te-paralelo.
El m&todo empleado es una modificacidon de la derivacidn de
Underwood y se presenta en la forma final propuesta por Na-
gle y Bowman,Mueller y Nagle.
La.constancia dei coeficiente de transmisidn U y los calores
especificos,se puede admitir siempre,y se considera,en cada

seccidn transversal,una temperatura media del fluido que cir-



cula por la carcaza,segiin el camino impuesto por las chica-
nas.
El balance total de calor,siendo At la diferencia verdadera

de temperatura,es:

Q = UA.ANt = WC,(T1-T2) = wc.(t2-tl) 3.16
de la cual
; Tl - T2 t2 - tl
At = ( --------- ) = ( ------- ) 3.17
UA/WC real UA/wc real

En la fig. 3.5 sea T la temperatura del fluido de la carcaza
a cualquier seccidn transversal de la misma L=x entre L=0 y
L=L.Sea tI y tII las temperaturas en el primero y segundo pa-
so de los tubos,respectivamente y a la misma seccidn trans-
versal T.Sea a" la superficie externa por pie lineal.
En el incremento de superficie dA = a".dL la temperatura de
la carcaza canmbia por -dT.
En la cota L,el balance térmico de un elemento dL se efec-
tuard considerando la suma de los efectos de los dos pasos,
llamados I y II,o sea:

-WC.dT = U(dA/2)(T-tI) + U(dA/2)(T-tII) 3.18.

-WC.dT = U.dA.(T- -=-==-=-== ) 3.19

dT
_________________ 3.20
T = (tI+tII)/2

Pero T,tI y tII son variables dependientes.El balance de ca-
lor del aparato,respecto a la longitud L,da la primera rela-
cidn entre las variables:

WC.(T-T2) = wec.(tII-tI) 3.21

y el balance de calor por paso



wc.dtI = U.dA/2.(T-tI)

dividiendo estas dos ltimas ecuaciones

we Tl - T2
R 8 cacaaa- [ ——
WC t2 - tl
t2 - tl
S WM ccccccaa-
Tl - tl

El factor R,es la relacidn entre la disminucidn de temperatu-

ra del fluido calients y el aumento de temperatura del flui-

do frio.

El factor S,e3 la'"eficacia del calentamiento" o ralacidn en-
tre el aumento real de temperatura del fluido frio y el au-
mento maAximo que experimentaria la temperatura de dicho flui-

do 8i el acercamiento en el extremo caliente fuese cero (su-

poniendo flujo en contracorriente).

Luego la integral queda bajo la sgte. forma:

UA 1
(====) = cposzoee ln ~-mm——--- .
we real VRZ + 1 2-S(R+1+VR® +1 )

Asil también la expresidn obtenida a contracorriente pura con

las notaciones R y S,se escribe:

UA t2-tl
(----) e B
wc contra- (T1l-t2)=-(T2-tl)
corriente --———=—-----cc-—-----

In (T1-t2)/(T2-tl)

La ragdn de la diferencia real de la temperatura a la MILDT

-

In (1-S)/(1-RS)



es:
t2 - tl1 - § - t1 (UA/wec)contracorriente
(UA/wc) (UA/wc) (UA/wc)real
reak cotra-

corriente
llamando a la relacidn fraccionaria entre la diferencia ver-

dadera de temperatura y la MLDT como Ft,

2 \
VE* +1. 1n (1-8)/(1-RS)

2-5 (R+1+\[&¥ +1)
Luego la ecuacidn de Fourier para un intercambiador 1-2 pue-
de escribirse como:
Q = U.A.Ft.(MLDT) 3.30
Cuando un intercambiador tiene 1 paso en la carcaza y cuatro,
seis,ocho o mds pasos pares en los tubos,tal como un intercam-
biador 1-4,1-6,1-8;1a ecuacidn 3,20 psra un intercambiador

l1-4 es :

U.dA ‘//' dT
SRS =R/ = == == ———————— memm———————— 3.32

weC ~(tI+tII+tIII+tIV+tV+tVI) /6
Se demuestra que los valores de Ft para intercambiadores de
4,6 0 8 pasos varian menos del 2%Z,por lo tanto,se usa el va-
lor dado de Ft para intercambiador 1-2,
pa razdn de que Ft sea menor que 1.0 se debe,naturalmente,al
hecho de que el paso de los tubos en paralelo con el fluido
de la carcaza,no contribuye de manera efectiva a la diferen-

cia de temperatura como sucede con el flujo a contracorriente.
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Debido a todas las suposiciones hechas para la derivacidn de
Ft,pueden causar ciertas discrepancias en el cdlculo de At.
Si él valor de ti al final del paso en paralelo,se requiere
se aproxime a T2 ma@s cercanamente que el valor derivado de
ti,esto serd@ una violacidn a las reglas del flujo en parale-
lo,es decir,la salida de una de las corrientes ti no puede
alcanzar la salida de la otra T2,sino mediante una area in-
finita.Ademds cuando T2=t2 la eficacia Ft permanece igual

a 0.8 para los valores corrientes de R comprendidos entre 0.1
y 10.Por esto se aconseja en los cdlculos de intercambiado-
res,no adoptar valores de Ft inferiores a 0.75

Por otro lado Underwood ha demostrado que la inversidn de los
tubos de entrada y salida de la carcaza que establecen el

primer paso a contracorriente (fig. 3.6),conserva el valor
Teb Tha

de Ft. l]tﬂll ]l[JIL—J
“, —-

_r- Tei
]-)
. -3
109 L I
b
Trulrhb
a /I'
Zongfod ol Fko -
Fig. 3.6 Curva temperatura-longitud para inter-

cambiador 1-2



Para un servicio dado la reduccidn de Ft a menos de la uni-
dad,se compensa aumentando la superficie.Asf si las tempera-
turas de proceso se fijan,es aconsejable emplear un intercam-
biador paralelo-contracorriente,puesto que la otra disposi-
cifn aumenta el coato del equipo mds all8 del valor de sus
ventajas mecBnicas.
3.2,2.4) INTERCAMBIADORES CON 2 PASOS POR EL LADO DE LA CAR-
CAZA :
Cuando en un intercambiador 1-2 ocurre un cruce de tempera-
tura,el ‘valor de Ft disminuye bruscamente y el pequefio rango
al cual la temperatura de salida de los tubos,los elimina de
consideraciones relativas a altos niveles de recuperacidn
de calor. Asi que el fluido de la carcaza puede enfriarseen
algiin punto a menor temperatura que a su s8alida y el flui-
do en los tubos puede calentarse a temperatura superior a -
la de su-salida .Cuando dos fluidos estén cerca de sus sa-
lidas, el fluido de la carcaza, que se enfria, en realidad
se calienta y el fluido de los tubos se enfria. En inter-
cambiadores esto se llama ''recalentar'.
Pasa reducir elyvecalentamiento se usan intercambiadores con
dos posos al lado de la carcaza .Se consideran como un inter-
cambiador similar al 1-2,¢mxcepto de que esté'equipado de un

deflector longitudinal,.
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Fig. 3.7 Curvas temperatura - longitud para umn ing
tercambiador 2-4

En este intercambiador el fluido entra a la carcaza a través
de una de las dos boquillas adyacentes al cabezal de tubos
y atravieza toda la longitud de la carcaza antes de cambiar
la direccidn con respecto al deflector longitudinal y fegre-
sar a la boquilla de salida junto al cabezal de tubos.
Los pasos I y II estin en contacto Unicamente con 2 y los
pasos II y IV unicamente con 1 ,
La derivacidn de Ft, puede estahbhlecerse faAcilmente. Se supo-
ne que en el intercambiador 2-4 no hay fugas entre el deflge-

tor longitudinal de la carcaza y esta dltima, y que no se -

trasfiere calor a través del deflector,aiin cuando esto pue-
de llevar a un error del 10 al 15 % cuando exista gran di-

ferencia de temperatura entre la temperatura promedio del



fluido de la carcaza en los dos pasos.Tambi&n se aplican las
suposiciones para el intercambiador 1-2,

En el intercambiador 2-4,de la fig. 3.7,la temperatura del
fluido en la carcaza es Tx donde cambia de direcci8n después
de recorrer el primer paso de la carcaza y la temperatura de
los tubos es ty donde cambia de direccidn despu&€s del segun-
do paso en los tubos.El intercambiador 2-4 puede entonces
considerarse como dos intercambiadores 1-2 en serie como se

muestra en la fig. 3.8,con temperaturas intermedias Tx y ty

Fig. 3.8 Dos intercambiadores 1-2 conectados en
serie
Llamando a estos intercambiadores I y II,los balances de cg-
lor son,respectivamente:
I WC(T1-Tx) = wc(t2-ty) 3.33
I1 WC(Tx-T2) = wc(ty-tl) 3.34
Las cantidades de calor transferidos en I y II obviamente
no son los mismos.La ecuacidn 3,26 puede escribirse bara ca-

da uno de los intercambiadores:
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Veres
N UA 1 Tl+Tx-ty-t2+(T1-Tx) VR  +1
& —=—=— | eeeeemmeememeee e = 3.35
N
we T1+Tx-ty-t2-(T1-Tx) VR®+1
g
UA 1 Tx+T2—t1-ty+(Tx-T2)VR +1
II ———— o c ln memm oo 3.36
:--\ .—B{
we 2v51+1 Tx+T2-t1-ty-(Tx-T2)VET+1

Eliminando algebraicamente Tx y ty en las ecuaciones 3,35 y
3.36 mediante el uso de S y de los balances de calor en las

ecuaciones 3.33 y 3.34,Ft queda como:

BETaER\Y
(VR* +1 /2(R-1)) 1a (1-S)/(1-RS)

El valor de Ft obtenido es claramente superior al que se ob-
tiene con un aparato 1-2 que trabaje en las mismas condicio-
nes.Para T2 = t2, la eficacia alcanza el valor de 0.956 con-
tra 0.802 para intercambiadores 1-2, Si los valores de R y S
conducen a una eficacia Ft menor de 0.75 s2 recurre a inter-
cambiadores a mas de dos pasos por el lado de la carcaza.
3.2.3) COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSMISION U:

Para un elemento de tubo de longitud dL, el flujo de calor

correspondiente dQ encontrarad cinco resistencias -

T, A0ENe s g W0 i aa e
Fig. 3.9 Resistencias a la transmisiO ity () | = ¢ .




donde:
Ro = === resistencia del fluido exterior del tu-
ne bo e igual a la inversa del coeficiente
de pelicula externa.

Rso resistencia debido a la pelicula de en-
suciamiento depositada: en el exterior
del tubo.

