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I. INTRODUCCION  

El objeto de esta Tésis es hacer una comparación, desde 

el punto de vista económico, entre equipos de transferencia - 

de calor utilizados para el aprovechamiento térmico de los - 

fondos o residuos de la destilación primaria combinada de pe-

tróleo crudo. 

El aprovechamiento térmico se efectúa para dos opera-

ciones diferentes: 

1. Precalentar petróleo crudo, para lo cual se emplea un 

intercambiador de calor de tubos y coraza (sin cambio 

de fase). 

2. Producir vapor de agua a presión media, para lo cual 

empleamos diferentes tipos de intercambiadores de ca 

lor de tubos y coraza (con cambio de fase). 

El equipo actual en las refinerías solamente se utiliza pa 

ra precalentar el petróleo crudo como único aprovechamiento tér 

mico de los residuos, empleando una carga de 150,000 BPD. Pre-

viendo una expansión futura el estudio se hace para una carga - 

de 200,000 BPD. 

Los cambios que se han efectuado en las industrias quími 

cas en los últimos 10 años han forzado al diseñador de inter-

cambiadores de calor del proceso a desempeñar un papel de es-

pecialista versátil en la transferencia de calor, para ser ca-

paz de seleccionar la parte óptima del equipo en un trabajo - 

determinado. 
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Las plantas que ahora se construyen son de 5 a 10 veces 

el tamaño que se considerarían hace 10 años. No es posible o 

práctico adaptar un intercambiador de calor instalado 10 ve--

ces más el número de tubos en el mismo diseño básico. Por lo 

tanto la experiencia del diseñador es el máximo valor con que 

se cuenta debido a que las consideraciones que se tomaron pa-

ra seleccionar un intercambiador óptimo son frecuentemente di 

fíciles de calcular cuantitativamente. Tales consideraciones, 

como las características de ensuciamiento en función de la tem 

peratura superficial y velocidad del fluido. Otras considera-

ciones deben implicar factores no relacionados a la eficiencia 

de la unidad misma, tal como facilidad de limpieza y manteni—

miento, y complejidad de fabricación. 

Importancia de los Detalles del Diseño:_\I 

\ Muchos diseñadores consideran que han realizado su tra-

bajo adecuadamente si su diseño satisface el servicio especi-

ficado, sin embargo muchas características de un diseño malo 

no se detectan inmediatamente; por ejemplo, un intercambiador 

mal diseñado por el lado de la coraza puede requerir más agua 

de enfriamiento que la calculada, o puede ser necesario remo-

ver un intercambiador para reemplazar los tubos debido a pre-

visiones inadecuadas por la expansión diferencial de tubos y 

coraza. 
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'Usualmente los costos de reparación de un intercambiador 

son sólo una parte del pago por un mal diseño; la pérdida de 

producción por la interrupción de un solo proceso cuesta mu--

chas veces el precio de adquisición del intercambiador de 

calor. 

\Selección del Equipo: 

Hay casi un número ilimitado de alternativas para selec 

cionar el equipo de transferencia de calor, aunque generalmen 

te hay un solo "mejorndiseño. Afortunadamente las computado-

ras y calculadores electrónicos ayudan al diseñador a minimi-

zar el tiempo de cálculo. Pero para diseñadores que no tienen 

acceso a computadoras, se sigue una forma ordenada de diseño - 

dependiendo del tipo de método que se utilice para efectuarlo, 

resultando algunos bastante largos)! 

Para facilidad de comprensión y los fines de esta Tésis, 

únicamente se efectúa el diseño térmico empleando el método se 

guido por Kern, conocido también como método tradicional, en - 

el cual los cálculos se efectúan siguiendo una serie de pasos 

ordenados, considerando la existencia de un intercambiador, el 

cual se va a probar para un factor de ensuciamiento y caldas - 

de presión disponibles. Aunque el método de diseño de los eva 

poradores hay ligeras variaciones al método tradicional, estas 

son debido a la complejidad del diseño, pero en general se si-

guen los mismos pasos básicos. 
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II ,GENERALIDADES  

BREVE DESCRIPCION DEL PROCESO 

Destilación Primaria Combinada de Petróleo Crudo 

Debido a la naturaleza compleja de los componentes del - 

petróleo crudo, es aparente que una separación preliminar debe 

realizarse antes de que la refinación o conversión química de 

los productos se efectúe. De acuerdo a ésto, en la práctica la 

refinería moderna casi siempre emplea una destilación primaria 

combinada (atmosférica y al vacío) del crudo desalado como pa-

so inicial de refinación. 

En un proceso típico de destilación combinada como se - 

ilustra en los diagramas I y 	carga de petróleo crudo se 

precalienta por el intercambio de calor de las corrientes de - 

los productos que salen de la columna de destilación atmosféri 

ca. Una vez precalentado el petróleo crudo se alimenta a una - 

torre de despunte, pasahdo posteriormente por un calentador a 

fuego directo, descargándose el crudo caliente en la columna de 

destilación atmosférica (de platos múltiples). Por el conteni-

do de calor de la alimentación resulta una vaporización de los 

constituyentes más volátiles, y la cantidad total de vaporiza-

ción, generalmente se incrementa por la inyección de vapor de 

agua en la parte inferior de la columna. 

La corriente de vapor de este fraccionador se condensa - 

mandándose una parte a almacenamiento y la otra al tope del -- 
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fraccionador como reflujo. 

La porción del petróleo crudo sin destilar, o sea la me-

nos volátil, se descarga en la base de la columna. El vapor de 

agua se agrega arriba del nivel del fondo para vaporizar los - 

componentes más volátiles de la corriente de pesados que des--

ciende al fondo. Un gradiente de composición se establece a - 

través de la longitud de la columna y la volatibilidad disminuye 

del domo al fondo. Varias corrientes se descargan de lugares - 

intermedios a lo largo de la columna, dando una separación pre 

liminar del petróleo crudo en fracciones de diferentes propie-

dades físicas. Los productos citados como principales corrien-

tes laterales y productos del domo y el fondo se les llama con 

vencionalmemze gasolinas naftas,' querosinas, gasoleos y resi-

duo; sin embargo sus propiedades y usos pueden variar depen---

diendo de la alimentación empleada y las prácticas de la refi-

nería en particular. 

El petróleo crudo reducido o residuo de los fondos de la 

columna de destilación atmosférica pueden ser además fracciona 

dos bajo presión reducida en una columna de destilación al va-

cío. Para ésto, la alimentación a la columna es pasada por un 

calentador tubular a fuego directo antes de ser alimentada a - 

la torre de vacío (de platos múltiples). Cuando los destilados 

de la torre de vacío incluyen aceites lubricantes, la tempera-

tura de alimentación debe ser suficientemente baja para evitar 



reacciones de desintegración indeseables. Por otra parte, 

cuando los destilados sirven para la desintegración, la tem-

peratura de alimentación es mayor. El producto principal se 

condensa a presión reducida. El residuo no volátil se desear 

ga en el fondo de la columna. Como en el caso de la columna 

de destilación atmosférica, un gradiente de concentración se 

establece y los productos fraccionados pueden descargarse co 

mo corrientes laterales, siendo éstos: gasoleo ligero, desti 

lados neutros o lubricantes y fondos de vacío. 

Los productos líquidos de las corrientes laterales de 

ambas columnas de destilación atmosférica y al vacío, se ali 

mentan a los agotadores de platos múltiples antes de ser Ile 

vados fuera del sistema de destilación primaria combinada. - 

Los vapores son generados en el fondo de cada una de estas - 

columnas de agotamiento debido a la inyección de vapor de - 

agua y los vapores Principales se alimentan de nuevo a la co 

lumna primaria en el lugar en que fueron descargadas origi—

nalmente. Esta operación de lavado auxiliar es necesaria de-

bido a la ineficiencia introducida por el proceso de descar-

gar corrientes laterales. '\ 
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1I.2 DIAGRAMAS  

NOTACION 

D -I 
	

Diagrama I 
D -II 
	

Diagrama II 

EQUIPOS : 

Alternativas 
• 2 Intercambiadores de calor en serie 
• 1 Evaporador tipo termosifón horizontal 
• 1 Evaporador tipo marmita 	(kettle) 

1 Evaporador tipo termosifón vertical 
Torre de despunte 
Calentador de crudo despuntado 
Torre de destilación atmosférica 
Agotadores 
Caja enfriadora de residuos 
Desaladoras de crudo 
Acumulador de nafta de despunte 
Acumulador de nafta ligera y reflujo 
Tanque de gasóleo pesado primario 
Enfriador de residuo 
Tanque de condensado 
Calentador de crudo redueiúo 
Torre de alto vacío "TAV" 
Tanque de gasóleo pesado 
Sistema de vacío 

CCRRIENTES 

	

1 
	

Crudo de carga 

	

2 
	

Nafta pesada 
-3 
	

Gasóleo pesado de N (D-II) 
-4 
	

Querosina 

	

5 
	

Gasóleo ligero primario 

	

6 
	

Gasóleo pesado primario 

	

7 
	

Gasóleo ligero de N (D-II) 
7a 
	

Gasóleo ligero a almacenamiento 

	

8 
	

Condensado aceitoso y agua 

	

9 
	

Residuo primario a M (D-II) 

	

10 
	

Reflujo de gasóleo pesado a N (D-II) 

	

11 
	

Residuo primario (NORMALMENTE SIN FLUJO) 

	

12 
	

Residuo a K (D-II) 

	

13 
	

Residuo de N a rompedora de viscosidad 

	

14 
	

Recirculación a N 
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15 	 Residuo de N (D-II) a A (D-I) 
16 	 Nafta de despunte 
17 	 Agua caliente de límite de batería 
18 	 Vapor de media 
19 	 Crudo despuntado 
20 	 Nafta ligera 
21 	 Residuo de K (D-II) 
22 	 Vapor de baja del límite de batería 
23 	 Vapor de baja a D (D-I) 
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11.3 - NOMENCLATURA  

ao, a; 

A', a' 

A" 

Bx, By 

C,  

Dí, Do 

di, do 

Db 

D41, Di2 

De, De 

de, de 

Ds, DI 
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Superficie de transferencia de calor, ft2  

Superficie externa e interna de transferencia, 
de calor por pie lineal, ft 

Area de flujo por tubo, ft
2 

y in
2 

Superficie externa del tubo por pie lineal, ft 

Espaciamiento entré los.deflectores, in 

Parámetros de Baker 

Calor específico del fluido caliente y frío, 
BTU/lb °F 

Claro entre tubos; iñ 

Diámetro interior y exterior de los tubos, ft 

Diámetro interior y exterior de los tubos, in 

Diámetro del haz de tubos (en Kettle), ft 

Diámetro interior del sistema de tubería de 
entrada y de salida al evaporador, ft 

Diámetro equivalente para transferencia de ca-
lor y caída de presión, ft 

Diámetro equivalente para transferencia de ca-
lor y caída de presión, in 

Diámetro interno de la coraza, ft y in 

F 	 Pérdidas por fricción, (ft)(lbf)/(119) 

Fc 	 Fracción calórica, adimensional 

FT 	 Factor de diferencia de temperatura, adimensio 
nal, Lst = -FT  x LMTD, 

FCB 	 Factor de corrección del haz por capa de vapor 

f 	 Factor de fricción, adimensional; para 	en- 
psi, ft2/in 2  

fp 	 Factor de fricción de DARCY, adimensional 
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fF 
	 Factor de fricción de Fanning, adimensional 

GLr Gv 	 Masa velocidad de líquido y vapor en los tubos 
basada en el área de flujo total tubular, 
lb/(hr)(ft2) 

GL, G<7 	 Masa velocidad de líquido y vapor en los tubos, 
basada en el área de flujo total tubular, - 
lb/(seg)(ft2) 

G1, G2 	 Masa velocidad en la tubería de la entrada y 
salida al evaporador, lb/(hr)(ft2) 

G 	 Masa velocidad del vapor, desde un tubo del 
fondo, basada en el espacio PT  - Do, lb/(hr)(ft2) 

g, g' 	 Aceleración de la gravedad, ft/hr2  y ft/seg2  

qe 	 Factor de conversión, (1b,)(ft)/(lbf)(hr2) 

h, hi, ho 	Coeficiente de película para transferencia de 
calor, en forma general, para el fluido inte-
rior y exterior respectivamente, BTO/(hr)(ft2)°F 

;vio, hiop,hiov Valor de hi cuando se refiere al diimetro exte-
rior del tubo, en forma general, Para la zona -
de precalentamiento y para la zona de vaporiza-
ción, BTU/(hr)(ft2) °F 

hlb, hh, hlb 	Coeficiente de película para transferencia de -
calor por ebullición nucleada, para un solo tubo 
aislado, promedio para el haz de tubos y para un 
solo tubo aislado corregido por convección libre, 
BTU/(hr)(ft2) °F 

hs 	 Coeficiente de película para transferencia de 
calor sensible, BTU/(hr)(ft2)° L' 

JET 	 Factor de transferencia de calor, adimensional 

Kc 	 Constante calórica, adimensional. 

Conductividad térmica, BTU/(hr) (ft2) ('F/ft) 

L 	 Longitud de los tubos ó del haz de tubos de los 
intercambiadores o evaporadores, ft 
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Ll, L2 	 Longitud equivalente para los sistemas de entra 
da y de salida al evaporador, ft 

LMTD 	 Media logarítmica de la diferencia de tempera-
tura °F 

N Número de mamparas en el lado de la coraza de. -
los intercambiadores 

No 	 Número de orificios tubulares, igual a 2 veces 
el número de tubos en U. 

Nt 	 Número de tubos totales en el intercambiados o 
evaporador 

Nrv 	 Número de tubos en la fila vertical central de 
los evaporadores 
Número de los pasos de los tubos 

P, p 	 Presión de operación, Ibr  /ft2  y lbf/in2  abs. 

Pr 	 Número de Prandtl, adimensional 

P.T° 	 Pitcb de los tubos, ft y in 

• q 	 Flujo de calor, BTU/br 

ql° qmax. 	Flujos de calor para un solo tubo y máximo, - 
BTU/hr 

R 	 Grupo de temperatura, (T1- T2)/(t2 	t1) adim. 

Rv 	 Fracción volumétrica de lag fases nquida y - 
gaseosa o del vapor, adimensional. 

RR 	 Relación, de recirculación (INTI,/17V), adimensional 

Re, R¿ 
	

Número de Reynolds para transferencia de calor 
y caída de presión, adimensional. 

Rd, Ri, Ro 	Factores de ensuciamiento, combinado, interno y 
externo respectivamente, (hr)(ft2)('F)/BTU 

rw, rr 
	 Resistencia en general, de pared y de ensucia-

miento total, BTU/(hr) (ft2) (°F) -1  

S Grupo de temperatura (t2- tl)/(TI 	adim. 

beneídad relativa 
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T, T1, T2  

To, tc 

t, tl, t2  

U, Ud, U 

Temperatura en general, de entrada y de salida 
del fluido caliente, 0F 

Temperatura calórica de los fluidos caliente y 
frío, °F. 

Temperatura en general, de entrada y de salida 
del fluido frío, °F. 

Coeficiente total de transferencia de calor, 
coeficiente limpio, coeficiente de diseño, 
BTIT/ (hr) ( ft2  ) (°r) 

Velocidad lineal, ft/seg 

Vm 	 Media logarítmica de la velocidad liquido-vapor 
en la tubería, Vm = V2- VI / ln(V2/V1), flujo - 
homogáneo es considerado. 

Volumen específico, ft3/lb 

W, w 	 Flujo en peso de los fluidos caliente y frío, 
lb/hr 

X 
	

Módulo de Lockhart Martinelli 

Xtt 
	 Parámetro de correlación, adimensional. 

X, 11E 
	 Fracción en pesó de vapor o gas (Calidad), 

general y de salida, adimensional. 

Altura, ft 

LETRAS GRIEGAS  

c>< 	 Factor de corrección para ebullición nucleada, 
adimensional. 

Angulo de distribución de los tubos, grados 

Factor de corrección para transferencia convectiv, 

Coeficiente de expansión térmica, 1/'r 

Diferencia de temperatura verdadera en: 
Q e IIDA t, 

etc, Qth 	Diferencias terminales fría y caliente, OF 
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,¿tp,Zátv 
	

Diferencia de temperatura verdadera para orees-
lentamiento y vaporización, °F 

Diferencia de temperatura entre ln pared del 
tubo y el líquido que se evapora, 'Y 

Calda de presián,"psi 

, 	, B 	Caídas de presión, total, en los tubos y de re- 
torno, psi 

Trabajo de flecha hecho el sistema, ft de lie. 

"\Z 	 altura de la rama directriz para la circulación, 
ft 

Calor latente de vaporización, DTU/ibm  

Viscosidad, lbm/ft)(hr) y centipoise 

Densidad en general y promedio, :lhm/ft3  

Tensión sperficial, lbf/ft y dina/cm 

Parámetros para caída de presión, en 2 fases, 
adimensinal 

Relación de viscosidades 	 adimencional 

Factor de densidad del tubo, ecuación para el 
flujo máximo del haz, adimensional 

Parámetro de propiedades físicas de las dos 
fases, adimensional. 

Factor de propiedades físicas para el flujo má-
ximo, BTU/ft3  

SUB INDICES (Excepto algunos anotados) 

C 
	

Condiciones limpias 

D 
	

Disedo 

d 
	

Ensuciamiento 



Líquido.  

Zona de precalentainiento 

✓ Zona de vaporización 

Vapor o gas 

T 	 Flujo total 

t Tubos 

S Coraza 

tf 	 2 fases 

Pared del tubo 

1 	 Se refiere a la entrada al equipo 

2 	 Se refiere a la salida del equipo 
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III. 	CALCULO DE INTERCUIBIADORES DE CALOR 

MUTRODUCCION  

En este capitulo se llevará a cabo el cálculo del equipo 

necesario para el aprovechamiento térmico de residuos, en el - 

último °recalentamiento de la alimentación de petróleo crudo en 

el proceso. 

El equipo de que se trata es un intercambiador de calor de 

tubo y coraza, cuyo diseño está basado a las condiciones más 

drásticas, a las que normalmente operarla, o sea aprovechando 

térmicamente los residuos de la torre de destilación al alto --

vacío. puesto que los residuos de la torre de destilación atmos 

férica, solo serían usados en el caso de que por alguna causa no 

funcionara la torre de vacío. 

111.2. SELECCION DEL TIPO DE INTERCAMBIADOR  

Los intercambiadores de calor, se clasifican de acuerdo a 

su geometría y tipo de construcción. La mayoría de los metales 

sirven como materiales de construcción, aunque para algunas --

aplicaciones específicas, substancias no metálicas sirven aún 

mucho mejor. 

La categoría de intercambiadores de calor más usada, es 

la de tubo y coraza, la cual se subdivide en 3 tipos principa-

les: 

. Cabeza Fija 

. Tubos en U 

. Cabeza Flotante 



cada uno con sus usos y características específicas. 

En este caso el tipo de intercambiador de calor que se 

recomienda es el de CABEZA FLOTANTE INTERNA, ya que este dise 

ño es usado de manera muy amplia en refinerías donde los acei 

tes y gases a presión eliminan las posibilidades de usar el - 

diseño de cabeza flotante empacada, que generalmente es usado 

como condensador vertical, con el vapor del lado de los tubos. 

Los intercambiadores de calor de cabeza flotante interna, 

tienen las siguientes características: 

Ventajas: 

. El haz de tubos, puede removerse para limpieza mecáni 

ca exterior de los tubos y para inspección. 

Tubos rectos, reemplazables y con facilidad de limpie 

za, sin necesidad de remover el haz. 

. La cabeza flotante absorve las expansión diferencial 

entre los tubos y la envolvente. 

Limitaciones: 

. Costo alto 

. El empaque interno en la cubierta de la cabeza flotan 

te tiene el peligro de mezclar los dos fluidos por - 

falla. 

Para la selección del número de pasos en el intercambiador 

de calor, se dispone de los siguientes datos: 
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Residuo "TAV" 

TI = 680°F 
T2 = 525°F 

Petróleo Crudo 

ti = 409°F 
= 460°F 

R  _ Ti - T2 = 	600 - 525 = 3.1 
t2 - ti 460 - 409 

s  _ t 	_ 460 - 410 = 0.185 
T1  - t1 680 - 410 

de la gráfica (la) tenemos: 

FT  = 0.99 para un intercambiador 2 - 4 

III.2.a 

Fig. 1. Arreglo de pasos en un intercambiador 2-4 

de la gráfica (lb) tenemos: 

FT  - 0.95 para un interrambiador 1 - 2 

III.2.b 

Fig. 2. Dos intercambiadores 1-2, conectados en serie 

Aquí se puede notar la equivalencia existente, entre las 

dos figuras:anteriores. 
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Según lo anterior, se ve que para este caso lo más conve-

niente es usar un intercambiador de calor con 2 pasos en la co 

raza y 4 pasos en los tubos. 

Ahora considerando que en las refinerías existen una gran 

cantidad de intercambiadores de calor y como en todas las empre 

sas que presentan este caso, se tiende a estandarizar los equi-

pos, para mantener un stock de refacciones bajo, en su almacén 

lo cual es bastante significativo, y a sabiendas de que en las 

refinerías se tiende a instalar intercambiadores de calor 1-2, 

se hace el cálculo sobre éstos, para lo cual disponemos de los 

siguientes datos: 

Residuo "TAV" 	 Petróleo Crudo 

1 	Ti  = 680°F 	 t1 = 452°F 

T2  = 600°F 	 t2  = 501°F 

TI 	T1  = 600 °F 
	

tl = 365°F 

T2  = 525 °F 
	

t2 = 418°F 

Nótese que un intercambiador 2-4 es exactamente lo mismo 

que 2 intercambiadores 1-2, aunque el 2-4 tiene la ventaja de 

ser más eficiente para la transferencia de calor. 

A continuación se describe el método seguido para el cál 

culo de los intercamBiadores de calor 1 - 2. 
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111.3. 	METODO DE DISEÑO TÉRMICO PAPA INTER- 

BIADORES DE CALOR.-  Aunque para éste tipo de equipos existen 

bastantes métodos de cálculo, se escoge el método seguido por 

KERN, que para los fines de la presente tésis es satisfactorio. 

Este método también se conoce como el método 4e conven-

cional y consiste de los siguientes pasos: 

DATOS: 

Condiciones de Proceso 

fluido Caliente: 	T2  W Cp  s ki/Z Rd AP 

Fluido Frío: 	ti  t2  W Cp  s kik RaliP 

La longitud del tubo, diámtero exterior y espaciado son 

especificados por la práctica industrial o por 	,:1-nenda-

ciones de la literatura. 

1. Balance de Calor: Q= 	C: p (T2, - 	C? CE.2 

2. Diferencia verdadera de Temperatura:Zt; 
LMTD: 

-R Á 7-1 - 
t - t_z  

S ±9 
T, - -t„ 

FT  de la gráfica lb, nos da los tipos de intercambiadores 

que pueden ser usados y después de soleccionar el adecuado se - 

lee el valor de FT. 