Rt reistencia debido a la pared meté@lica
del tubo (se desprecia en los cdlculos)

ksi resistencia debida a la peliculade en-
suciamiento depositada en el interior
del tubo .

Ri = 1/hi resistencia en €l fluido interior del
tubo, igual a la inversa del coeficien~
te de pelicula interna.

Estas resistencias se expresan en hora-pie2-°F /BTU, luego

ec necesario referir todos los té@rminos a la misma superficie
Comviene elegir como referencia, la superficie exterior del
tubo, lo que 1lleva a corregir las resistencias interiores
Rsi y Ri multiplicdndolas por el cociente d{i/de de los diame-
tros {mterior e pgxterior del tubo, dando Rsio y Rio.
Luego la resistencia global de transmisidn, sera:

Rs = 1/ho + Rso + Rsio + 1/hio = 1/Us 3.38
Us es el coeficiente de transmisidn sucio,relativo a un ele-
mento de tubo dL.Cuando este elemento es nuevo la resisten-
cia Rsi y Rso son nulas , y de esta manera se define un coe-

ficiente de transmisidn limpio Ul de la siguiente forma:



1 1 1 hio + ho

———— ® e o mmee = e 3.39
Ul ho hio ho.hio

Para determinar los coeficientes de transmisidn locales Us

y Ul se necesita estimar los coeficientes de pelicula hi y

ho asf como las resistencias de ensuciamiento Rsi y Rso.
3.2.3.1) COEFICIENTE DE PELICULA INTERNA hi :

Sieder y tate dan la siguiente ecuacidn,tanto para el calen-
tamiento como enfriamiento en tubos horizontales y vertica-
les,para varios fluidos,principalmente en fracciones de petro=
leo.

3.40

. . 16
El té&rmino correctivo (ﬂéﬂt? se introduce para tener en cuen-

ta los efectos de calefaccidn y refrigeracidn sobre la dis-
tribuicidn de velocidades en una determinada seccidn.
Las ecuaciones empiricas,mds aceptadas,son:
Re &£ 2100,flujo laminar

hiD/k = 1.86 ((DG/M) (cp/k) (D/L) 343 /el 14,41
en donde L es la longitud total de la trayectoria de transfe-
' rencia de calor antes de que haya mezcla.La ecuacidn 3:41 di8

las deavigciones mdximas de la media de aproximadamente :12<%_
Re > Nooeo, le)p 1 urbudinaYo SR 3 ‘y .
hi?/k - 0.029 (,D(’/M) ( //é) ( [/.é) . 23,42

Las ecuaciones dadas fueron obtenidas para tubos,pero tam-
bi&n se pueden usar indiscriminadamente para tuberias.Las tu-
berIaé son mds rugosas que los tubos y producen mis turbulen-
cia para los mismos niimeros de Reynolds.

Las ecuaciones 3.41 y 3.42 son aplicables para liquidos or-
gdnicos,soluciones acuosas y gases,no asi para el agua.

Para permitir una representacidn griafica de ambas ecuacionez
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en un solo par de ordenads,se usa como ordenada
jH = (hi.n/k)(cM/kil’?,u//«cio'“

y la abscisa (DGCM) que permite gostrar la ecuacidn 3.42 ,U-

esando L/D como parametro se puede tambifn incluir la ecuacibn

3.41,

La regidn de transicidn junta los dos gradficosj;tal grafico

se muestra en el anexo 3,

3.2.3.2) COEFICIENTE DE PELICULA EXTERNA ho :

El coeficiente de transferencia de calor fuera del haz de tu-

bos se conoce como coeficiente del lado de la carcaza.Cuando

el haz de tubos emplea deflectores para dirigir el flujo del

fluido de la carcaza atrav&s de los tubos,los coeficientes

de transfereucia de calor son mayores que para el flujo 1li-

bre a lo largo de los ejegp de los tub&s.En los arreglos trian-

gulares hay todavia nayor turbulencia debido a que el fluido

que fluye entre tubos adyacentes a alta velocidad golpean di-

rectamente en la hjlera siguiente.Bajo condiciones compara-

bles de¢e flujo y tamario de tuboe,los arreglos triangulares

dan coeficientes cercanos al 257 mayores que el arreglp en

cuadro. -

Ademas de loe efectoes del espaciado de los deflectores,los

coeficientes del ladoc de la carcaza son tambi&n afectados

por el espaciado de los tubos,tamafio de ellos,tolerancias y

caracteristicas del flujo del fluido.Aln méds,no hay verdade-

ra drea de flujo mediante la cual la masa velocidad pueda ser

computada puesto que el drea de flujo varia a través del dia-

metro del haz de tubos con las diferentes tolerancias para

los tubos en cada hilera longitudinal de ellos.



Cualquiera que sea la geometria del recinto alrededor de los
tubos,todos los autores y experimentadores estan de acuerdo
en presentar una ecuacidn de cédlculo para ho de la forma de
la ecuacidn 3.40 .La dificultad reside en el hecho de que hay
que determinar el cauvdal md@sico medio,asi como un t&rmino
que sustituya al didmetro y que se le denomina '"didmetro e-
quivalente".

En el anexo 4 se da la grdafica de una correlacifn de datos
industriales,dando resultados satisfactorios para los hidro-
carburos,compuestos orgdnicos,agua,soluciones acuosas y ga-
sesjcuando el banco de tubos emplea deflectores con espacia-
dos aceptables entre deflectores y tubos,y entre deflectores
y carcaza.La desviacidn de esta curva varia de 0 a aproxima-
damente 20%Z arriba,

Para niimeros de Reynalds entre 2000 y 1000000 los datos se
presentan con bastante exactitud bajo la siguiente ecuacidn

0.55 1/3 0.14
ho.De/k = 0.36 (De.Gs/jp) (cAK) A/ pe) 3.43

donde De y Gs,se definen posteriormente.Como se podra obser-
var,no hay descontinuidad a un nimero de Reynolds comprendi-
do en el ré@gimen transicional como ocurre en tuberias.

A.) VELOCIDAD MASICA EN EL LADO DE LA CARCAZA:

El movimiento del fluido en la carcaza se efectua segiin la
disposicidn de las chicanas y se puedendistinguir grosera-

mente dos tipos de corrientes,fig. 3.10



Fig. 3.10 Movimiento del fluido a travé&s de 1la
carcaza

-Una corriente principal que evoluciona,normalmente al haz,
entre las chicanas y paralelamente al haz,en direccidn per-
pendicular a las chicanas.,.
-Las numerosas corrientes secundarias de fuga,debidas a la
tolerancia de construccidn entre chicanas y carcaza,y entre
tubos y chicanas.
Para el cd3lculo de la velocidad masica se distinguen dos gran=-
des metodos:

-Donohue,define dos caudales mdsicos medios,uno lon-
gitudinal y otro transversal para despué&s hallar un
caudal md3sico medio geomé&trico.Utiliza luego el dia-
metro exterior del tubo para los cdlculos de los ni-
meros adimensionales.

-Kern,define un so0lo caudal medio para el conjunto
del aparato y recurre al didmetro equivalente.

El metodo de Kern se sigue en este trabajo.La velocidad 1li-

neal y de masa del fluido cambian continuamente a través del
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haz de tubos;ya que el ancho de la carcaza y el niimero de tu-
bos varfa de cero en la parte superior y en el fondo a un méx-
imo en el centro de la carcaza.La amplitud del &rea de flujo
en la correlacidn representada por la fig. del anexo 4,se to-
m8é en la hilera hipot&tica de tubos que poseen la mdxima &a-
rea de flujo y que corresponde al centro de la carcaza.
El 8rea transversal de flujo esta dada por (fig. 3.11).
DI.C'B 2
As = o -=--—------ pies
donde :
OA coeficiente de la seccidn de paso transversal
en funcidn del paso
DI diametro interior de la carcaza,pulg.
C' seccidn libre entre tubos,pulg. (B~do)
B esﬁaciado de los daflectores,pulg.

T espaciado de los tubos,pulg.

N | B —>

-

T ----- O At ey S

0
’
z
'
L]

Fig. 3.11 Area de paso transversal entre dos chicanas
Luego la velocidad ma@sica es:

Gs = W/As (lb./hora-piez)
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B.) DIAMETRO EQUIVALENTE :
La equivalencia del didmetro se resuelve haciendo notar que,

en un circulo,el didmetro se puede definir de la siguiente

manera :
superficie

md perimetro

para el caso de la transmisidn de calor,el De serd igual a
seccidn media de paso alrededor del tubo
perimetro del tubo.

En la siguiente figura se muestran arreglos de tubo normal

en cuadro y triangular,que nos ayudan a visualizar el area

de flujo respectivo.

|
’ ¢
=
g3
#
2
/ ~
p ¥ / P
Fig. 3.12 Definicidu del diadmetro equivalente pa-

ra la transmisidn ‘de calor

El diadmetro equivalente sera :

paso cuadrado De = —-—----—--—-—-m—o——m—



paso triangular De = memmcmcc e

3.2.3.3) RESISTENCIAS DE ENSUCIAMIENTO :
Las superficies de transmisidn de calor no permanecen indefi-
nidamente limpios durante el funcionamiento de loe aparatos,
s8ino que a ambos lados de los tubos se forman costras,lodos y
otros depdsitos,que proporcionan resistencias adicwnales al
flujo de calor,reduciendo el coeficiente global.
Por lo tanto al diseifiar un intercambiador,se necesita hallar
la superficie del aparato,considerando tambi&n el valor mfi-
nimo admisible del coeficiente de transmisidn cuando el in-
tercambiador este sucio.Se tiene por costumbre considerar que
en un aparato tubular debe poder funcionar durante un aiio sin
limpiarlo.
Este acipite serda visto con detaulle en el prdximo capitulo.
-Las ecuaciones anteriores nos permiten calcular los coefi-
cientes locales,los que a su vez nos dan un coeficiente glo-
bal de transmisidn limpio.Est@ continua siendo funcidn de las
temperaturas T y t de los dos fluidos.Como T y t varianj,el
coeficiente global de transmisidn limpio varia tambié&n a 1lo
largo de la superficie de cambio.
Supongamos un elemento de longitud dL,en el cual se puede
considerar U constante,tenemos:

dQ = U.dA.(T-t) = w.c.dt

dA = u.c.(tdt/u.(T—t)) 3.44

A = w.c. [ (ab/u(T-t)) 3.45
Resolviendo esta i:tegral graficamente,trazando la curva
1/U(T-t) = f(t),permite determinar A con excelente precisidn.