Llt W  LMTD x FT 

3. Temperaturas Calóricas 

te_ 	t, 1- "Fc C t2.- ¡I) 
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PRUEBA l: 

Para el intercambiador: 

a. Se supone un valor tentativo de UD con ayuda de la tabla 

(1), y se calcula la superficie A = Q/UDiat. Se determina 

el correspondiente número de tubos de la tabla (3). 

b. Tomando en cuenta el número de pasos del intercambiador con 

siderado en (2), y la caída de presión permitida, se selec-

ciona el intercambiador que tenga el numero de tubos más --

aproximado a éstos, de la tabla (3) o de fórmulas empíricas. 

c. Se corrige el valor tentativo de UD, a la superficie corres 

pendiente al número real de tubos que deba contener la cora 

za. 

El cálculo de los coeficientes de película se debe empezar 

por el lado de los tubos, para ver si éste es mayor que UD  

y si la caída de presión es la permisible, para entonces --

continuar el cálculo por el lado de la coraza. 

En el presente problema se tiene: 

TUBOS: Fluido Caliente 

CORAZA: Fluido Frío 

TUBOS: Fluido Caliente 

4. Area de flujo, at: 

Ñ  
tY  144 Y) 

5, Masa velocidad, 
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6. Re - 	glt  

obtenemos Di de la tabla (2) 

obtenemos/Á a Tc 

7. JE/  = It (Re) de la gráfica (4) 

8. a Tc obtenemos Cp y k 

	

cp
k  
u  ) 3 	

o de la gráfica (5) 

9 k, =JHk cP/1 
 r4. 

k 

10. In 

	

	h•  di  
t0  

11. obtenemos 	

Tt. 
	

)0. I 4 

12. Coeficiente corregido 

hto  

 

s6  
Se comprueba la caída de presión, y si no es satisfactoria, 

se supone un nuevo arreglo de pasos. 
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TUBOS: Caída de Presión: 

1. Para Ret  en (6) se obtiene f = 	(Ret) de la gráfica (6) 

2. .?1 	- 	11  P  
Pt 

S 

3. 25Pr  - 4r V
2 

   

APt + APr  

CORAZA: Fluido Frío: 

4: Se supone un espaciado B para los deflectores 

área de flujo, 

-  CS  _ 
á44 ÑT  

5: Masa velocidad: 

Gis  
as  

6: Re - 1)9' 	G  

obtenemos De de la gráfica (7) 

obtenemosjt a tc 

7: JH  ,-. y (Res) de la gráfica (7) 

\n/ 



8: a tc obtenemos Cp y k 

( Gra " r 
9: JH 	C ÁHa  

h Lo  

ki.o 4 11 
 o (Tc 

11: obtenemos,,,c 

0.14 

12: Coeficiente corregido 

11  0,, 

Se comprueba la caída de presión y si no es satisfactoria, 

se supone un nuevo espaciado de los deflectores. 

CORAZA: Caída de Presión 

1: Para Res  en 6-obtenemos f = 51) (Res) de la gráfica (8) 

2: Número de cruces, 
N + 1 - 12 L 

B 

PC2  5)s  (hi-ki) 
$ 22 < IC:94 SI,' 

23 

y3  
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Si ambos los coeficientes de película y las caídas de pre 

Sión son satisfactorias, la tentativa debe darse por concluída. 

13. Coeficiente total limpio: Ue  

U e — 
h ilo he> 

h. 	h 

14. Factor de ensuciamiento; Rd  

c-p 	— UD  
d 	Uc  Ux, 

Por último, debe cumplirse lo siguiente: 

R (REQUERIDO) = Rd (CALCULADO) 
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111.4. APLICACION DEL METODO DE DISEÑO TERMICO  

Datos Directos: 

Condiciones de Proceso: 

Fluido Caliente 

Residuo de la Torre de Alto Vacío 

W= 814054 lb/h 

T1 = 680°F 

T2 = 600°F 

Cp = 0.6495 BTU/lb'F 

s = 1.0254 

ju = 2.23 cp 

k = 0.054 BTO/h ft2 (.°F/ft) 

Rd = 0.005 h ft
2 °F/ETT3 

= 20 lb/int  

Fluido Frío  

Petróleo Crudo 

w = 1263250 lb/h 

ti  = 452°F 

t2  = 501°F 

cp = 0.6633 BTU/lb'F 

s = 0.8654 

. ju = 1.06 cp 
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k = 0.068 BTU/h ft
2 

( F/ft) 

Rd = 0.005 h ft
2 F/BTU 

P = 20 lb/int  

Longitud del Tubo, L = 24 ft 

Se usa esta longitud con el fin de obtener un diámetro de 

coraza mínimo, lo cual es más conveniente. 

Diámetro Exterior, DEt  = 1" debido a que el gasto es alto. 

Espaciado, PT  = 1 1/4" y arreglo en cuadro, debido a que los 

fluidos son muy sucios. 

(1) Balance de Calor: 

Fluido Caliente: Q = (814054) (0.6495) (680-600) = 
= 41 000 000 BTU/h 

Fluido Frío: 	Q = (1265250) (0.6633) (501 - 452 ) 
= 41 000 000 BTU/h 

(2) Diferencia verdadera de Temperatura, ¿S.t: 

LMTD = 	(T2 - tl) 	T1 	t2 )  = 1600-452)-(680-501)  

In (T2  - t1) 
Ln (600-452) 

(T1  - t2) 	 (680-501) 

= 164°F 

1 	- T2 = 680-600  R 	 = 1.64 
t2 - t1 	501-452 

. 	-I-. s 	t2 - 	= 501-452 = 0.215 
T1 - t1 	680-452 
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FT = 0.98 de la gráfica (la) 

tipo de intercambiador: 1 paso en la coraza y 2 o más en los 
tubos. 

LSt = LMTD x FT  = 164 x 0.98 = 160°F 

(3) Temperaturas calóricas: 

2S  c-, 600-4s2. Fc = 0.4 de la gráfica (3) 50 	(3.1/2.68 

- Tz = G130 - .1z) o = 	° 	Kc = 1.9 de la gráfica (3) 
controla. 

{,2 - 11= sol - 4G2 = 49 	Kc = 0.26 de la gráfica (3) 

T, 	1-2. 	Tz  = Goo 0.4 (G80 - coo) 6'a ° 

t2 -4.1)= 452. 40,4  ( Zo 1 - 452= 49Z °17  

PRUEBA 1: 

(a) Se supone UD  = 40, y debido a que el residuo es altamente co 

rrosivo, es colocado dentro de los tubos. 

A 	Q 	41 cloo, oso 	4c)  le 

Vj  Z.0 	.‹ 160 

14oe)  
L 	241,  ›z 0.2.618 

(b) Empleando la ecuación: DI = 3 tenemos: 

Nt  = 1072 para una coraza de DI = 48", para dos pasos en los 

tubos y uno en la coraza. 



(c) 	A = NIT  L 	(1042 }(0,26)B)(24 ) = G-736 

u -  Q 
	

41,000,000 	2  a  

Empieza el cálculo de los coeficientes y de la caída de pre 

sión, por el lado de los tubos. 

TUBOS: Fluido Caliente 

Residuo "TAV" 

(4) Area de flujo,;  at  

=  NT C"'t 	) (0.4 	 112. 
1.44v1 	144 ›c 

(5) Masa valocidad 

\A/ 	814054  r.- 496 5611 
01. t. 	-1-4113 	 P.47- 

(6)j - 	 ,-38 
	  o.Gas It 

a Tc = 632°F tenemos,,ZI.c — (2,23 cp)(2.42), 5.4 __16_  

	

79 e - 	D. Git 	(,:..05)(4q541:-,- i-1 _ 	  
t ,L, 	s---1 

JE  = 23 de la gráfica (4) 

Vg  para/ = 2.23 cp. - se tiene k (Cf:/a  	0,22 gráfica (5) 

se puede considerar que 	1 

     

— 79. es- 
o. 06 s' 

     

A 	it<.• 
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\.-1 Z. ,11: • -= -44.85 
o :982, 
	- G0.539 

hio = 60.87 

cálculo de la caída de presión: 

(1) para Re = 5495 

f = 0.00032 	de la gráfica (6) 

s = 1.0254 

G t 	L 	(1)„0032)(4 s6 9"642(2-.4 )(R. ) 

 

5.2.2 o'O  Dt 5 (15.22 x vd°(0.0(, )(1,02.54K1) 

o. VZ X 101°  
- o. 9 16Am2  

o. 91,18x 101°  

(3) La 41/ V2  	 o..o3 	11.:Av12. 
29' 

( 4 ) 	= APt  ir d Py.,...- o. 9 + 	1. 914 11-z /i 51.1  

PT = 1.94 lb/int 

Puesto que la caída de presión resulta satisfactoria, se 

puede continuar el cálculo por el lado de la coraza. 

CORAZA: Fluido Frio 

Petróleo Crudo 



xC'13 — 	 — 
Mie,)(0.2,5 )(2A) 
	  = '£.(0 b2.  

144 (1 • 29) 11“1-9, 
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Se supone: B = 
2 

413 in 
z_-_ 24 . rk 

z 

Gi5  =._ Vi 	 —  I, g6 I 250 ___ 1-13,2.111 VI" 1/1- 
as 	1.6 

CA. 	-Le --: L-15 2.'r- 

/ZZ = (LO6)(2.2) -7 2,56 1 6A1 11 

0.1q 
--: -------= 0.1.5 9 2%5 ti 

i 2, 

Ps  <0.082,5)(882.81) 2_, — 	 _ 
Al 	 2 , 5-G 

D, 

25/-‘03 

de la gráfica (7) 

H = 90 

para/z,  . 1.06 cp.  
API = 32.04 

se tiene 

de la gráfica (5) 

k o 	J 	 I/9  cf:   0 (90)0.0.1892)(1)  
— 20.3 k )  

ho = 207.3 

Cálculo de la caída de presión: 

para Re = 25403 

f = 0.0017 

s = 0.8654 

ndmero de cruces, 

	

L 	(3,)(2.4‘; 

	

—13 	2 
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Di 5 	4. E5 k 	o I th 
Ds 	 4 

12, 	12 

g es Ds  (Ñv s) 	(0.00k-g)C-49.9.291)
2
(4)(2.)  

5,22 x143`°,De  5 cs i 	5.22 xtd°(o.c3r32s (0.136541)(‘) 

NI) 
cf.n. 
	  — i3.6 

10")  

P c  = 13.6 lb/int  

Coeficiente total limpio, UC  

ue 	51;0k.(10.8'3) 	z) 
	  ti 

1r1;.e. 	k. 	60,10 4-201  3 

	

_ Uc  — U_D 	4-4 -- -as 	
0.005 	 

U, U 	 A 3 a 	 •V3TU 

Considerando un factor de ensuciamiento combinado Rd = 0.005 

h ft
2 
 - 
, 
F/BTU, de acuerdo a la tabla No. 1 

Se concluye que: 

Rd  (REQUERIDO) = Rd (CALCULADO) 
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111.5. CONCLUSIONES  

para el cálculo del otro intorcambiador de calor en serie, se 

seguiría el mismo procedimiento anterior, aunque se esperaría 

un equipo con dimensiones menores al calculado. Para los fi-

nes de esta tesis se puede considerar igual ya que no habría 

significante variación en el costo que pueda afectar en el - 

análisis comparativo, ya que ni siquiera se pretende optimizar 

los equipos calculados por no ser necesario. 



CA ITULO - 4V 
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IV. CALCULO DE EVAPORADORES 

IV.1 INTRODUCCION 

Hay dos tipos principales de equipo tubular para va-

porización usado en la industria; Calderas e Intercambiado-

res Vaporizadores. Las calderas son equipos tubulares ca-

lentados directamente, que convierten la energía del com-

bustible en calor latente de vaporización. Los intercam-

biadores vaporizadores, no se calientan con fuego directo 

y convierten el calor latente o sensible de un fluido en - 

calor latente de vaporización de otro. 

Cualquier intercambiador calentado indirectamente 

en el que un fluido está sujeto a vaporización y que no 

forma parte de un proceso de evaporación o destilación, 

se llama vaporizador; si el vapor formado es vapor de agua, 

el intercambiador se llama evaporador. 

Los evaporadores a calcular (a excepción del Kettle) 

se proveen de un cilindro o tanque unido a ellos para la 

separación de líquido del vapor, ya que la alimentación 

al evaporador, no debe vaporizarse completamente, siendo 

el máximo, más o menos, un 80%. 

La nomenclatura seguida aquí, se basa en las defini-

ciones de Kern, así que al decir evaporador, nos referimos 
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exclusivamente a evaporación de agua, aunque muchas veces 

se les conoce como generadores de vapor pero éste nombre 

por lo general es aplicado a las calderas, las cuales se 

calientan a fuego directo. 

El cálculo que se efectúa en este capítulo, será so-

bre Rehervidores o Calderetas, ya que se encontró que son 

los equipos que más se asemejan a los que se necesitan 

para cubrir las necesidades de producción de vapor. En el 

cálculo, sólo se buscan factores que ayuden a valuar dichos 

equipos para los fines que se pretenden. 

IV.2 DISEÑO PRELIMINAR 

Como en el caso de muchos cálculos de ingeniería Quí-

mica, los intercambiadores vaporizadores, deben diseñarse - 

por métodos de prueba y error. Un intercambiador se selec-

ciona o se considera y luego se checa en detalle para com-

probar su disponibilidad para el servicio requerido. Para 

el diseño del nuevo equipo, el proceso de prueba contínua 

hasta que el arreglo óptimo de la superficie de transferen 

cia de calor se logra. 

Tipo de Evaporador 

El primer paso en el procedimiento de diseño por prue-

ha y error, es la selección de los tipos de evaporadores que 
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nos van a ser útiles en las industrias químicas y del petró 

leo. En el caso de la industria petrolera, los intercambia 

dores vaporizadores más utiles son: 

A. Intercambiadores Vaporizadores de circulación forzada 

1. - Vaporización en la coraza 

. Vaporizador 6 Rehervidor de un paso con ebu-
llición isotérmica 

. Vaporizador ó Rehervidor de un paso con inter-
valo de ebullición 

. Vaporizador de circulación forzada ó Rehervi--
dor de solución acuosa 

2. - Vaporización en los tubos 

. Vaporizador ó Rehervidor de un paso con o sin 
intervalo de ebullición 

Evaporador de circulación forzada 6 Rehervidor 
de solución acuosa 

B. Intercambiadores Vaporizadores de circulación natural 

1. - Vaporización en la coraza 

• Rehervidor de Marmita (Kettle) 

. Chiller 

• Rehervidor con haz en el interior de la columna 

▪ Rehervidor de Termisifón Horizontal 

2. - Vaporización en los tubos 

• Rehervidor de termosifón vertical 

. Evaporador vertical de tubo largo 

Los principios y limitaciones que se aplican a los va-

porizadores y a los procesos de vaporización especialmente, 
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se aplican también a los evaporadores y rehervidores por lo 

que los métodos de cálculo son semejantes. 

En este caso específico, se seleccionan los intercam-

biadores vaporizadores de circulación natural con vapori--

zación en la coraza, debido a las grandes diferencias de - 

densidades entre el agua líquida y el agua vapor, que se - 

prestan para la circulación natural, ahorrándose los gastos 

que ocasiona la circulación forzada. 

La selección de la vaporización en la coraza y no en 

los tubos, fue debido a las siguientes razones: 

El residuo, es más corrosivo que el agua y en caso 
de corrosión es más fácil reemplazar los tubos que 
la coraza y además de lo contrario los dos materia 
les tendrían que ser de ale<ración, los cual enca--
recería el equipo. 

, El residuo ensucia más que el agua y fluyendo en - 
los tubos, la limpieza mecánica es más fácil. 

. El residuo tiene una viscosidad muy alta, por lo que 
una disminución en la temperatura, podría ocasionar 
un taponamiento en el intercambiador. 

Fluyendo el agua en la coraza, podemos seleccionar 
un arreglo cuadrado o triangular, mejorando así los 
coeficientes de transferencia de calor sin tener -
grandes caídas de presión o disminuyendo el diáme-
tro de la coraza. 

Dentro de este último tipo de intercambiadores vapo—

rizadores de circulación natural, los que serían de más uti-

lidad en este caso son: 
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. Termosifón horizontal 

. Haz inundado, tipo Marmita ó Kettle 

. Termosifón vertical con vaporización en la coraza 

Los anteriores tipos de evaporadores, junto con los 

arreglos de tubería, se muestran en la Fig. 1. 

Cada uno de los tipos de vaporizadores, tiene sus - 

ventajas especiales y no hay un orden establecido de se—

lección. Las características que deben considerarse para 

seleccionar un tipo de vaporizador son: 

. Velocidad de transferencia (Area mínima) 

. Requerimientos de espacio y tubería 

. Facilidad de manejo 

▪ Tendencia de ensuciamiento 

. Tiempo de residencia del fluido de proceso 

. Estabilidad de operación 

. Costo de operación 

Las ventajas y desventajas de estos tipos de evapora-

dores, se resumen como sigue: 

TIPO: Termosifón Vertical 

VENTAJAS: 

Util para velocidades de transferencia de calor muy 
altas 

. Compacto, requerimientos de tubería simple 
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. Bajo tiempo de residencia en la zona de calentamiento 

. No se ensucia fácilmente 

. Buen control 

DESVENTAJAS; 

. El mantenimiento y limpieza pueden ser difíciles 

. Se requiere estructura de sostén adicional 

- o - 

TIPO: Termosifón Horizontal 

VENTAJAS: 

. Util para velocidades de transferencia de calor mo-
deradamente altas 

. Bajo tiempo de residencia en la zona de calentamiento 

.=No se ensucia fácilmente 

. Buen control 

. Fácil mantenimiento y limpieza 

DESVENTAJAS; 

. Requerimientos de tubería y de espacio extras 

- o - 

TIPO: Haz Inundado (Marmita ó Kettle) 

VENTAJAS: 

. Fácil mantenimiento y limpieza 

. Conveniente cuando el medio de calentamiento es sucio 

. contiene espacio para la separación del vapor 

DESVENTAJAS: 
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. Velocidades de transferencia de calor bajas 

. Requerimientos de tubería y especia extra 

. Tiempo de residencia alto en zona de calentamiento 

. Fácil ensuciamiento 

. Relativamente costoso, debido al volumen extra en 
la coraza 

- o 

Lo anterior es sólo un intento aue sirve como gula para 

la planeación preliminar solamente; el juicio y experiencia 

del diseñador pueden poner diferente énfasis en algunas de 

las comparaciones relativas. 

1V.3 METODO DE DISEÑO TERMICO GENERAL PARA PRECALEITADUES EV2AP019,1 
DORES  

Se utilizan cuando se va a evaporar un líquido frío - 

que no está a la temperatura de ebullición, por lo que nece-

sita calentarse hasta su punto de ebullición. 

Al deducir la diferencia de temperatura verdadera para 

intercambiadores 1-2 a contracorriente, se considera que nin 

gún cambio de fase se presenta. En este precalentador-evapo 

radar encontramos una víólación clara de esta consi=deraCión 

requiriendo el desarrollo de un nuevo método de cálculo pa 

ra la diferencia verdadera de temperatura. 

Es conveniente considerar que el evaporados se subdi- 
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vide en dos zonas en serie: una de precalentamiento y otra 

de vaporización. En la siguiente figura (2) se muestran las 

temperaturas durante el precalentamiento y vaporización del 

líquido: 

Ti  

t 

Fig. 2. - Distribución de temperaturas vs. longi-
tud de tubo en un precalentador-vaporizador 1-2 

T2  puede obtenerse de ecuaciones diferenciales para - 

transferencias de calor sobre los dos pasos del tubo de la = 

zona de precalentamiento; y T1  se obtiene de un balance de - 

calor. Como esto es muy laborioso en general, si el acerca-

miento entre la temperatura de salida del medio de calentamien 

to y la temperatura de salida del vapor no es demasiado pe--

gueffe, la diferencia de temperatura verdadera puede calcular 

se de la caída de temperatura en cada zona proporcional al - 

calor removido del medio del calentamiento y por lo tanto es 



poración. Puesto que UDA=Q/ 

át (ponderado) = o. 
IP4  q  

(At_)?  (11t)v  
7 	 
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la diferencia de temperatura ponderada para las dos zonas. 

El uso de dos zonas permite el cálculo de valores indi-

viduales de Up y Uy para cada zona. En cada zona del preca-

lentador-evaporador hay un coeficiente limpio separado y ca-

da uno es efectivo sobre una superficie independiente. Los - 

dos coeficientes totales pueden reemplazarse por un solo va-

lor, el coeficiente limpio total ponderado que se obtiene de: 

Uc (ponderado) 

Para calcular un valor de Ud de la ecuación Fourier 

Q=ITDaAt es necesario obtener un solo valor de at. Esto pue-

de ponderarse en términos de la transferencia de calor por las 

diferencias de temperatura para el precalentamiento y la eva- 

Ponderando UD con los calores para cada zona individua-

les y coeficientes de diseño individuales nos permiten una = 

buena aproximación: 

UD  (ponderado) 

 

Este último método de coeficientes ponderados se puede 

emplear en cualquier de los diseños de los equipos siguientes: 

variando solamente el cálculo de los coeficientes de película 
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para calor sensible o ebullición nucleada los que a su vez pue 

den variar según la orientación, geometría o material del 

equipo. 

El proceso del diseño de los precalentadores-evaporado- 

	 s se resumen los siguientes pasos: 

1. Balance de Calor 

2. Diferencia de temperatura verdadera Pot 

3. Temperatura Calórica 

Prueba 1 

. Selección de UD  

• Selección de pasos en los tubos para las caídas de 

presión permitidas 

. UD  corregido 

. Relaciones de recirculación 

Cálculos de Coeficientes de película para transferen- 

ia de calor: 

Precalentamiento 

Fluido caliente: lado de los tubos: Residuo 

4. at  

5. Gt 

6. Ret  

7" 'In 

8. k(c/4.1,1<0 

9. h. 
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lo. 

11. 41t,  

	

12, 	LO 

Fluido frío: lado de la coraza: agua 

Aqui los coeficientes se calculan según los tipos de --

transferencia de calor orientación del equipo, etc., para - 

ello se necesita tener las correlaciones adecuadas, las uti--

lizadas fueron las siguientes: 

o.2 
In  = 	Me.), (Pr)‘, 1-•b) e 

	

3:1(1.5 	
0:15 

	 elk. A123  
5411 
	( 5) 

1<1 	 ) 

B. Vaporización 

Se siguen los mismos pasos que en el precaléntamiento, 

utilizando las relaciones de ebullición nucleada en el lado 

de la coraza, 

ey411 	e15:15  
D w 3 	  

Nr5( 	y-45 
P " ac 

 

1-4 \oc)'-1  

e w.47.5 
( ) ( 



`Z_ 	(2›. -pokra oxCca GAe G-C\ 	cle Wt.-Cr oca¥flé¥eou:¥a¥®¥ 

2- &.a 	-po,r® e...ellkore y Ca.c...e3-0 
• . 