Colburn ha simplificado este paso suponiendo de que U es fun-



cidn lineal de la temperatura de uno de los fluidos,o sea:
U = a.(l+bt) 3.46

Luego la ecuacidn 3.44,se escribe:

a.(l+bt).(T-t)
el balance térmico entre el extremo frio y un punto cualquie-
ra del aparato,da:
W.C.(T-T2) = w.c.(t-tl)
de donde
T =(wc/WC) (t-tl) + T2 3,48
llevando este valor de T a la ecuacidn diferencial 3.47 se
consigue integrarla entre las temperaturas tl y t2 del fluij
do frio.Si ;e pone:
extremo caliente Uc = a(l+bt2) y Atc = Tl=-t2
extremo frio Uf =.a(l+btl) y ptf = T2-tl
luego se obtiene :
Q Uf .Atc - Uc.Atf
mmmem. W ——eee e eee———————— 3.49
A 1n Uf.Atc/Uc.pAtf
Pof lo tanto para calcular el area,se necesitan cdlcular los
coeficientes de transmisidn locales Uf y Uc en cada uﬁo de
los extremos.
La ecuacidn 3.49 considera las variaciones de U remplazando-
las con Uc y Uf donde A=0 y A=A,respectivamente.Con el fin
de simplificar,ain més,el célculg,Colburn estima un valor me-
dio Ul,definiendo temperaturas medias Tc y tc para los flui-
dos,llamados generalmente temperaturas caldricas.

Q/A = Ul.Ft.MLDT

tc = tl + Fc.(t2-tl) 3.50



Tc = T2 + Fc.(Tl=-T2) 3.51
Ul = a.(l+btec) 3.52

introduciendo en la ecuacidn 3.49,Ul

Uf.Atc - Uc. Atf Ate - Atf
Q/A = mmememmeemmmeeee = Ul.( =—ece——mmeaen ) 3.53
1n(Ufbtc/Uc. Btf) ln Qtc/Atf
luego: a(l+btl).Atc - a(l+bt2).Atf

Ul = a(l+btg) = ecccecccccec e e e a 3.54

Ul se identificara encontrando tc,la temperatura de las pro-
piedades a las cuales hi y ho se computan y en la que Ul exis-
te.Hagase Fc una fraccidn.Multiplicando el aumento de tempe-
ratura de la pelicula controlante vapor por Fc y sumando el
aumento fraccional resultante a la temperatura terminal me-
nor de la corriente,se obtiene la temperatura caldrica.

Definiendo:

Uc-Uf b(t2-tl)
Kc = —=—e-- = e y r = Atc/Dtf
Uf 1+btl
esto nos permite obtener,de la ecuacidn 3.54,el valor de Fc¢
1 r
e TR | S R e e e e et
Ke r-1 *
FC = ccmeemmemcccce e - 1/Ke 3.55
1n(Ke+1l)
l + —————————-
In r

La ecuacidn 3.55 ha sido graficada y se muestra en el anexo

5.

-La resistencia de la pared del tubo,al ser despreciable,in-

dica que la temperatura sobre la pared exterior e interior,

es la misma.El cadlculo de esta temperatura es necesaria para
0.44

estimar el término ccrrectivo (ﬂ/ﬂt) ,tanto por el lado de

los &ubos como por la carcaza.



En la siguiente figura

] L -P—
Ra—dl— P —
Temperatura de la pared del tubo
Tc - tc tw - tc _
Q = —— B eec—————- T em———- 3.56
Ro + Rio Rio

Tc - tc tw - tc
-------------- S em—e—e——- 3.57
1/ko #» 1/hio l1/hio
resolviendo para tw:
ho :
tw = tc + ———=e-ee= (Tc-tc) 3.58
hio 4 ho
hio
tw = Tg = —===—=—-- (Tc-tc)
hio + ho

3.2.4) ESTUDIO DE LAS PERDIDAS DE CARGA:

Los dos fluidos que atraviezan el aparato,lo hacen bajo un
potencial,medido por la diferencial de presidn P entre la
entrada y la salida y que se llama p&rdida de carga.

El valor de esta p&rdida de carga es funcidn de la velocidad

de circulacidn de los fluidos y de sus caracteristicas fisi-



cas : densidad y viscosidad,asi como de la geometria del apa-
rato,

ES de uso corriente considerar,en primera aproximacidn,que
se deberd@ limitar la pérdida de carga a un valor inferior a
14.22 psi. para los aparatos industriales que trabajen sobre
la impulsidn de bombas.A} contrario,cuando la circulacidn es
por gravedad,la pé&rdida de carga mdxima,viene impuesta por
la altura hidrdstatica disponible a la entrada del aparato.
3.2.4.1) PERDIDA DE CARGA POR EL INTERIOR DE LOS TUBOS:

El estudio fundamental del movimiento de fluidos,ha permiti-
do,establecer la férmula conocida bajo el nombre de ecuacidn
de Faning,que es valida para un régimen isotermo,en un tramo

recto L de 18 tuberia de diadmetro uniforme di

3.59

donde:
f coeficieante de friccidn,sin dimensiones,funcidn
del niimero de ﬁeynolds.
G velocidad méasica.
/9 densidad media del liquido,medida a la temperg-
tura caldrica.
AP pérdida de carga.
El valor del coeficiente de friccidn f,en funcidn del nimero
de Reynolds,viene dado por las siguientes expresiones:
régimen laminar (Re< 210Q0): f =32/Re
régimen turbulento(Re >2100):
tubos lisos de intercambiadores

£ = 0.00280 + 0.250 Re-0-32



tubos rugosos IPS

f = 0.0070 + 0.528 Re~0-42
Sieder y Tate han correlacionado los factores de friccidn pa-
ra fluidos que se calientan o enfrfan en tubos.Esas correla-

ciones graficadas en forma dimensional aparecen en el anexo 6

y se usan en la ecuacidn:

2
APt = ——cceeeee T e e 1b/pulg. 3.60

donde n es el nfimero de pasos,L la longitud del tubo y Ln es
la longitud total de la trayectoria en pies.Para tener en
cuenta la no isotermicidad del movimiento,introdujeron elté&r-
mino %t

- (ﬂ(ﬂt?.zs,para regimen laminar

e‘(/Mﬂtg'la,para régimen turbulento
El cambio de direccidn introduce una caida de presidn adicio-
nal APr,llamada pérdida de regreso y se consideran cuatro ca-
bezas de velocidad por paso como pérdida.Luégo la pérdida de

regreso para cualquier fluido sera:

APr = ————- . m——— lb/pulg.2 3.61

donde V es la velocidad en pies/seg,sp gr. es la gravedad es-

pecifica y g la aceleracidn de la gravedad en piee/segz.
Luego la caida de presidn total Py,del lado de los tubos,se-

ra:

lb/pulg.2 3.62



3.2.4.,2) PERDIDA DE CARGA POR EL LADO DE LA 'CARCAZA :

La cafda de presidn a través de la carcaza es proporcional

al nilmero de veces que el fluido cruza el haz entre los de-

flectores,.,Tambi&n es proporcional a la distancia a través del

haz,cada vez que lo cruza,

Correlacionando el producto de la distancia a través del haz,

tomando Ds en pies como diébetro interior de la carcaza y el

nimero de veces que el haz se cruza como N+1 donde N es el

nimero de deflectores.Si L es la longitud del tubo en pies,
longitud del tubo,pulg.

Nimero de cruces,N+l = —mmmmem— o ____ = 12xL/B
espaciado de deflectores,pulg.

siempre habrd un niilmero impar de cruces s8i las dos boquillas

de la carcaza estan en lados opuestos de la misma y un niime-

ro par s8i las dos boquillas est;h en el mismo lado de la car-

caza,

Si se desprecia la friccidn adicional de la carcaza,la ecua-

cifn isoté@rmica para la caida de presidn para fluidos,que se

calientan o enfrian y que incluye las pérdidas de entrada y

salida,es:

e
£.G82.Ds. (N+1) £. Gs .Ds.(N+1)

donde De es el didmetro equivalente y spgr.la gravedad espe-
cifica del fluido.

Para permitir la solucidn directa de APs en 1b/pu1g? ,8e gra-
fica f,para el lado de la carcaza, (anexo y) con dimensiones

pie cuadrado por pulgada cuadrada.



CAPITULO &
ANALIS]IS TEORICO DEL RENDIMIENTO DE
UN INTERCAMBIADOR DE CALOR
Resistencia de ensuciamiento "Fouling"
Cidlculo del fouling de un intercambiador
Objecicnes de algunas ecuaciones anteriores

Problema a desarrollarse.



CAPITULO 4

En esté capfulo se realiza el analisis tefico del rendimien-
to de un intercambiador de calor para condiciones de proceso
establecidos.

El rendimiento de un intercambiador de calor va a ser afecta-
do,s8i se cumplen con las especificaciones de diseno,por 1la
resistencia de ensuciamiento,originadas por los fluidos que
circulan por el interior y el exterior de los tubos.Por 1lo
tanto el propdsito de esté trabajo es calcular la resisten-
cia de ensuciamiento del intercambiador en servicio,con 1la
cual el ingeniero decidird si sigue operando o de lo contra-
rio recomendar su limpieza.

4.1) RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO’"FOULING"

Al disenar up intercambiador de calor siempre se usa un fac-
tor de ensuciamiento de disefio,como recurso de anticipacidn.
Este factor representa el ensuciamiento mdximo o el incre-
mento de la resistencia total a el flujo de calor que resis-
tirfa antes de que el intercambiador quede incapaz de entre-
gar el calor de disetio.

Este factor de disefio Rd,se incluye en la determinacidn del

coeficiente total de transferencia de calor

1/ud = 1/hio + 1/ho + Rdio + Rdi 4.1

Rd = Rdio + Rdi
Aunque hay muchas condiciones particulares de suciedad,todas
ellas pueden ser clasificadas en la forma siguiente:
A.) DEPOSITOS DUROS :

Ejemplos de esté@ tipo de suciedad son las formadas por el a-



tgua y la corrosidn,la herrumbre y coque duro.En general el
espesor y la resistencia de estos depdsitos aumenta en for-
ma casi proporcional al tiempo.Pueden ser eliminados median-
te el uso de productos quimicos,que pueden ser bombeados a
trav€s del equipo,pero a veces se separa el haz tubular y se
le sumerge en una cuba que contiene aquellos productos.La ma-
nera corriente de separar los depdsitos duros es mediante el
empleo de herramientas y cepillos de limpieza.

La resistencia ofrecida por los depdsitos duros,densos,esta
en relacidn directa con la conductibilidad del material que
forma la incrustacidn.

B.) DEPOSITOS POGROSO¢:

Estan formados gon frecuencia,por los mismos materiales que
constituyen los depdsitos duros.Puede depositarse,ademds,co-
que o carbdn de fluidos,como residuo de destiladores de to-
Prping,asfalto o alquitran de las plantas de vacio o del resi-
duo de las unidades de cracking.Frecuentemente las incrusta-
ciones ariginadascpor corrosidn son porosas.