Lo- 	c o 1' rw-11 01. ..N.sziv'l (-)  	S «2 e ."-^ V\ e-c>, le CkS 0, aa\04I c_‘ Cr" 

,A u c \ e c,...o, hox í 1.,::tílt e...\ 	o 	v e < : c.o..\ ; \o. (.0 	sz,e 

	

r‘avt'srle,nc‘c›.. da" \ ch. 	cv(ÁINc.o... (1.11,) 

Caída de presión 

A. - Fluido caliente: lado de los tubos 

1) factor de fricción promedio 

2) APt 

3) APr 

4) WT 

B. - Fluido frío: lado de la coraza 

Se siguen los mismos pasos que en A, solamente que se 

utiliza diámetro equivalente y el tipo de flujo a dos fases 

que se tenga. 

13. Utilizando el coeficiente total ponderado: 

Uc 	(ponderado) 	O. 	
( t-‘ )  

0-(r?) -V 5•.) (tv 

	

acConcle . CR --. 	c1iz 	b 	VD.r.... 	clv  
kf 4 -e 	 (.11k)-Nr 

011-0» 

ti —_-  	rw 4-   	rl 	(.9 ) 
(YL ;S) y 	 (.1k,e,)%4 

1.,„ _,_  (L.A.,4(a../aL) 	(,1.0) 

2 W kvi 

Para los coeficientes de transferencia de calor en la 

zona de precalentamiento (hop) tenemos dos casos: 

i) Si la temperatura de pared del tubo es menor que la 



temperatura de saturación del líquido 	<-1C15  

sola hay transferencia de calor sensible y 

()Ao)? 7--T\ñ 

ii) Sí la temperatura de pared del tubo es mayor que 

la temperatura de saturación del líquido 'k,Jq 	ks 

se presenta ebullición nucleada por lo que hay una super 

posición de transferencias de calor sensible y por ebu-

llición 

= temperatura del seno del líquido 

it5 = temperatura de saturación del líquido 

Para los coeficientes de transferencia de calor en 

la zona de vaporización (hov) tenemos unos factores de co— 

rrección: 

aio)v 	c,(nb 4 

Donde Altp = coeficiente de transferencia de calor por 

convección de las dos fases 

1.5 	L 
	para los evaporadores verticales 

0 	para los evaporadores tipo Kettle y horizontales 
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IV.4 RELACIONES DE RECIRCULACION  

Lw relaciones de recirculación se logran cuando la su-

ma de las resistencias del circuito de vaporización reque-

rido, es igual a la fuerza directriz estática en el fluido 

que se evapora. Hay una serie de resistencias principales 

que en términos generales son; 

1. caída de presión friccional, a través de la tube-
ría de entrada (iap]) 

2. Caídas de presión friccional a través de la tube-
ría de salida aP2) 

3. Caída de presión a través del evaporador (4NP3) 

4. Pérdida de expansión o aceleración debidas a la va-
porización en el evaporador (AP4) 

5. Presión estática de la columna de líquido y vapor 
(AP5) 

FIG. 3. - Flujo típico en la tubería de un evaporador 
de termosifón. 

Fuerza de Circulación  

La circulación en el sistema es debida a la diferencia 
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de cabeza estática entre las dos columnas de líquido (ver - 

esquema) pi es la densidad del líquido caliente en tube- 

ría de entrada y P 	FIZI.M4 es la presión al nivel de la 

línea central del intercambiador. 	Semejantemente hres la 

densidad de la mezcla caliente y "ell= pa-E-2114 es la pre-

sión de la columna líquido-vapor en el mismo nivel. 

La diferencia de presión disponible para vencer las - 

pérdidas por fricción en el intercambiador y tubería y la que 

causa la circulación natural es: 

PIL-1Par--- 	)  CP.1:11t. 	lz) 

La fórmula para calcular las densidades de la mezcla 

vapor-líquido es: 

V4/ 	TVNI\J 	
1,1_6) 

-5717 
Pérdidas por Fricción  

La caída de presión causada por fricción principalmente 

consta de dos componentes: 

En el intercambiador mismo (dLP3) y en la tubería - 

((P1  y W2). Las pérdidas por fricción en los evaporadores 

de los tipos usados son del orden de 0.25 a 0.5 psi. 

Las pérdidas por fricción en la tubería comprenden dos 

partes, una del sistema de tubería de entrada en la que una 

sola fase se encuentra presente y su cálculo puede hacerse 

con las fórmulas y datos publicados el folleto técnico de la 

divisi5n de ingenieria de Crene No. 410, la segunda parte - 
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comprende pérdidas de presión pero con flujo a dos fases cuyo 

cálculo se expone brevemente (ver referencias para mayor am-

pliación). 

Caldas de presión para flujo a dos fases: 

El flujo en dos fases se describe más generalmente de 

acuerdo a los patrones de flujo. Tales patrones se basan en 

observaciones visuales; para una tubería horizontal pueden 

tomar las siguientes formas: Flujo de burbuja, flujo plug, 

flujo estratificado, flujo ondulado, flujo slug, 

y flujo de niebla o disperso. Para flujo vertical - 

solamente cuatro de estos se han observado; en orden de au-

mento de vaporización: 

Burbuja n, Slug 	Anular 

 

	o. Disperso 

 

La resistencia para flujo a dos fases se calcula en dos 

pasos principales: 

. Un patrón de flujo posible se selecciona calculando 
las coordenadas en una gráfica de las regiones de 
flujo 

Las pérdidas por presión unitarias se determinan -
calculando las pérdidas unitarias en la fase vapor 
solamente, corregidas por una correlación aplica-
ble al flujo en dos fases 

Parámetros de Baker. Una región de flujo particular - 

puede determinarse por los parámetros de Baker Bx y By, 

los cuales se expresan como sigue: 

2..k4 

A 
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15211 tWa(Nr5  (juilyi3 

(\?1\) KY""  ( 

La intersección de By y By en la gráfica 10, de-

termina la región del patrón de flujo. 

Pérdidas Unitarias para Flujo de Dos Fases. Los - 

cálculos de las pérdidas unitarias para mezclas liquido-va-

por se basan en el método de Lock-Hart y Martinelli. La 

ecuación general para el cálculo es: 

A -pi°, (2. Ichses) = A:Y\ o 	( V-) 	(s. s) 

á e:n á e 	cs = 	 (2.0) 

a, incluye la velocidad de flujo en la fase vapor y 

en la sección perpendicular, b es una constante. 

(2 ) 

se obtiene de la gráfica II 0 5..4, entrando con 

X2(para flujo disperso solamente). 

Una forma conveniente de la ecuación de Darcy para los 

cálculos de pérdidas de presión unitarias para líquido o va-

por es: 

.•nt rz) UZ 

	

	
(.2 2) 

ár p 
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La pérdida por fricción total en la tubería entre dos 

puntos será: 

/je= ...111,(5,1, 	- 
Lao, 

Flujo Disperso 

La gráfica 12 puede usarse para resolver las ecuaciones 

19 y 20 (sólo se trata el flujo disperso por ser el que tene-

mos en nuestro problema específico, para el cálculo de los 

otros tipos de flujos ver referencias). Para obtener las 

pérdidas unitarias entre a la gráfica 12, en el valor calcu-

lado de X2  usando la ecuación 21. Mueva horizontalmente a 

intersectar la curva, luego proyecte verticalmente a la línea 

de geLocl,(vapor) calculada y salga de nuevo horizontalmente 

para leer Lz... 0(2 fases). 

Debe recordarse que el diámetro de la tubería determina 

un valor correspondiente de la pérdida'unitaria en la fase - 

vapor. Con un tamaño de tubería seleccionado y un conjunto - 

de condiciones de flujo, solamente una pérdida unitaria se - 

aplica. 

Una selección gráfica del tamaño del sistema de tubería 

de entrada del evaporador se representa en la gráfica 9. Es-

tá basada en velocidades limitantes de 2 a 7 pies por segun--

do. El sistema de tubería de salida puede considerarse de 1 

a 2 veces mayor que el tamaño de la tubería de entrada también 

como una forma aproximada se utiliza: 

2,17:2)1 7= 	CIZW 	 (12-4) 
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Pérdidas por Aceleración  

Conforme la vaporización procede hay una conversión de 

energía de presión estática a momentum de la mezcla que se - 

acelera y está representada por: 

4'LT II  
1_44 	

(as) 

R 	-- y 	r  acc, e  yl volurt,;4,-; 
(2.41 

Kern propone que éstas pérdidas se tomen como 

A"E35 	 
4-11 5e, 

= densidad media de entrada y salida 

Soluciones racionales para la relación de recirculación 

pueden establecerse tomando todas las cabezas en el circuito 

en cuenta de tal manera que se cumpla: 

AS? (disponible) 21: kz,12>1_ 	WP2.  tlV 

lo cual debe resolverse por prueba y error. 

Una vez calculadas las relaciones de recirculación pa-

samos a comprobar el diseño término preliminar para ello nos 

hemos de proveer de algún método experimental ó correlacio-

nes para obtener los coeficientes de película para transfe-

rencia de calor de acuerdo al mecanismo que se tenga o se - 

requiera ya sea transferencia de calor con convección forza 

Que., natural 6 por ebullición nucleada 6 alguna combinación - 

ácArole. 

z 
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de ellas. Esta última se tratará en la sección del dise- 

ño particular para cada equipo. 

Después de investigar y consultar los tipos de equipo 

que utilizan en las refinerías de petróleo las característi- 

cas generales de los evaporadores son semejantes a la de los 

intercambiadores (ver cálculo de intercambiadores). 

Coraza 

DI = requerido 

Pasos = 

Placas de soporte para el haz ---- 1/4 de círculo 

Tubos  

do = 1 in 

BWG = 

L = 16 ó 20 ft. 

Pitcb = 1 15. in cuadrado ó triangular 

Número de pasos = el requerido 

IV.5 DESCRIPCION DE LOS EVAPORADORES SELECCIONADOS Y OBSERVACIONES 
PARA SU DISEÑO TERMICO. 

IV.5a EVAPORADOR HORIZONTAL DE TERMOSIFON 

Consta de boquillas de entrada y salida localizadas en 

el centro, una placa vertical circular como soporte, locali-

zada entre las boquillas y deflector longitudinal. Operan - 

según el principio de flujo dividido en los que la mitad del 

fluido que entra se divide a cada lado del deflector longi--

tudinal y vuelve a juntarse encima de él, de manera Que todo 



Tr 
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el líquido recorre la longitud total de los tubos poro en - 

cada caso con la masa velocidad basada en la mitad del flujo 

total. La longitud de la trayectoria para cada corriente pa 

ralela, es igual a la longitud del tubo y las caídas de pre-

sión se tratan en, la misma forma que para una coraza sin de-

flectores y con flujo axial. 

El diámetro equivalente se calcula de: 

.d1. A Nye.%  	 (as) 
"E> e, ri-makrro 	me-ck 0 

este perímetro húmedo es el perímetro húmedo de los tubos, 

mitad de la coraza y el ancho del deflector longitudinal. El 

área de flujo es la diferencia entre el semicírculo y el nú--

mero de tubos en el paso superior o inferior de la coraza. 