Estos depdsitos pueden constituir una dificultad més seria
que las incrustaciones duras,pues el fluido contenido en el
material poroso tiene,por lo general,una conductividad menor
que el esqueleto duro de la incrustacidn y por lo tanto la
conductividad total es baja.

C.) DEPOSITOS SUELTOS:

A este tipo de depdsito le corresponden el limo,lodo,hollin,
coque pulverizado,hojas o fibras vegetales.Pueden ser removi-
dos facilmente soplando vapor de agua,aire o lavando con agua

caliente,



La resistencia que originan no depende tanto del material que
los constituye,sino mas bien del 1liquido que retienen.Pueden
presentar incluso mayor resistencia que los otros depdsitos.
-El valor del area correspondiente a Ud en lugar de Ul propor-
ciona las bases en los cuales el equipo debe ser hecho en dl-
tima instancia.La correlacidén entre Ud y Ul,es:

1/ud = 1/U1 + Rd 4.2
Supongase que para un intercambiador se han calculado hio y
ho dando valores de 300 y 100 respectivamente,luego:

1/Uc = 1/hio = 1/ho = 0.,0033 + 0.01 = 0,0133
o Uc = 75.19 BTU/hora-—pie2 - °F .Supongamos,tambi&n que las
resistencias son 0.001 y 0.0015 correspondientes a Rdio y Rdo
en hora~pie2-°F/BTU
aplicando la ecuacidn 4.2

1/ud = 0.,0133 + 0.0025 0.0158

o Ud = 63.29 BTU/hora- pie2-°F .
Luego la ecuacidn de Fourier para la superficie en la que el
lodo se depositara se transforma en :

4.3
Para nuestro depdsito,o sea,el cadlculo del Rd,consideramos
que Uc permanece constante 8i la incrustacidn no altera 1la
velocidad masica reduciendo el area de flujo del fluido.
Ud y At cambiar@n obviamente a medida que se acumuke el lodo
debido a que la temperatura del fluido variara a partir de
cuando la superficie estd recien limpia hasta que se obstru-
ya.
Si Dt se calcula de las temperaturas observadas,entonces la

ecuacidn 4.3 puede ser empleada para calcular Rs.De la ecua-



cidn 4.2

Rs = 1/ud - 1/uU1l h.4
que tambi&n puede ser escrita como:

Rs = (Ul-Ud)/ud.ul 4.5
Cuando Rs (depositado) > Rd (permitido),como sucede después
de un cierto periodo de servicio,el aparato no pasara una can-
tidad de calor,igual a los requerimientos del proceso y debe
ser limpiado.
Es importante,tener en cuenta que la resistencia de ensucia-
miento R8s no 8o0lo depende de la naturaleza del fluido,sino
también, de su temperatura,de su origen y de su velocidad de
circulacidn.Un aumento de temperatura y una disminucidn de
velocidad aumenta Rs para los productos ligeros de petrdleo
y el agua,todo lo contrario,para los productos pesados o acei-
tosos en los que las bajas temperaturas pueden provocar depd-
sitos de parafina.
En el anexo 8 se presentan valores de obstruccidn para cier-
ta variedad de procesos.Estos factores pretenden proteger al
intercambiador,de entregar menos calor que el requerido por
el proceso,por un periodo de un ano a ano y medio.Otro hecho
importante de tabular el fouling es que en las refinerias se
usa generalmente una cadena o tren de intercambiadores,para
los cuales es poco practico limpiar uno por uno cada vez que
se ensucie.Generalmente se disenan para que todos los inter-
cambiadores en el proceso se ensucien al mismo tiempo.sin con-
siderar el servicio.En esta fecha todos pueden desmantelarse

y limpiarse durante un solo paro.



4.,2) CALCULO DE LA RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO DE UN INTER-
CAMBIADOR DE CALOR :

La determinacidn de Rs,es facil,pero su cadlculo demasiado en-

gorroso,para realizarlo periddicamente,utilizandolo para ob-

servar la perfomance del intercambiador.

El coeficiente Ul puede hallarse de los dos fluidos como re-

sultado de su flujo y sus coeficientes de pelicula individua-

les hio y ho.Del balance de calor Q=WC(T1-T2)=wc(t2-tl),del

8rea conocida A y de la verdadera diferencia de temperatura

para las temperaturas de proceso,se obtiene un coeficiente

de disenio Ud.

Uc debe exceder a Ud suficientemente,de manera que el factor

de obstruccidn,que es una medida del exceso de superficie,

d& valores aceptables.Rs se calcula con la ecuacidn 4.5

El metodo de cadlculo presentado a continuacidn,supone un in-

tercambiador de haz de tubos y carcaza,con 1 paso por la car-

caza y 2 pasous por los tubos.Puede ser empleado para un inter-

cambiador 2-4.Suponemos tambi&n que el fluido caliente circu-

la por el exterior de los tubos. ' -

4.2.1) ECUACIONES DE CALCULO DEL Rs :

i, t,.

T3IEC



1,) CALCULO DEL FLUJO DE CALOR,Q :
QE = WE.CPEM. (TEE-TES)
QI = WI.CPIM.(TIS-TIE)
luego :
Q = (QE + QI)/2
se determind en hallar Q del promedio de QE y QI por ser més
representativo.

2,) CALCULO DE LA VERDADERA DIFERENCIA DE TEMPERATURA,DMLTC :

(TEE-T1S)- (TES-TIE) DT2-DT1
DMLT =  ccmmm e " e
TEE-TIS 1nDT2/DT1
ln —===—=ee—-
TES-TIE

-E1 factor de correccidn,Ft:
TEE-TES TIS-TIE

TIS-TIE TEE-TIE

Ft para intercambiadores 1-2 se calcula con la ecuacidn 3.29
Ft para intercambiadores 2-4 se calcula con la ecuacidn 3.37
luego:

DMLTC = DMLT.Ft &
3.) CALCULO DE LOS COEFICIENTES PELICULARES AL LADO DE LA CAR-

CAZA,HEl y HE2 :

-Velocidad masica transversal:

GCT = WE/AFCT

BA.DIC.(PT-DET)
PT.l44

Kern obvia la velocidad mdsica longitudimal al comprobar que,
para las chicanas normalizadas en las que ta altura del seg-

mento libre representa el 257 del didmetro interior de la car-



caza ,las velocidades masicas transversal y longitudinal se
hacen del mismo orden de magnitud.
Por lo tanto ca@lcula so0lo la velocidad médsica transversal a-
sociandola con el diametro equivalente,
-Didmetro equivalente :
DEQ = (1.273xPT2/DET - DET)/12 ,para arreglo en cuadro
DEQ = (1.1026xPT2/DET - DET)/12,para arreglo triangular
-Se calcular@n los coeficientes peliculares por el exterior
de los tubos a las temperaturas de entrada y salida del flui-
do por la carcaza.
HE1l = 0.36xCTE1/DEQx(REYTEE?’55x(PRE1§/3 xgcl
donde:
REYTEE = DEQ.GCT/VISCl
PRE1l = CPE1.VISC1/CTEl

Todas las propiedades del fluido,que fluye por el exterior

de los tubos,a la temperatura de TEE,

HE2 = 0.36xCTE2/DEQx(REYTES?'55Ax(PRE§{3 xfc2

donde:
REYTES = DEQ.GCT/VISC2

PRE2 = CPE2,.VISC2/CTE2
Para el cdlculo de HE2,todas las propiedades del fluido a
TES.
4.) CALCULO DE LOS COEFICIENTES AL LADO DE LOS TUBOS,HIOl y

:HIO2

-Velocidad médsica en los tubos:

GT = WI/AFT

AFT = NT.A1T/PPT



ALT = (f/4xDIT?) /144
~El didmetro a utilizarse ;

D = DIT/12
La ecuacidn para el cdlculo del coeficiente pelicular difie-
re de acuerdo al nimero de Reynolds,como sigue:

Re £2100,flujo laminar

- 1/3 1/3
HI = 1,86 X —-=-—==--==- REYTI PRI
X ZT17305273" ( )" "x(PRI) xf&

Re > 10000,flujo turbulento

0.8 1/3
HI = 0,027xCTI/Dx(REYTI) x (PRI)

xf&

2100 €« Re «10000,flujo transicional

En este rango no hay ecuacidn que defina esté régimen.,De acuer-
do al grafico de est@ coeficiente,he obtenido una correlacidn

afectando al exponente del niimero de Reynolds.

Luego:

TRAN ~1/3
HI = 0,027xCTI/Dx(REYTI) x (PRI)

xgt

TRAN = 0,7104 + 0.00000867 x REYTI
De acuerdo a que régimen se adapte nuestro flujo,se procede
a calcular HI1 y HI2,tomando las propiedades del fluido inte-
rior a TIE y TIS respectivamente.
-Los coeficientes HIl1l y HI2 se corrigen,de acuerdo,al didme-
tro exterior de los tubos,quedando:

HIOl = HI1 x DIT/DET

HIO2 = HI2 x DIT/DET



5.) TEMPERATURAS DE LA PARED DEL TUBO,TPTLC Y TPTLF :

HIO1
TPTLC = TEE- ————mmemmmmmee e (TEE-TIS)
HIOl + HE1
HIO2
TPTLF = TES - ———————eeeen (TES -TIE)

HIO2 + HE2

6.) CORRECCIONES POR VISCOSIDAD :
A la temperatura TPTLC,se evaluan las viscosidades,del flui-
do exterior e interior.Lo mismo se hace a TPTLF.
Luego:
¢t1 = VISTIE/VISLI1 ﬁcl = VISTEE/VISLE1
’5:2 = VISTIS/VISLI2 ¢ c2 = VISTES/VISLE2
corrigiendo los coeficientes:
HE1C = HEl.¢@cl
HE2C = HE2. gc2
HIOIC = HIOl.ftl
HIO2C = HIOZ2.gft2
7.) CALCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL LIMPIO :
-Coeficientes globales en los extremos caliente y frfo-
HIO1C.HE1C
Uc & ——ececc—ec—me——-
HIO1C + HEI1C
HIO2C.HE2C
Uf = cccmmmceeeee e
HIO2C + HE2C
Luego:
Uf.DT2 - Ue.DT1
DMLTC.1ln Uf.DT2/Uc.DT1
8.) CALCULO DEL COEFIéIENTE GLOBAL DE DISENO :

AREA = NT.TT.AEP



Ud = Q/(AREA.DMLTC)

9.) RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO :

4.3)OBJECIONES DE ALGUNAS ECUACIONES ANTERIORES :
Por el motivo de adoptar,est& calculo,a una computadora se
realizardn algunas objeciones sobre unas ecuaciones usadas
para el cdlculo del Rs.
~CONDUCTIVIDAD TERMICA (CT)
No encontrandose ecuacidn para realizar el cédlculo de la con-
ductividad t&rmica de fracciones de petrdleo,se procedid a
obtener la ecuacidn que nos d& los puntos mas cercanos a la
grafica mostrada en el anexo 9.
La variacidn con la temperatura es minima y suponiendo que
tenga variacidn lineal,se obtiene :

CT = - 0.000021xT + 0.06375 + 0,000475xAPI1
ecuacidn que tiene una excelente precisidn.
-VISCOSIDADES A LAS TEMPERATURAS DE LA PARED DEL TUBO :
La viscosidad a parte de ser fyncidn de la temperatura,depen-
de de muchas variables.Para casi todos los fluidos,la visco-
sidad cambia con la temperatura.La viscosidad se incrementa
con un aumento de temperatura para gases,como el aire,pero
en los liquidos decrece. ,
Numerosas ecuaciones han sido propuestas para relacionar 1la
viscosidad con la temperatura.La expresidn de Mac Coull en

1926 fue adoptada por la ASTM.

log.log(v + 0.8) = n.logT + c



donde :
v es la viscosidad cinemdtica,en centistokes
nyoc son constantes
T temperatura absoluta (t °F + 460)

Esta ecuacifn es comunmente usada para hallar la viscosidad
a una temperatura dada,conociendo dos viscosidades de referen-
cia,para el mismo fluido.Esto se puede apreciar en el grafi-
co mostrado a continuacidn,elaborado por la ASTM.Para esté
grafico se asume que la gravedad especifica varfa linealmen-
te con la temperatura,para el rango considerado.
Adaptando la ecuacidn,cuando se conozcan dos puntos,se trata-
rd8 de hallar la pendiente y el corte de esta recta con la or-
denada.
La ecuacidn para el punto 1l,sera:

log.log(v1l+0.8) = n.logTl + c 1
y para el punto 2:

log.log(v2+0.8) = n.logT2 + c 2

acomodando estas ecuaciones para despejar n

de 1: log(vl+0.8) = T1M K ,de donde logK = ¢
log(v1l+0.8)
————————————— = K 3
TR
de 2: log(v2+0.8) = T2R K
log(v2+0.8)
e e e e e e e S i = K &
T2R
de 3 y & :
log(v1l+0.8) n

log(v2+0.8)
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tomando logaritmos :
1n(v1l+0,.8)

1n (T1/T2)

reacomodando la ecuacidn 1 8 2

log.log(v+0.8) = n.logT + logk

log.log(v+0.8) = lodin.g]

log(v+0.8) = Tn.K

6

lugo utilizando las ecuaciones 4 y 5,8e puede resolver facil-
mente 6,para cualquier punto de la recta.
El valor de la viscosidad obtenido en centistokes,unidad de
viscosidad relativa,se pasa a unidades de viscosidad dinémi-
ca multiplicando este valor por la gravedad especifica aTPTLC
y TPTLF.Se admitid que en este rango la gravedad especifica
varfa linealmente con la temperatura,por lo tanto utilizando

spgr. = mT + b
para los dos puntos conocidos,podemos hallar la graveda a la

temperatura deseada.

-CONSTANTE TRAN :

En el cdlculo del coeficiente pelicular,al lado de los tubos,

cuando el flujo del fluido presenta régimen transicional,se

realizdé una variacidn a la ecuacidn para régimen turbulento

en el exponente del nimero de Reynolds,utilizando TRAN como

coeficiente de esté niimero para nuestra ecuacidn deseada.
TRAN = 0.,7104 + 0.00000867 x Re

Para comprobar la solides de estd ecuacidn,se tomardn cuatro

valores de hi correspondientes a cuatro niilmeros de Reynolds



. - o 3
comprendidos en esta regidon,observandose una buena aproxima-

cidn:
Re hi Ecuaciones de hi
1 2 3
8220 135 158.99 132.49 134.77
6000 2.7 76.36 63.63 55.06
4040 92.1 146.35 121.93 93.02
5090 93.8 137.46 119.55 93,25
1) hi = o.oZ7xk/dee0°8xPrl/3x
2) hi = 0.0225xk/dee0'8xPr1/3x
3) hi = 0.027xk/deeTRANxPr1/3x

La ecuacidn 2 se da en el fofleto de Nelson con el titulo :
"How to evaluate film coefficients for Heat-Transfer calcula-

tions"

4.4) PROBLEMA A DESARROLLARSE:

Por utilizarse,para el desarrollo del programa IBM,se escogid
un problema para determinar el Rs de diseno de un intercam-
biador del cual se tienen todos los datos necesarios,

DATOS DE FLUIDOS:

Flujo mésico interior,WI=247412 1lb/hora.

Flujo masico exterior,WE=46524 1lb/hora.

Temperatura exterior de entrada,TEE=295°F

Temperatura exterior de salida,TES=152°F

Temperatura interior de entrada,TIE=60°F

Temperatura interior de salida,TIS=95°F

Gravedad especifica interior,60°F/60°F,SPI=0,.8478

Gravedad especifica exterior,60°F/60°F,SPE=0.7800



Gravedad especifica a TEE,SPEE=0.6710
Gravedad especifica a TES,SPES=0,7390
Gravedad especifica a TIE,SPIE=0,.8410
Gravedad especifica a TIS,SPIS=0.8270

Factor de caracterizacidn interior,FKI=11,76
Factor de caracterizacidn exterior ,FKE=11,72
Viscosidad a TEE,VISTEE=0.22 cps.

Viscosidad a TES,VISTES=0.54 cps.

Viscosidad a TIE,VISTIE=7.65 cps.

Viscosidad a TIS,VISTIS=4.40 cps.

API del fluido exterior (60°F),APIE=49.9

API del fluido interior (60°F),APII=35.4

DATOS DEL INTERCAMBIADOR :

Espaciado de los deflectores,BA=3,9370 pulg.

Diametro interior del casco,DIC=19.6850 pulg.

Espaciado de los tubos,PT=0,9840 pulg.

Difmetro exterior de los tubos,DET=0.7500 pulg.

Diametro interior de los tubos,DIT=0,5840 pulg.

Nimeyo de pasos por los tubos,PPT=2

Superficie externa por pie lineal,AEP=0,1963 piezlpie
Coeficiente de la seccidn de paso transversal en funcidn del
paso,ALFA=1

Cociente entre el &rea del segmento libre y la seccidn inter-
na del casco,Cl1=0,22

Longitud de los tubos,TT=20.0131 pies

NiGmero de tubos, ,NT=220



Constante de identificacidn del intercambiador,K=1 (INt. 1-2)

Identificacidn del arreglo de tubos,NBETA=1 (arreglo en cuadro)

Siguiendo las ecuaciones del punto 4.2.1,noe conduce a obte-

ner un Rs = 0,.,0/43¢



NOMENCLATURA DEL CAPITULO 1V

TEE, TES

TIE,TIS
WE,WI

CPEM,CPIM

QE, QI
Q
DT2,DT1

DMLT
Ft
DMLTC

GCT

AFCT
BA
DIC
PT

DIT,DET
™

CTE1,CTE2

DEQ

REYTEE,REYTES

PRE1l,PRE2

}scl,}{cz

VISC1l,VISC2

temperatura de entrada y salida del fluido ca
liente, °F

temperatura de entrada y salida del fluido frf%fo,°F
Flujo masico del fluido caliente y frfo,lb/hora

calor especifico medio del fluido caliente y
frfo,BTU/1b-°F

flujo de calor del fluido caliente y frfo,BTU/hora
flujo de calor promedio intercambiable,BTU/hora

delta de temperatura en los extremos caliente y
frio.

media logaritmica de temperatura,°F

factor de correccidn de la DMLT

media logaritmica de temperatura corregida,°F
velocidad ma@sica transversal del casco,lb/hora-pie
drea de flujo transversal del casco,pie

espaciado de los deflectores,pulg.

diadmetro interior del casco,pulg.

espaciado de los tubos,pulg.

didmetro interior y exterior de los tubos,pulg.

coeficiente de la seccidn de paso transversal
en funcidn del paso.

conductividad térmica del fluido exterior a TEE
y TES,BTU/hora-pie2-°F/pie

diametro equivalente,pies

nimero de reynolds a TEE y TES,respectivamente
nimero de Prandt a TEE y TES,respectivamente
correcciones por viscosidad al lado del casco

viscosidad del fluido exterior a TEE y TES res-
pectivamente,lb/pie-hora
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HE1,HE2 coeficientes peliculares del fluido exterior a
TEE y TES respectivamente,BTU/hora-pie2-°F

GT velocidad mdsica en los tubos,lb/hora-pie?

AFT " @8rea de flujo de 1los tubos,pies2

NT nimero de tubos

ALT grea de flujo por tubo,pulg?

PPT nimero de pasos por tubos

CTI1,CTI2 conductividad térmica del fluido interior a"TIE

y TIS,BTU/hora-pie2—°F/pie
TT longitud de los tubos,pies

REYTIE,REYTIS nimero de Reynolds a TIE y TIS respectivamente

PRI1,PRI2 nimero de Prandt a TIE y TIS respectivamente
#tl,%tZ correcciones por viscosidad al lado de los tubos
HI1,HI2 coeficientes peliculares del fluido interior a

TIE y TIS respectivamente,BTU/hora-pie2-°F
HIO1,HIO2 coeficientes pelicualres del fluido interior,
corregidos PYr referencia al area exterior,
BTU/hora-pie“-°F
TPTLC temperatura de la pared del tubo lado caliente,°F
TPTLF temperatura de la pared del tubo lado frio,°F

VISLI1,VISLI2 viscosidad del fluido interior a TPTLC y TPTLF
respectivamente, lb/pie-hora.

VISLE1,VISLE2 viscosidad del fluido exterior a TPTLC y TPTLF
' respectivamente, lb/pie-hora.

HE1C,HE2C coeficientes del fluido exterior corregidos por
viscosidad.

HIO1C,HIO2C coeficientes del fluido interior corregidos por
viscosidad

Uc,Uf coeficientes globales promedio del lado calien-

te y frio respectivamente,BTU/hora-pie2-°F
Ul coeficiente global limpio promedio,BTU/hora-pie2-°F
AREA drea del intercambiador en pies2

AEP superficie externa por pie lineal,piez/pie lineal



ud

Rs

coeficiente global de diseﬁo,BTU/hora-pie2-°F

resistencia de ensuciamiento,hora-pie2-°F/BTU



CAPITULO 5
PROGRAMA IBM UTILIZADO
5.1i) Diagrama de flujo
5.2) Listado del programa

5.3) Objeciones del programa



CAPITULO 5

La resistencia de ensuciamiento de servicio "Rs" no es usa-
da por rutina,ordinariamente,para realizar estudios de perfo-
mance de un intercambiador,porque su c@lculo manual requiere
un tiempo considerable.

En este capitulo presentamos el cdlculo del Rs,por un progra-
ma de computadora,el cual reduce al minimo tiempo para su de-
terminacidn.

El programa IBM,fue realizado en lenguaje FORTRAN,utilizando
el sistema O0S,en el Centro de Computo de la Universidad Nacio-
nal de Ingenieria.

El conjunto de ecuaciones para la determinacidn del Rs,nos

da un sistema lineal facilmente operable en la computadora.
El programa se desarrolla en un tiempo de 2.3/ minutos,por

lo que se podrian efectuar evaluaciones periodicas a los in-
tercambiadores.

5.1) DIAGRAMA DE FLUJO :

A continuacidn presentamos el diagrama de flujo de operacio-
nes del programa.

Consta de un programa principal,dos subprogramas Function y

una Subroutine.



-PROGRAMA PRINCIPAL : tiene por objeto el cdlculo del Rs.

1 INICIO

. :

READ 2

WI,EW,TEE,TES,TIE,TIS,SPI,SPE,FKI,FKE,
V1STEE,VISTFS,APIE,VISTIE,VISTIS,APII,SPEE,

SPES,SPIE,SPIS,BA,DIC,PT,DET,DIT,ALP,

l

READ 3

ALFA,C1,TT,PPT.

NT,K,NBETA

l

CFEl = CP(SPE,TEE,FKE)
CPE2 = CP(SPE,TES,FKE)
CPEM = (CPEl + CPE2)/2

QE = WE.CPEM. (TEE - TES)

CPI1 = CP(SPI,TIE,FKI)
CPI2 = CP(SPI,TIS,FKI)
CPIM = (CPIl + CPT2)/2

QI = WI.CPIM.(TIS - TIE)

Q = (QE + QI)/2




- 95 -

DTZ = TEE - TIS

DT1 = TES TIE

DMLT = (DT2 - DT1)/ALOG(DT2/DT1)

i

R = (TEE - TES)/(TIS - TIE)
S = (TIS - TIE)/TEE -TIE)
X1 = (SQRT(R2+1))/(R-1)

X2 = ALOG((1-S)/(1-RS))

X3 = ALOG((2-S(R+1-SQRT(R2+1)))/(2-5 (R+1+SQRT(R%+1))))

F— )
K = 1,2
i

INTEARCAMEB | ADO@ A-Q

i i
Zl = 2/S-1-R+(2/S).SQRT((i-S).(1-RS))

Z2 = SQRT(RZ+1)
X4 = ALOG((21+422)/(21-22))

Ft = X1.X2/(2.X4)

IFt = X1.X2/X3

l

DMLTC = DMLT.¥t

|

v




AFCT = ALFA.BA.DIC.(PT-DET)/(PT.l44)

GCT = WE/AFCT

l/ N@BETa = A

DEQ = ((1.273xPT%/DET)-DET) /12

"—.{ DEQ = ((1. 1026xPT2/DF.T)—DET)/12

=
GC = GCT

alTEE a ITES

VISCl = VISTEEx2.42
REYTEE = DEQ.GC/VISC1
CTEl =CT(TEE,APIE)
PREl = CPE1.VISC1/CTEl
Y1 = (pwrEl)!/3

Y2 = (REYTEE)?:23

HEl = 0.36 x Yl x Y2 x CTE1/DEQ




AlT = 0,785 x DIT2/144

AFT = NT.A1T/PPT
CT = WI/AFT

D = DIT/12
a TIE

VIST]1 = VISTIE x2.42
REYTIE = D.GT/VISTI1
CTIl = CT(TIE,APII)
PRI1 = CPI1.VIST1/CTII

v5 = (pr11)1l/3

REYTIE 210000
Y6 = (REYTIE)O-8

HIl1 = 0.027 x Y6 x ¥5 x CTI1l/D

REYTIE < 2100
El = (REYTIE)!/3
g2 = (r7)!/3.(0)2/3

HI1 = 1.86 xEl x Y5 » CTI1/E2

2100« REYTIE < 16000

TRAN1 = 0.7104 + 0.00000867 x RIEYTIE

E3 = (REYTIE) [RANI

HI1 = 0.027 x E3 x Y5 x CT11/D

de 1,2,5 3 :J

HIOl HI1.DIT/DET

HIO2 HI2.DIT/DET

a

TIS



S1 = HIO1/(HIG1+HE1)

S2 = HIO2/(HIO2+HE2)

S

TPTLC = TFE-S1.(TEE-TIS)

TPTLT = TES-S2,(TES-TIE)

TPTLC HE1 TPTLFl HE2 TPTLC HIOLl TPTLF HIO2
¥ !
CALL CORVIS CALL CORVIS CALL CORVTS CALL CORVIS
¢VISLEL? JVISLE2? VISLI1? VISL12?
h v
VISTEE VISTIS
HE1C=HEl. (————-—— y0.14 HIO2C=HIO2. (———-=m y0#
VISLEI] VISLI2
. )
VISTES 14 VISTIE
HE2C=HE2. (m====—- 9‘ HIOIC=HIOI.(-—————Q)0.1‘
VISLE? VISLI1

HIO1C.HE1C

HIO1C+HEI1C

-

HIO2C.HE2C

HIO2C+HE2C

l

UF.DT2 - UC.DTI

DMLTC.ALOG(UF.DT2/UC.DT1)




AREA = NT.TT.AEP

Ud = Q/(AREA.DMLTC)

‘b

Rs « (Ul - uUd)/ul.ud

WRITE 10,11,12,13.

DATOS

WRITE 20,21,22,23.

RESULTADOS J/’

[sror )

END
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-SUBPROGRAMA FUNCTION : calcula las capacidades calorificas

de fracciones de petrdleo.

( INICIO )

FUNCTION CP(SP,T,FK)

CP = ((0.6811-0.308 x SP)+T.(0.000815-0,000306 x SP)).(0.055 x FK+!

a3s
RETURNM
|END
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~SUBPROGRAMA FUNCTION : calcula las conductividades t&rmicas,

para fracciones de petrdleo.

INICIO

FUNCTION CT(T,API)

Yy

CT = - 0.,000021 x T + 0.06375 + 0.000475 x API

RETURN

END



SUBPROGRAMA SUBROUTINE
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¢ tiene por objeto hallar la viscosi-

dad,para fracciones de petrdleo,a una temperatura dada.

V1l

v22

T1l1

T22

T33

CNU

CTE

V33

SUBROUTINE C

| 1n1c10 |

ORVIS (V1,V2,T1,T2,S1,S2,T,Y3) ]

vV1/sl1

v2/s2

Tl + 460

T2 + 460

T + 460

(ALOG (ALOG(V11+0
(ALOG(V11+40.8))/

CNU
EXP(CTE(T33) )

PESP = (S1-S§
B = (S1.72 -

SP = PESP.T

[ V3 = V33.SPI

.8)/AL0OG(V2240.8)))/(ALOG(T11/T22))
(t11)C~U

- 0.8

2)/(T1-72)
$2.T1)/(T2-T1)

+ B

(RETURN )

l ENDI
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5.2) LISTADO DEL PROGRAMA

El programa desarrolla el problema en
utilizando la secuencia de ecuaciones
grama de flujo de 5.1

El listado del programa se presenta a
5.3) OBJECIONES AL PROGRAMA

Este programa s8i se utiliza solo para
rrar tiempo de madquina.Pues el adorno

ce en soles.

mencidn del punto 4.4,

del punto 4.2 y el dia-

continuacidn.

leer el Rs,se puede¢ aho-

del programa se tygdu-

Si a este mismo programa,se le aumenta las ecuaciones de cai-

da de presidn,puede ser usado para evaluar intercambiadores

existentes,con el fin,de que pueden adaptarse a un proceso

dado.

El programa fue corrido en la UNI,en la gabeta de PCP,menor

de 5 min.
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6.2) Conclusiones econdmicas



CAPITULO 6

En este capitulo se tratard de enfocar el problema econdzmi-
co osea, cuanto es lo que se ahorra previniendo que los in+
tercambiadores transfiera calor por debajo de su nivel de di-
seno

Sabemos ya que los materiales indeseables, la mayor parte de
los stocks de crudo, tal comoc, sedimentos, sales y ciertos
hidrocarburos de alto peso molecualy son los que causan el
ensuciamien to. tal como, se incrementa la temperatura ayu-
da a una formacidn adicional y a la deposicidn de estos ma-
teriales, este problema es méds comin en los intercambiadores
situados entre el desalador y el horno donde las temperatura-
turas estédn mormalmente entre un rango de 200 - 500°F.

Debido a que los intercambiadores no precalen taran el crudo
hasta la temperatura deseada, cwando esten egucios, habrda un
costno extra de combustible a utilizarse en el horneo

6.1) COSTO EXTRA DE COMBUSTIBLE

Es evidente, luego, que el ensuciamiento en los intercambia-
doregi, se deja sentir por un gradual incremento en el consu-
mo negesario de combustible para mantener la temperatura de
la unidad operativa.

A con¢inuacidn presentamos cuanto es €l costo extra de com-
bustible por cada 10°F perdidos en el tren de intercambia-
dores.,

Supongamos, el problema del punto 4.4, en el cual el crudo

se debe precalentar hasta 430°F

i¢Cuango es el costo por cada 10 °F que se pierden en 35,900
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barriles de crudo diarios 1?7

Tomando como base un dia de nperacifn los 35,000 barriles de
crudo con una gravedad de 0.8478, nos dan 10596,250. 1bs.
utilizando 1la ecuacidn que se presenta en el subprograma func-
tion para el cédlculo del Cp, se tiene un valor de 0.654 BTU /
1b-°F
Luego Q perdido

Q = W. Cp. At = 10‘396.750 x 0.654 x 10

Q= 67994,745 BTU
El combustible ltquido, usado generalmente en los hornos,es
el petrdleo industrial #6 ( residual ligero) aproximadamente
de 0.950 de gravedad especifica y de un valor calorifico in-
ferior de 17,500 BTU/1lb. como promedio.
Luego la cantidad de combustible utilizado, considerando el

rendimiento del horno del 75 %, sera

(]
__é?_fﬁ&&ftﬁi = 5180.55 1lbs. de combustible

0.75 x 17500
Las 5380.55 1lbs. con una gravedad de 0.95,nos dar 653.64& gal.
Luego el costs extra,sabiendo qie el galdn vale 10 soles,es:
653.64 x 10 = 6536.4 soles
Hay que tener en cuenta que este,ahorro, diario,se da en el
caso,de que solo cayera 10°F la temperatura de salida del :

crudo.