El número de Reynolds se calcula de la viscosidad del líquido 

a la entrada del diámetro equivalente. La caída de presión - 

se basa en la gravedad específica promedio entre la entrada - 

y la salida usando un factor de fricción obtenido de la grá= 

fica para el lado de los tubos. 
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IV.5b EVAPORADOR TIPO KETTLE 

Consiste en un haz de tubos en U dentro de una coraza 

alargada con un medio de calentamiento en el interior de los 

tubos y el líquido se evapora en la coraza. La velocidad del 

líquido es relativamente baja; el mecanismo de transferencia 

de calor que predomina más es el de ebullición nucleada. El 

coeficiente de transferencia de calor de ebullición nucleada, 

aumenta como una función exponencial de la diferencia de tem-

peratura entre la pared y el seno del fluido. Arriba de la - 

diferencia de temperatura crítica se forma una película de - 

vapor, reduciendo la superficie de transferencia de calor efec 

tiva. Cualquier aumento en la diferencia de temperatura arri 

ba de este punto resultará una disminución en el flujo de ca-

lor. El coeficiente de ebullición promedio para un haz de - 

tubos es inferior que para un solo tubo a la misma diferencia 

de temperatura debido a la retención de vapor y efectos de res 

fricción del flujo. Esos efectos son esencialmente una fun—

ción del espacio de tubos, diámetro del haz, y velocidad de - 

generación de vapor. 

Las relaciones exactas entre la geometría del haz, di--

ferencia de temperatura, propiedades físicas del fluido y flu 

jo de calor máximo no son completamente entendidos. 

Los procedimientos para el diseño se basan más en la _-

experiencia y correlaciones empíricas de datos de plantas que 
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en la teoría, y son un paso hacia la dirección correcta más que 

una última solución. 

Coeficiente de ebullición, promedio del haz 

La siguiente correlación se desarrolló usando datos de 

calderetas de 17 plantas típicas, dando resultados razonables 

sobre el intervalo de datos cubiertos, con errores del coefi-

ciente total de + 30 porciento máximo y 18% promedio: 

(30) I1/1". 	'1111, CF 

.41.y1( 

t 

a© 	_ 	4. 	 rl 	 (;3-5) 

Flujo máximo de color en el haz. La ecuación 30 no - 

se usa arriba de la' (4Allo crítica; por lo tanto se limita al 

flujo máximo. La recomendación de Kern es no exceder un flu-

jo 30,000 para el agua; una limitación menos conservativa lo 

desarrollo Zuber en función de un factor de densidad de tubo 

0" sin dimensiones y un factor de propiedades físicas, 1 

(21?),54.1.5e~.1.Vír 	\S251 
ITI>G1-10 	 "Zkeá 

M 

0,0 
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K = 176 se determinó empíricamente en el intervalo . apli 

cable a los haces. 

La ecuación 36 se usó con un factor de seguridad de 0.7 

(ver gráfica 20). 

Coeficientes de Película del lado de Calentamiento, hs 

El coeficiente de película de calentamiento para el me- 

dio de calentamiento sensible puede calcularse por las corre- 

laciones de Sieder-Tate, presentadas en las gráficas 4 y 7. 

Coeficientes del lado de la Ebullición. 

La ecuación de Mcnelly se usa si las propiedades físi--

cas se conocen)con 1(szt \i,1 > ts<NI Las siguientes ecuaciones 

se utilizan: 

11 
Cae)Cae)GI:t.S(C 
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-1 
L G«. 	-Pv 

''j1D1Y 	1  	4- rw e4 011.0)v 

OSA) (17131,,t) 

Los siguientes pasos se siguen para calcular el coefi- 

ciente de ebullición de un solo tubo 	Y1.1.1.10. 

Paso 1.  Considere un valor para -1(11:1z 

11 
Paso 2.  Calcule 	vvc 	de la ecuación 3 

Paso 3.  Calcule 	1£711`Irá 	de la ecuación 37 

Cs 
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Paso 4. Compare 1111:, calcula do con el considerado, 

si la diferencia es significante use el valor calculado y - 

repita desde el paso 2. 

Paso 5. Calcule (tIlE),4  de la ecuación 38. Si (.411.4,,,1 

es menor que 8°F, la convección libre debe tomarse en cuen-

ta por )(1.11,(corregidol= 1V:. 

-\111.b. = Vivo  # p.83 et. [D/ P'2" 	(frA  

donde las propiedades físicas se determinan a 

Jz_v 	(arv,  

El flujo de calor para un solo tubo (3.1)v  no debe --

exceder el flujo máximo para un solo tubo `a 1)y  max., cal-

culado por la ecuación de Zuber: 

(al)v ,m0,1/ 	a_s.a (Pv)(Ny'e f's)--;  5)."  

(c:Sty 	Akv 
Si 	Q:51)v max, recalcule (Y. v  como 

'l.c1.02)v  

El coeficiente de ebullición promedio del haz,VIA pue 

de calcularse sabiendo el diámetro del haz y longitud, diá—

metro del tubo, distribución y pitch de los tubos, para el - 

diseño, estos deben de-terminarse por un procedimiento de - 

(3.9) 



convergencia de prueba y error. 

Calcule el número de tubos en la fila central verti— 

calmente, Ylkv ; 

Nrv — 	•111110  
Z -P-r Cos(2(.3/9..) 

poro c‘con.v.;scs.r o zuta,lre•Aa 
cot 0¿\ Y-o 	 ("412) 

rzuo,c1ro..clo 
174-c- 

donde st<a.  es el ángulo de la distribución de tubos. 

Paso 1. Calcule G, de la ecuación 32 

Paso 2. Calcule factor de corrección del haz (V:CVS))  

de la ecuación 31 

Paso 3. Calcule \ 	de la ecuación 30 

Paso 4. Calcule te 5-1-t?  

= 	 . 
(Jrk, 

4.4 	(9¿)„. .11zsk v  

e ¿e =12t. 	 ,,,n  
Si el calor disponible para la ebullición es clá  te- 

nemos que: 

v 	11 y yr \ 	vIA o 

El calor disponible total (0) se distribuye en; 

9s3 	-k51  -= la 	
91 ? 4kv-= 

Encuentre el coeficiente total para la transferencia 

a calor sensible ó cae precalentandento 

'S 4' 

(15.(1 
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Paso l. Considere un ln s 	( Si 	 .:\fleb)-1, si— 

no ver modificación). 

Paso 2 	 3›, 	1  

	 4- 1 	 4 In 
In 0) y 	kus 

Paso 3. Calcule lAs con: 

Irts. 	9.35 C 1.3 c debn..? 

0 	c_vcbleti•ar  ek. ro, c oler 

Compare el valor considerado con el calculado y repi-

ta hasta que coincidan. 

Como se ve, si se toma en cuenta 'C4 la comprobación 

del equipo se hace con el calor total disponible en lugar 

de los factores de ensuciamiento combinados y los coeficien-

tes totales en lugar de ser limpios elie) son de diserio(11. 

Espacio de separación. - Este permite el desembarazo del va-

por con el líquido; una práctica común, es hacer la distan--

cia de la linea central vertical del tubo más superior, al - 

tope de la coraza no menor del 40% del diámetro de la coraza. 

El siguiente método para dimensionar la coraza del - 

Kettle se utiliza algunas veces: 

Cantidad de vapor permitida 

-=. 21, ')(7) 
/ 0,5  

P VT9-5 	Ptt\ 
t5A`l 

kr le 

Vo,?oT, 
, -`); 	VV.) a ele vapor 	 "Vv  

Area del segmento del domo, 
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Con este valor obtenemos el diámetro de la coraza recu-

rriendo a tablas que contengan áreas de segmentos standard. 

Una solución aproximada del método anterior se dá en la grá--

fica No. 21. 

IV.5c EVAPORADOR TIPO TERMOSIFON VERTICAL 

En este tipo de equipo, la vaporización generalmente es 

dentro de los tubos de un intercambiador de un paso en los - 

tubos pero hay situaciones en el diseño en que la vaporiza—

ción está restringida al lado de la coraza de una. unidad 

vertical como en este caso. 

Para tales diseños, las mamparas no se usan debido a 

que impiden una buena circulación. El método usual es tra--

tar al flujo como si estuviera en un anillo y usar el radio 

hidráulico y el diámetro equivalente. Con esta aproximación 

los métodos de diseño convencionales para termosifón vertical 

son los usados y puede haber más de un paso en los tubos. 

Procedimiento de Diseño: 

Requisitos del Proceso: 

1. Lista de datos del tanque separador 

. Velocidad de Evaporación 

. Temperatura y presión de salida del tanque 

2. Datos de propiedades físicas 

. Densidades del líquido y vapor 

• Viscosidades del liquido y vapor 

. Calor específico del líquido 

. Conductividad térmica del liquido 
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Tensión superficial 

Pendiente de la curva de presión de vapor Ipte7~115  

Diseño Preliminar 

Seleccione el material del tubo y dimensiones 

Seleccione el medio de calentamiento 

• Estime el coeficiente total ‘7.17 (Tabla 1) 

▪ Calcule la superficie requerida y número de tubos 

Velocidad de Circulación 

Seleccione la geometria del circuito de flujo 

Considere una vaporización fraccional de salida,XE  

• Evalúe 1a zona de calentamiento sensible 	c Gal 

Obtenga los valores promedio 

Densidad de las dos fases, Fug s 7:,Jz 

Factor de caída de presión ?p en 2 VA-s/ 

Obtenga fidy y 112, para condiciones de salida 

Calcule la velocidad de circulación 	c. S 

Calcule la evaporación y compruebe con el valor 
requerido 

Repita los cálculos, ajustando la geometría del -
circuito de flujo si es necesario, hasta que el XNE 
considerado de la velocidad de evaporación ade-
cuada 

Transferencia de Calor - Método por Pasos 

1. Seleccione un incremento de vaporización comenzan- 

do en el extremo de la zona de calentamiento sensible. Use 

el valor promedio aritmético de 711. para los cálculos del incre 
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mento. La velocidad de circulación ya obtenida en base de las 

condiciones promedio deben usarse para los cálculos iniciales. 

2. Calcule u obtenga los valores de: 

. Densidad de las dos fases, pa9  

. Factor de caída de presión, 1> 

Coeficiente de transferencia convective,)Ilkál 

. Coeficientes de ebullición,lNy 	 y 

Factor de corrección del coeficiente de ebullición, c)( 

Coeficiente de película combinado,Cle)ef  Ecuación 13 

Longitud del incremento, basado enlJNI1)./ 

Pérdida de presión estática, ecuación 53 

Pérdida Friccional, e.c:uae•Idn S G 

. Pérdida por Aceleración, ecuación 55 

. Pérdida de presión total 

3. Continae los cálculos por pasos hasta el final de - 

los tubos. Después que la pérdida nor presión en la tubería 

de salida se toma en cuenta, la presión residual debe ser igual 

a la presión fija disponible. 

4. Si las presiones no concuerdan, los cálculos se re-

piten para una velocidad de circulación diferente. Alterna-

tivamente, la velocidad de circulación puede conservarse coas 

tante y las contribuciones de caída de presión ajustarse. 

5. Después de que el balance de presión propio y rela- 
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ciones de transferencia se establecen, los cálculos se suma-

rizan en unión con otras resistencias al flujo de calor en el 

evaporador. 

Transferencia de Calor - Método Simplificado 

1. La velocidad de circulación previamente establecida 

se usa, pero las dimensiones del intercaMbiador deben che--

carse para la transferencia de calor. Obtenga los valores 

promedio totales: 

. Coeficiente de transferencia de calor para líqui-
do, \-3,e  

Coeficiente de transferencia de calor para la mezcla 
de dos fases, -5‘cif afl 	x...ez0.k7Coe. 

Factores de Corrección del coeficiente de ebullición 

gev-t 	 y e< 

2_ 
Coeficiente de ebullición nucleada; 

2. Calcule el coeficiente de transferencia de calor del 

lado del proceso 04o)v  de ecuacion 	13 

3. Calcule la transferencia del calor total al fluido 

del proceso y cheque contra el valor requerido. En los ajus-

tes requeridos puede resultar una nueva configuración del in-

tercambiador, y un nuevo cálculo de la velocidad de circula—

ción debe efectuarse. 
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Relaciones de Recirculación en el evaporador vertical. 