6.2) CONCLUSIONES ECONOMICAS
Cuando el 1limite de ensuciamiento se incrementa notablemente

la limpieza del intercambiador se hace muy necesaria.



Es muy importante considerar el uso de aditivos, que previe-
nen el ensuciamiento, por tener la propiedad de ser agentes
humedecedores u dispersantes.

Este aditivo antiensuciante es inyectado en la corriente de
carga a la unidad de crudo inmediatamente despuéw del desala-
dor en una concentracidn de 10 a 20 ppm.
El aditivo aparentemente desactiva particulas inogdnicas por
una accidn de cubrimeinto, lo cual ayuda a prevenir la aglo-
meracidn y deposicidn. Por falta del dato,de costo de estos
aditivos, no se presenta un calculo simple pero muy atil pa-
ra considerar el uso de estos.
A continuacidn presentamos puntos claves para prevenir el
ensuciamien to de los intercambiadores en una refineria:

l1)Mantener operacidn eficiente del desalador.

2) Prevenir las corrientes de la contaminacidn &
la corrosidn,con un efectivjo programa de control de corro-
8idn

3)Minimizar el alwmacenamiento intermedio en las co-
rrientes de proceso semi-refinado.

4)Prevenir la contaminacidn, en los tamnques de al-
macenamiento, del oxigeno como gas recubridor.

5)Investigar la adicién de aditivos
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TABLA 10. DATOS DE TUBOS PARA CONDENSADORES
E INTERCAMBIADORES DE CALOR

Espesor

DE, plg BWG de la

¥

=== 14-

12
14
16
18
20

10
11
12
13

15
16
17
18

rRr-

pared,

.109
.083
.065
.049
.035

-134

[= Y=
00O ON
WO o

.065

23
© %

.165
.148
134
120
.109
1095
.083
.072
.065
.058
.049

.165
.148
134

on
33

.095

[y ==Y
0‘0)\!8
O N

(3]

.072

DI, plg

Gt Pt Pt P Pt P Pk
P I T

Pt et e Pt Pt Pt Pt P
T

Area
de flujo

por tubo, |

plg?

0.0625
0.0876
0.1076
0.127
0.145

0.182
0.204
0.223
0.247
0.268
0.289
0.302
0.314
0.334

0.355
0.389
0.421
0.455
0.479
0.515
0.546
0.576
0.594

Pt pud ot Pt Pt P Pt Pt et fud Pt

Superficie por pie
lin. pies?

Exterior

0.1309

0.1963

0.2618

0.3271

0.3925

cooco ocococoo000O0O0 OO

Interior

0.0748
0.0874
0.0969
.1052
L1125

.1263
1335
1393
. 1466
. 1529
.1587
.1623
.1660
1707

1754
1843
.1916
.1990
0.2048
0.2121
0.2183
0.2241
0.2277
+0.2314
0.2361

0.2109
0.2498
0.2572
0.2644
0.2701
0.2775
0.2839
0.2896
0.2932
0.2969
0.3015

0.3063
0.3152
0.3225
0.3299
0.3356
0.3430
0.3492
0.3555
0.3587
0.3623
0.3670
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TABLA 11.
frazngii?
nomina
del tubo, DE, plg
IPS plg

 *1 0.405
A C.540
21 0.675
¥ 0.840
¥ 1.05
1 1.32
-—¥  1.66
1% 1.90
2 2.38
2Y4 2.88
3 3.50
4 4.50
6 6.625
8 8.625
.10 10.75
12 12.75
14 14.0
16 16.0
18 18.0
20.0
22.0
24 24.0

DIMENSIONES DE TUBERIA DE ACERO (IPS)

Cédula
" No.

DI, plg

0.269 !
0.215

0.36+4
0.302

0.493
0.423

0.622
0.546

0.824
0.742 l
1.049'
0.957

1.380
1.278 )

1.610
1.500

2.067
1.939

2.469
2.323

3.068 |
2.900 |

4.026
3.826

6.065
5.761

7.981
7.625

10.02
9.75

12.09
13.25
15.25
17.25
19.25
21.25
23.25

Area
de flujo
por tubo,
Elg?
0.058
0.036

0.104
0.072

0.192
0.141

0.304
0.235

0.534
0.432

0.861
0.718

Ll
=N Nl Bl N D) e
—0 9N 3w BN Ow NP o
—® WO o o 00

NN
o 00

Superficic por pie
lineal, pies:/pie
Exterior | Interior
0.106 0.070
0.056
0.141 0.095
0.079
0.177 0.129
0.111
0.220 0.163
0.143
0.275 0.216
0.194
0.344 0.274
0.250
0.435 0.362
0.335
0.498 0.422
0.393
0.622 0.542
0.508
0.753 0.647
0.609
0.917 0.804
0.760
1.178 1.055
1.002
.1.734 1.590
1.510
2.258 | 2.090
2.000
2.814 2.62
2.55
3.338 3.17
3.665 3.47
4.189 4.00
4.712 4.52
5.236 5.05
5.747 | -5.56
6.283 6.09
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TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO

Tubos de 3,” DE, arreglo en cuadrol‘l‘ubos de ¥’ DE, arreglo en cuadro
de 1 plg de 11} plg

raza

g‘l’, plg | P | 2P| 4P 6P 8P| g‘;’;ﬁ; 1P |2P | 4P| 6P |sP
8 32 26| 20| 20 8 | 21 16| 14
10 52| 52| 40| 36 10 32| 32| 26| 24
12 81| 76| 68| 68| 60 12 48| 45| 40| 38| 36
134 97 | 90 82| 7 70 13% 61| 56| 52| 48| 44
1514 137 | 124 | 116 | 108 | 108 1544 81| 76| 68| 68| 64
17 177 | 166 | 158 | 150 | 142 1714 112 | 112 | 96| 90| 82
193¢ 1224 | 220 | 204 [ 192 | 188 | 193, | 138 | 132|128 | 122 | 116
214 277 | 270 | 246 | 240 | 234 2114 177 | 166 | 169 | 152 | 148
23y 341 | 324 | 308 | 302 | 292 23 213 | 208 | 192 | 184 | 184
25, 413 | 394 | 370 | 356 | 346 25 260 | 252 | 238 | 226 | 222
27 481 | 460 | 432 | 420 | 408 27 300 | 288 ( 278 | 268 | 260

- 29 553 | 526 | 480 | 468 | 456 29 341 | 326 | 300 | 294 | 286
31 657 | 640 | 600 | 580 | 560 31 406 | 398 | 380 | 368 | 358
33 749 | 718 | 688 | 676 | 648 33 465 | 460 | 432 | 420 | 414
35 845 | 824 | 780 | 766 | 748 35 522 | 518 | 488 | 484 | 472
37 934 | 914 | 886 | 836 | 838 37 596 | 574 | 362 | 544 | 532
39 1049 I1_024 as2 l 968 | 945 | 39 665 | 644 | 624 | 612 | 600

Tubos de 114” DE, arreglo en cuadro Tubos de 13,” DE, arreglo en cuadro

de 1Y plg ~de 1% plg

10 16| 12| 10 :

12 30 24| 22| 16| 16| 12 16| 16| 12| 12
13y 32( 30| 30| 22| 22| 13y 22| 22| 16/ 16
15% 44| 40 37| 35| 31| 154 29 29| 25( 24| 22
17Y% 56| 83| 51| 48| 44| 17y 39 39 34| 32| 29
19Y 8| | 71| 64| 56| 19y 50 48| 45| 43| 39
211 9% | 90| 8| 82| 78| 2y 62 60/ 57| 54| 50
283 127112106 | 102 [ 96| 23y 8| 74| 70 66| 62
25 140 [ 135 | 127 | 123 | 115 | 25 94/ 9| 8| 84| 78
27 166 | 160 | 151 | 146 | 140 [ 27 112 [ 108 | 102 | 98| o4
29 - 193 | 188 | 178 | 174 [ 166 | 29 131 | 127 [ 120 | 116 | 112
3l 226 | 220 | 209 [ 202 | 193 | 31 151 | 146 | 141 | 138 | 131
33 258 | 252 | 244 | 238 [ 226 | 33 176 { 170 | 164 | 160 | 151
35 293 | 287 | 275 | 268 { 258 | 35 202 | 196 | 188 | 182 | 178
37 334 (322 311 304 | 203 | 37 224 | 220 | 217 | 210 | 202
39 370 | 362 | 348 | 342 | 336 | 39 252 | 246 | 237 | 230 | 224

TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS. (Continiia). ARREGLO TRIANGULAR

Tubos de ¥;” DE, arreglo triangular

Tubos de 34” DE, arreglo triangular

de lfym Plg de 1 plg
Coraza =" Coraza S
DI, plg 1-P | 2-P | 4-P| 6P | 8P DI, plg 1-P | 2.P | 4P| 6P| 8P
8 36| 32| 26| 24 18 8 37| 30| 24| 24
10 62 56 | 47| 42! 36 10 61 52 40| 36
12 109| 98| 8 | 82| 78 12 92| 8| 76| 74| 70
1334 127 | 114 | 96| 9 £ 86 133§ 109 | 106 | 8 | 82| 74
1514 170 | 160 | 140 | 136 | 128 1534 151 | 138 | 122 | 118 | 110
17Y% 239 | 224 | 194 | 188 | 178 1734 203 | 196 | 178 | 172 | 166
1914 301 | 282 | 252 | 244 | 234 1917 262 | 250 | 226 | 216 | 210
2134 361 | 342 | 314 | 306 | 290 2113 316 | 302 | 278 | 272 | 260
pARA 442 | 420 | 386 | 378 | 364 23%¢ 381 | 376 | 352 | 342 | 328
25 | 532 | 506 | 46S | 446 | 434 25 470 | 452 | 422 | 394 | 382
27 637 | 602 | 530 | 536 | 524 27 559 | 534 | 488 | 474 | 464
29 | 721 | 692 | 640 | 620 ; 594 29 630 | 604 | 556 | 538 | 508
31 847 | 822 | 766 | 722 | 720 31 745 | 728 | 678 | 666 | 640
33 874 | 938 | 8§78 | 852 | 826 33 856 | 830 | 774 | 760 | 732
35 1102 11663 3004 | 938 : 933 35 870 | 938 | 882 | 86+ | 843
37 {1240 (1200 '1144 [1104 [1072 | 37  |1074 |1044 |1012 | 986 | 870
39 1377 1330 ;1258 1248 !1212 39 1206 (1176 |1128 [1100 (1078
Tubos de 17 DE, arreglo triangular| Tubos de 11,” DE, arreglo triangular
N de 1%, plg de 194" plg
8 21 16 16 14 .
10 32| 32| 26! 24 10 20| 18| 14
12 55| 52, 48 46 ; 44 12 32 30| 26| 22| 20
134 65 | 66 [ 8, M| XN 13by 38| 36| 32| 28| 26
15%¢ 91 | 8 : 80| 74| 72 1544 54 sl 45| 42| 38
17y 131 | 118 { 106 | 104 | 94 17y 69| 66| 62| 58| 54
19 163 | 152 | 140 | 136 | 128 19} 95| 91 8(_5 78 | 69
214 199 | 188 | 170 | 164 | 160 2133 117 | 112 | 105 | 101 95
23Y% 241 | 232 | 212 | 212 | 202 2344 140 | 136 | 130 | 123 | 117
25 294 | 282 | 256 | 252 | 242 25 170 | 164 | 155 | 150 | 140
27 349 | 334 | 302 | 296 | 286 27 202 | 196 | 185 | 179 | 170
29 397|376 338|334|316| 29 235 | 228 | 217 | 212 | 202
31 | 472 | 454 | 430 1 424 | 400 31 275 | 270 | 255 | 245 | 235
3 | 538 | 522 | 486 | 470 | 454 33 315 | 305 | 297 | 288 | 275
35 608 | 592 | 562 | 546 | 532 35 357 | 348 | 335 | 327 | 315
37 | 674 | 664 | 632 | 614 | 598 37 407 | 390 | 380 | 374 | 357
39 766 | 736 | 700 | 688 | 672 39 449 | 436 | 425 | 419 | 407
Tubos de 115” DE, arreglo triangular
de 1% plg
12 18] 14| 14| 12 12
13Y% 27| 22| 18! 16! 14
1534 36| 34| 32| 30| 27
174 48| 44| 42| 38| 36
193 | 61| 58| 85| 51| 48
21} 76| 72| 70| 66| 61
2334 95| 91| 8 | 8| 76
115110 | 105 | 98 ; 95
27 136 | 131 | 125 | 118 | 115
29 160 | 154 | 147 | 141 | 136
. 81 184 | 177 | 172 | 165 | 160
33 215 | 206 | 200 | 190 | 184
35 246 | 238 | 230 | 220 | 215
37 275 | 268 | 260 i 252 ! 246

a4
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17.

3

i N bl — Atg = Diferencia en 1a terminal frla
I w T ey Ik = Ay, = Diferencia en fa terminal calients
5 .

Uc— Coelicients total en la terminal frie

Uy = Cosficienta total en la terminal callente:

i g | '?* .‘— mr |

e D IRE | T
L i%ﬁt = ﬁ%r
i | | ';"-1 i

|
£

S
ﬁ HIRUS N R
- F‘H . 1-14’ f'Im‘T' l l lll ﬁ.“u! £ ”
0.0 0. 01 05 0.4 .
Factor F de temperatura calérica. (Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Assoctation, 2a. ed., New York,
1949)
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850 PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION *

Temperatura del medio calefactor ......... Hasta 240°F 240—400°F t
Temperatura del agua ..:.......cc00eeee 125°F o menos| Mis de 125°F
Velocidad del | Velocidad del
Agua agua, pps agua, pps
3pies | Mas de| 3 pies TiMés de
omenos| 3 pies (0 menos 3 pies
Agua de mar ...........ciceieiiinannn 0.0005 | 0.0005 | 0.001 |0.001
Salmuera natural ..........ccecieeenenn 0.002 | 0.001 | 0.003 |0.002
Torre de enfriamiento y tanque com rocio
artificial:
Agua de compensacién tratada ......... 0.001 | 0.001 | 0.002 :0.002
Sin tratar .........c.ciiiiiernnanaannn 0.003 | 0.0C3 ; 0.005 |0.004
Agua de la ciudad o de pozo (como Grandes
Lagos) .iveiiiiin ittt 0.001 | 0.001 |} 0.002 |0.002
Grandes Lagos ........ccoviviiinnnnnnnnn 0.001 | 0.001 | 0.002 |0.002
Agua de rio: ;
MIDImMo .....oviininininnnnnnnnnnanns 0.002 | 0.001 | 0.003 |0.022
Mississippi ....viviiiiiiiiiiiiiean... 0.003 | 0.002 | 0.004 }0.003
Delaware, Schylkill ................... 0.003 | 0.002 | 0.004 {0.003
East River y New York Bay ........... r0 o3 [ 0.002 | 0.004 10.CO2
Canal sanitario de Chicago ............ 0.008 | 0.006 ; 0.010 |0.008
Lodosa o turbia ....................... 0.003 | 0.002 | 0.00+ {0.003
Dura (mis de 15 granos/gal) ............ 0.003 | 0.003 | 0.005 0.005
Enfriamiento de miquinas .............. 0.001 | 0.001 | 0.001 {0.001
Destilada ..............cciiiieiinnnn.. 0.0005 | 0.0005| 0.0005|0.0005
Alimentacién tratada para calderas ....... 0.001 | 0.0005! 0.001 {0.001
Purga de calderas ...................... 0.002 | 0.0¢2 | 0.002 !0.002

t Las cifras de las Gltimas des eolmu sc bdasan en wvna temperatura del medio
calefactor de 240 a 400°F. Si la temperatura de este medio es mayor de 400°F, y «i se sabe
que el medio enfriador forma depésitos, estas cifras deben modificarse convenientemente.

FRACCIONES DE PETROLEO

Aceites (industriales): Lfquidos (industriales):

Combustolio ........... 0.005 Orgénicos * ....... PR 0.001
Aceite de recirculacién lim- Liquidos refrigerantes, ca-
211 0.001 lefaccién, enfriadores, o
Aceites para maquinarias y evaporantes ... -.-' ------ 0.001
transformadores 0.001 Salmueras (enfriamiento). 0.001
Acei A 0004 Unidades de destilacién at-
cefte para quenching ... 0. mosférica:
Aceites vegetales ........ 0.003 Fondos residuales, menos

y o IR £ T e N BT

APENDICE

TABLA 12, FACTORES DE OBSTRUCCION * (Continua)

Gases de escape de maiqui-

nas Diesel............ 0.01
Vapores orginicos ...... ~0.0005
Vapor (sin aceite) ...... 0.0
Vapores de alcohol .....: 0.0
Vapor, de escape (con acei-

te) ..ttt 0.001

Vapores refrigerantes (con-
densando de compreso-
res reciprocantes) .... 0.002

Aire .................. 0.002

Vapores superiores en conden-

sadores enfriados por agua:

De la torre de burbujeo
(condensador final) ... 0.001

Del tanque flash ........ 0.04

Cc. 5 intermedios:

- Aceite ...l 0.001
Para agua ............. 0.002
Fondos residuales, menos

de 20° API ..... ..... 0.005
Fondos residuales, mis de
20° API ............. 0.002

Estabilizador de gasolina na-
tural:

Alimento .............. 0.0005
Vapores superiores ...... 0.0005

Enfriadores de producto e

intercambiadores ...... 0.0005

Calderetas de producto .. 0.001
Unidades de eliminacion de

HS:,
Para vapores superiores ,. 0.001
Intercambiadores enfriado-
res de solucién ....... 0.0016
Caldereta .............. 0.0016

Unidades de Cracking:
Alimento gas-oil:

"Menos de SO0°F ...... 0.002

SO0°F y més ......... 0.003
dlimento de mefta:

Menos de SOO°F ...... 0.002

Mis de SOO°F ........ 0.004

Unidades de destilacién at-
mosférica:

Vapores superiores sin tra-

Vapores supcriores tratados
Cortes intermedios ......
Unidades de destilacién al
vacio:
Vapores superiores a aceite:
De la torre de burbujeo
(condensador parcial)
Del tanque flash (sin
reflujo apreciable) ..
Aceite delgado .......
Vapores superiores ....
Gasolina ........ e
Debutanizador, Depropaniza-
dor, Depentanizador y unida-
des de Alkilacién:
Alimento ..............
Vapores superiores ......
Enfriadores de producto .
‘Calderetas de producto ..
Alimento del reactor ....

Unidades de tratamiento de
Inbricantes:

Alimento de aceite solvente
Vapores superiores ......
QAceite refinado .........
Intercambiadores calenta-
dores de aceite refinado
enfriados por agual} ..
Gomas y breas:
Generadores de vapor en-
friados por aceite .....
Enfriados por agua .....
Solvente ..............
Unidades desasfaltizadoras:
Aceite de alimento ......
Solvente ..............
Asfalto y resina:
Generadores de vapor

0.0013
0.003
0.0013

0.001

0.003
0.002
0.001 7
0.0005 :

~ J -

0.001
0.001
0.001 (
0.002
0.002

0.002
0.001
0.001

0.003

0.005
0.003
0.001

0.002
0.001
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PROCESOS DE TBRANSFERENCIA 2~ CALOR

TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION* (Continiia)

Aceite refinado ......... 0.001 Unidades para eliminar ceras:
Aceite refinado enfriado Aceite lubricante ....... 0.001
por agua ............ 0.003 Solvente ............... 0.001
Vapores de la torre de bur-
bujeo .. ..iiiiienn.. 0.002 Calentamiento de mezcla
Residuo ............... 0.010 aceite-cera ........... 0.001
Unidades de absorcién: ....
Gas .......ceiiiinnn.. 0.002 Enfriamiento de mezcla
Aceite graso ........... 0.002 aceiteceral ......... 0.003
CORRIENTES DE. ACEITE CRUDO
0-199°F 200-299°F 300- 499°F 500 y mas
Velocidad, pps
' A
Menos| 24 |4 pies[Menos 4 pies [Menos| 24 WM pies!Menos| 24 4 pies
de 2 |pies| o (de 2|24 de 2 [pies| o |de 2 [pies. o
pies mas | pies |pies | mas | pies mais | pies , mas
Seco |0.003 [0.002| 0.002]/0.003 |p.002/0.002 {0.004 |0.003'0.002(0.005 I0.004:0.003
Sal §/0.003 p.002| 0.002!0.005 00.0040.004 [0.006 00510.004 0.007 o.oosio.oos
|

® Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association, 2d ed., New York, 1949, -
3 Deben tomarse precauciones contra la depositacién de cera.

§ Se refiere a un crudo hiimedo—<cualquier crudo que no ha sido deshidratado.
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