Basándonos en la Figura 6, hacemos un balance de presión; 

p 	e. 	 3, alD'r_S. 
	(1) 

----- 	g 

•loy-e.o.an- • 

gv,vgavál -fp t, 
Te,v- 	 •ác;. "por 

por 

511  

Pérdidas de presión estática. 

Con referencia a la Figura 6, el efecto de la presión es-

tática entre las elevaciones c y D gobierna la circulación tér-

mica. En la rama de salida la densidad varía con la vaporiza—

ción y la ecuación: 

no puede integrarse directamente. La densidad de las dos fases 

-rA9 	
está definida como: 

"s• 

,J 
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Debido a los efectos de deslizamiento de fases, -11., 

no es una función simple de la fracción en peso de vapor, Mar-

tinelly y Nelson introdujeron el parámetro ?ra,A y reportan a 

TR-L como una función de él la cual se muestra en la gráfica 

13. 

Pérdidas por Aceleración  

Conforme la vaporización procede, hay una conversión de 

energía de la presión estática a momentum de la mezcla que se 

acelera: 

-2S7(11111\ 
r  ' -' 11'.4=-*cj"  Pc49"V P d'9.'11"--- Sc 	

(Vál. c,..W.1.0... -- VL,e,-,1,  „ ,(1) (b.41  

5=?4, vro. .rs 	ez.5 4éeckos a e ae.s‘kl 

---A-1--"> (.0-e¿isr0-C...Ort)--   4. 	 511  
p 	 R 

I
.  (54 ck) 

(acc.-.1 ) GT (.1-7()  

Al grupo dentro de los rectángulos se le designa como 

(55) a C25'S 

se calcula a los valores de salida de 	,t  -7/1\r • 

2- 
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Pérdidas por Fricción. 

El término por pérdidas por fricción de la ecuación 52, 

puede expanderse para incluir la trayectoria completa sc. - 

En el flujo a dos fases incluyendo el parámetro de 

Lokhart y Martinelly obtenemos: 

Sustituyendo los valores de las ecuaciones en la ecua--

ció/1 de balance de presión: 

R_ 5 el a-T3) - p, s,vs. — 	  

r'D 

Zc. 	 pL  

Como el factor de fricción del líquido varía ligeramen-

te a través de la longitud del tubo, un valor promedio puede 

usarse. Si un valor promedio ,,,fectivo de 
	

-v, 
a través de la trayectoria en dos fases c-D se selecciona la 



17 

ecuación L puede integrarse y resolverse para 1,V, 

Ás fDL[ lz,-  ?) 	 r 
,m 

Zona de Calentamiento Sensible. 

Como el líquido que entra al evaporador pierde presión total 

y gana temperatura en la zona de calentamiento sensible. La tra-

yectoria seguida se representa por la ecuación 

t 
ia›  
	

(9) 

La curva de presión de vapor puede aproximarse por 

- 	 )s 	) 	 ) 

Si -'7 „ 	las ecuaciones 59 y 60 se resuelven simultáneamen-

te y rearreglando dan: 

L.."7 
\•..V=> 

Lo cual es la zona de calentamiento sensible. 



El término 	V4St„,se obtiene de un balance de calor: 

AM- IIJILIII-J11;211171 	 (Ira ) 
.eu. I.` 	\ff‘. QL  

vv.t.tel 	AW--, 	da un bci ka" 	rá 

—afta:P Pt. 	L.V511,-C. 
- LA43 

IV.6 APLICACION DE LOS METODOS DE DISEÑO TERMICO PARA EL DIMENSIO-
NAMIENTO DE LOS EVAPORADORES  

El procedimiento de diseño de estos tipos de evapora-

dores, implica dos pasos:predicción de la relación de circu-

lación y predicción de la velocidad de transferencia de ca—

lor. Las dos predicciones están relacionadas y se sigue una 

serie de pasos en su cálculo: 

Superficie de Transferencia Preliminar: 

DATOS 

Condiciones del Proceso 

(1) Balance de Calor 

(2) Diferencia de Temperatura Verdadera 

(3) Temperaturas Calóricas 

Prueba 1: 

(a) Considere un valor tentativo de UD  

A = Q / UDelt 

(b) Considere un número de pasos en los tubos para la caída 

de presión permitida y seleccione el intercambiador con 

ayuda de la tabla 3. 



GO 

(e) Corrija el DID  tentativo. 

Hasta aquí los cálculos son similares para todos los - 

equipos, después ya varían seglin sea el caso, como se verá - 

posteriormente. 

(1) Balance de Calor 

Debido a que la alimentación de agua no está a su tem- 

peratura de ebullición necesitamos un calor de precalentamien 

to, el cual 	disminuye la cantidad de vapor producida. 

Nuestro sistema es el siguiente: 

VNIT = Flujo total del residuo, lb/br 

= alimentación de agua al sistema, lb/hr 

-nr.17,--  flujo de vapor producido, lb/hr 

flujo de líquido circulado, lb/hr 

elt=VT  5-can, 	(Q4„, 

ck-w 

e els: 
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= 's inA Q 

Integrando la ecuación 1, al sustituir 

Q = WT 	0.344 (T1 - T2) -t 0.242 x 10-3  (T12  - T2
2) 

Sustituyendo y - 	y TI 	'? 

Q = 80 x 106 Btu/hr (calor total disponible) 

Del balance de masa y energía 

cl 	 — c 
3  

Sustituyendo valores (ver propiedades físicas) 

Wv  = 113,000 lb/hr (vapor producido) 

De la ecuación 3: 

qp  = 20.5 x 106  Btu/hr (Calor de precalentamianto) 

De las ecuaciones 2 o 

qv = 59.5 x 106 	Btu/hr 

Propiedades físicas agua 

4: 

(Calor de vaporización) 

Fluido caliente 	Fluído frío 
Residuo 

Flujo, lb/hr 8.14 x 105  1.13 x 105  

Temperatura de entrada, 	°F (t, ) 680°F 185°F 

Temperatura de salida, 	°F 525°F 364°F  

Temperatura de ebullición, °F 364°F 

Temperatura de referencia, °F 32°F 32°F 

nvaso; 
Viscosidad, cp 	 O. 	̀.2J 2 

Capacidad calorífica, atu/13:3°F 	(1- 	 ' 
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Fluido caliente Fluido frío 
Propiedades físicas 	 Residuo 	agua  

Peso molecular 	 390 	 18 

Gravedad específica con 
referencia al agua Gwv/Go®y 	1.025 

6.5 

Conductividad térmica 	 0.0541-2 A qfirsa- GDo); 	ea4vi(k-‘,44A14  

Factor de caracterización, °F 	10.8 

Densidad Pone 

Tensión superficial, 114441 

Calor latente de vapori- 
zación 

 

55.1 	O. Z44111 V 

1.-311 ,,074  lo+ -  

857 

 

 

Presión, psia 	 161 
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Diseño Térmico del Precalentador-Evaporador 

Tipo Termosifón Horizontal 

S o 	-D 	 E., k1 tr.-L- 

(2  
e_yyN \e a v, 	 r 

\ATT- CS; 

VC:\ J. 	á 	 n. vvz.4 	"T' 

T 

(C Kip 	((Z.E30-32.-13) — 	•Ar.) — 	 3 s_5s 
.1.Y., 4 " 

	

(z.-1c,) v  C64 - 	(5 - 

(.. 
5.Q:A 

	

9WIP
-- 

 24:1b >< 	 g 

We,)7,31.9, 	 hr °P 

• _  59.5 x Lo"' 	1.4_.153 x 
- 	2 i45. 

2 1, 3-A 
-vrxr 'T" 

 

Q  

N 

   

    

  

Z4.2IwY0A. 
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(_'>) Temperatura calórica 

Tc y tc los valores promedio de la temperatura serán 

satisfactorios 

a) Zona de precalentamiento 

b) Zona de vaporización 

"ez-7.z 	'17 

Prueba 1 

(a) Selección de UD  

UD = 70 
	

(de la tabla 1) 

(b) Pasos en los tubos 

n = 8 

(c) Superficie preliminar 

  

1:57L, tslr_ 

— C4.  .1_, 

ter — 	1, 	 
A.0 

5 \ 
) 
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Equipo: 

Lado de coraza  

ID = 55 in 

Placas de soporte=1/4 de círculo 

Pasos = dividido 

Lado de tubos  

No. y long.-11.70, 16' 0" 

do, BWG = 1 in, 12 BWG 

Pitch = 1.25 in, cuadrado 

Pasos = 8 

(d) Relaciones de recirculación 

i) Debemos encontrar una relación de recirculación 

de tal forma que se cumpla: 

(disponible) =,PI.P (en tubería) +b..P (en intercam-

biador +¿.P(por aceleración) 

ii) Consideraciones: 

¿SP (intercambiador) =AP(por fricción) +t:NP (por ace 

leración) = 0.5 psi (coraza) 

Z2  - ZI  = 3 ft. 	Z1 = 12 ft. Altura del tanque 

en la parte inferior. 

En cada una de las ramas del sistema de tubería (de en- 

trada y salida) tenemos 

L = 50 ft. lineales 

Una entrada y otra salida con lo cual 

• = 1.5 

L K 
D fD 

Dos dobleces de 90° con r/d = 8 

iii) Cálculo de las pérdidas por fricción en la tube- 
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ría de entrada y de salida al evaporador. 

ZG-1.1.,z- # 1e=5 	 cor 	-=. 
ir 

(del balance de calor, y es la temperatura del agua que 

entra al evaporador) 

(De la ecuación N- 	) 

1.) 1- 5-1 x. Los  

. Coy x ios 2 <1.  o .sr,  _ — 

(Líquido total que entra al evaporador) 

Entrando con ésta flujo en la gráfica 9, obtenemos el diáme- 

tro de la tubería de entrada. 

Dol = 10 in 

Bol = (de 1.5 a 2) Doi  

Dog  = 18 in (diámetro de tubería de salida) 

Empleando cédula 40: 

1) Caída de presión en tubería de entrada al evaporador 

(1 fase) 

G.. t.1.. x tz.‘s 	S 

c). 05_Z.9 

Wp.Lez ,.,_  O. 	sbc.. "b -V'T;"2- 

P , 

L:1?1,.„ 	2 ("1-z,, 

cí.1 	5_3 



Longitud equivalente 

4-2 	\•••: 
?J, 

5(5 -= .,C1 
ti 

\ 	2.c.; = 12). • 4. a. 
.1.-ezes 

2) Caída de presión en la tubería de salida del evapo- 

redor (flujo a dos fases) 

Patrón de flujo: 

9 s_c,. x 	 x  5-05  

V 	cá, -555 

s orzo 

x  =. 5 	(-5ATL)  P  
-vd-v 	pe.v.G) 	 

Flujo disperso  de la gráfica 10 

v— . 	 L_C:$5  2..35 Lnc- 

4-1) -= o . o ácz Vu. y 

itje 5.0 p (VGVICY'r) =-". 	-le 
	 2 2  

1.1.1L5c.  = CZ • S- -2. 	 •:^1 	• -Jur" 

o C. rt n 

d 5)-- 	L'\_styT2..cz>• S.-.L 

76 

•• au 
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En la gráfica entre con 	y extienda una línea - 

horizontal a la curva de Lockhart-Martinelli. En la intersec 

ción, váyase verticalmente a111'100  (vapor). Dibuje una línea 

horizontal a la derecha y leakbP100  (disperso) 

P100 (disperso) = 0.84 psi 

Longitud equivalente 

L 	K _ 1.5 	- 109 (Por entrada y salida) 

= 2 x 42 = 48 (Por dobleces) 

L2 = 1.4 (109 + 48) + 50 = 270 ft. 

111'2 = 	270  x 0.84 = 2.26 psi 
100 

iv) Caída de presión total en el circuito: 

PT  = 0.481 + 0.50 + 2.26 = 3.24 psi 

v) Presión disponible 

LLP (disponible) = ZI (Ft - P.  ) -  3Fla. 
144 	

3.36 psi 

Como¿P (disponible) a PT  la relación de recircu- 

lación Rr  = 4 es la adecuada. 

Cálculo de coeficientes de película para transferencia 

de calor: 

A. Zona de precalentamiento 

Fluido caliente (residuo): Lado de los tubos 

Resumiendo los pasos 4, 5 y 6: 

u -Atarlo/1-Q 
,<1:1_4y e—sea:cfr., 	shz, )4  1_0- 

D fp 0.0138 
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Sustituyendo Te  = 660°F, 19  -et = 22,400 

7) J1.1  = 76 

8) k (c1 	o.,z ,„ 

9),10),11),12). 11,0  .12  K (e 	l' 
K 

Considerando 	= 0.8 

hio = 2.11 JH  = 160 Btu/hr ft2  (°F) 

Fluido frío (agua): Lado de la coraza 

(ho) p = hs  + hb (tw-ts  
\tw-tB  ) 

empleamos esto debido a que tw > ts 

hs  y hb  se pueden calcular empleado las correlaciones 

4 y 6, utilizando diámetro equivalente. 

De = 4 area de flujo  
perímetro caliente 

Area de flujo = z Sección perpendicular de coraza - 

-1/2  sección perpendicular de tubos 

?‘,-re-rt. a GR. 	 s_ -; 

Perímetro caliente = II x 1170 = 1840 in 

De  = 4 x  720 = 0.13 	ft. 
12 1840 

E:75 5,s 	 ) //As  
-A- -ro - 

Res  = 19,000 

Pr  = 0.8 

hs  = 211 Btu/(hr) (ft2) (°F) 	de la ecuación 4 

hs  = 274 BtuAhr) (ft2) (°F) de la ecuación 5 
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Considerando he = 240 Btu/(hr) (ft2) (°F) 

hb = 1800 Btu/(hr) (ft2) (°F) de la ecuación 6 

hb - 1440 Btu/(hr) (ft2) (°F) de la ecuación 7 

hb = 1600 Btu/(hr) (ft2 ) (°F) 

3Cv,y 	t C. 4- Tc - C..  

+ 	 

  

      

I 
4- 

Por prueba y error tw  = 386°F y (ho)p  = 1120 

B. Zona de vaporización 

Fluído caliente (residuo): lado de los tubos 

4, 5, 6 	Ret = 3.88 x 105 
e--155,1.c)/-1-, 

Sustituyendo Tc  = 582°F 	Ret  = 15,51:10 

7) JR  = 56 de la gráfica 4 

8) K  

	

	 , =_.,, 	-v K, 
9), 10), 11), 12) hio = 2.3 JR  (Suponiendc4t=0.8) 

hio = 129 Btu/(hr) (ft2) (°F) 
= = 

Fluído frío (agua): lado de la coraza 

Se ha observado experimentalmente que para haces de tu-

bos inundados, horizontales 
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(ho)v  = ht  = 1600 Btu/(hr) (ft2) (°F) 
===. 

tw  = 364 +  218 = 380°F 
1+1600  

129 

Caída de presión 

A'.- Fluido caliente (residuo): lado de los tubos. 

1) (Ret)p  = 24,400 	(Ret)v = 15,500 

Ret = 19,950 

f = 0.00023 ft2/in2 

Nt a't 1170x0.546 2) A'
t =    - 0.552 ft2  

144 n 	144 x 8 

Gt = W-1- =  e .1.A ,¿ s_izi -:-.. 5-. 4-  g ion  -5:D /C14(W) 
LI; 	C›.5vD/ 

'2- 
Gt ‘_..‘ ]CL 	,-().0.Ó25(.5-4.# ..\0,-)-2,14, % a 

5.9.2. g 1.&-° DI % (Vil 	5.12..1ok°‘ 0.o-a x 1.. c)-1.sge,  .9, 

.L•ZPS, -= 9_ I. - \=.",-- i. 

— 4- 	-4 x  x o.3 
2 5- - 

-7= 

B'.- Fluido frío (agua): lado de coraza 

Area de flujo 	 s_ x 1.; 

Perímetro húmedo 	 

De - 	 
') 



0.5 
(D. 

C). 

C:1 • 

u --- 	3 
ss x n. 4 — i 	S. L.0-4- 
CZ • 1SS 	a,A. 

(`,,.C.5 x i_Cr
Z. 
) x  

•ss 
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Calculando AP como si fuera solamente vapor 

T„av 	5.c.b›11.o4. x  
O. 

ci 5  
1._cyrs 

(vc1.-e cz•c") 	0 • N-2 

2 o 

(s/ PLi 

=-_ C2b 	3 = (.D 

Pérdidas por aceleración 

"21,- 	i 	_ 
r 

J. C) 1o¥ 	met  
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LP (intercambiador) = 0.36 + 0.01 = 0.37 

(Comparado con 0.5 que fue el valor supuesto) 

13) Coeficiente total ponderado 

a.. In (13./ 	. c.. x. 
1‹,,4 

ie.() 	i5.2.0 

(-1,5_y)(c>r)(1C--)/P.,\, 

Yv 	c, 	 1. 	 
izy 

tv -7- 	• 	Orr1( '"71 	/ 7. 

>< 1-C" 	/CA 1-) (°I) 

‘2.1,  
L&L) 

-5C(.7.,orlá..,...-ro-áo.)-- 	0,  + b  

15.-} ';i5u, \nr)(-1 .2)(1 ") 

14) Factor de ensuciamiento 

	 _ L  _ 
Ub 	-Ve 
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Rd = 0.0057 (kir) (ft2) ('F)/Btu 

á os 

ae• 	C_o'rek..2 

tje 	5.. L'ir 

Un, 	 .1r. O 

T-' 	(r2,..'7,1. e \ala, 	Q. 005-1,, 

-9-.A.CreCkuer.10) 	O.  CY,  O Vz 

"bel. '.vrt. 

3 "1.o 	c..- 	1:1 

L -9 C.calc.t.,\ al 	d • B' 

tl. C..Tre.t.  iril,..1() Ci • SC1 _ 
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Diseño Térmico del Precalentador - Evaporador 

Tipo Marmita (Kettle) 

1) Q = ao x lo6  

2)At (ponderada) = 233 

3) Tc  = 660°F 

tc = 346°F 

Tc  = 582°F 

tc  = 364°F 

Precalentamiento 

Vaporización 

Prueba 1 

a) Selección de Un  

UD  = 65 

b) Pasos en los tubos 

n = 8 

c) Superficie preliminar 

A = Q 	= 80 x 106  = 5300 ft2  
UD 	60 x 233 

Nt = 	5,300 	= 1260 tubos 
0.2618 x 16 

OAG 
	511.5 -,- 56 '‘Ink 

Equipo: 	 Lado de tubos 

Lado de coraza 	 No. y long.=1260, 16' 0" 

ID = 56 in 	 do, BWG,= 1 in, 12 BWG 

Placas de soporte = 1/4 de circulo 	Pitch = 1.25 in, cuadrado 

Pasos = 1 	 Pasos = 8 



y 
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Cálculo de coeficientes de película para transferencia de 

calor. 

A. Zona de precalentamiento 

Flúido caliente (residuo): Lado de los tubos 

4), 5), 6)Ret 	LO' (.9._ 	 I.L, Lob 
nn 

 7) JH  = 72 

8) , 9) , 10) , 11) , 12) 7ru:c5 -2, 	L'J._L52  - eAUlarty) (W) CT) 

Fluido frío (agua): Lado de la coraza 

(ho) m = hs 	(t4-ts) 
	debido a que tw > ts 

(tw-t33) 

Cálculo de hs  y hb  

Area de flujo = R (V2-  

Perímetro caliente = 	x 1260 = 3950 in 

	 -= C. 1205 
i2 	áFaG 

(2Y1.0)p -.., "D._ SO *. 1_ 
) 
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B. Zona de Vaporización 

Fluido caliente (residuo): Lado de los tubos 

4), 5),  6) 	Ret  = 14,400  

7) JH = 50 

de 8) a 12) 115.0  = 2.3 3H 

hio  = 115 Stu/(br) =-_-. (f t2 ) (°F) 

Fluído frío (agua): Lado de la coraza 

Cálculo de hb 

hb = 1 600 

(11.P).4 
1_ 103 	cae. 

 

Lei-4  
1. G.oc, 

o.15 
1
r1.1.5.> 	 1, x233 	 

	

86r 	 2.v .,•1.0-% 

".1.00 

como 17.2°F =:---8°F, no tomamos los efectos por convección 

natural. 

Comprobación de flujo de calor máximo 
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ql max = 1.16 x 106  Btu/hr ft2  de la ecuación 40 

q
b max = 8.1 x 104  Btu/hr ft2  de la ecuación 36 

qb max = 6.3 x 104  Btu/hr ft2  de la referencia 

qi = UlAt = 103 x 233 = 24,000 Btu/hr 

Por lo tanto está dentro del límite para usar la co- 

rrelación anterior. 

Srv = 31.6 de la ecuación 42 

G = 320 lb/(hr) (ft2) de la ecuación 32 

FCB = 0.17, ecuación 31 

hb  = 1,400 x 0.17 = 240 

Caída de Presión 

Las mismas que el evaporador horizontal 

13) Coeficiente total ponderado 

= 3.96 x 10-4  

7.53 x 10-3  

rv  = 11.29 x 1 0-3  

a = 6.43 x 104  

b = 27.8 x 104  

Uc  (ponderada) = 94 	Btu/(hr) (ft2) (°F) 

14) Rd  = 1 	1 
65 	94 

14) Rd  = 0.0048 	(hr) (ft2) (°F)  
Btu 
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Resumen 

Lado de tubos 	 L7.71,¿n 

1
,5-.5 271. 

Un 
	

5 

Cyq 
•- 

. 	 7)1 

1 
c-p 	o 	 • 	••.••• • 

Cálculo del tamaño de la envolvente 6 coraza: 

Cantidad de vapor permitida, (VL) = 678 lb/(hr) (fe3), ec.47 

Volumen del vapor, S = 113000 = 167 ft3, ecuación 48 
678 

Atea del segmenlo circular, (SA) = 167.  = 10.4 ft
2, ec, 49 

16 
De las tablas vemos que ID = 70 in. 

Otra forma de calcularlo es siguiendo la línea en la grá-

fica 21, con v/L = 7,080 lb/(hr) (ft) 

P = 161 psia y 	= 56 in 	ID = 70 in. 

El evaporador final será: 

Lado de coraza 	 Lado de tubos  

Haz circular de 56 in 	 No. y Long. = 1260, 16' O' 

dentro de una creaza de 70 in 	 do, BWG - 1 in, 12 MG 

placas de soporte = 1/4 de círculo 	Pitch = 1.25 in, cuadrado 

Pasos: 8 
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Diseño Térmico del Precalentador Evaporador 

Tipo Teiwosifón Vertical 

1) Q = 80 x 106  Btu/hr 

2)/It (ponderada) = 233°F 

3) Te  = 660°F ) 
Zona de Precalentamiento 

te  = 346°F 1 

Te  = 582°F ) 
Zona de vaporización 

te  = 364°F 

Prueba 1: 

a) Selección de Un; UD = 70 

b) Pasos en los tubos; 	n = 8 

c) Superficie preliminar 

A = 4,900 ft` 

Nt  = 1,170 tubos 

ID = 55 in.  

Equipo: 

Lado de coraza 

ID = 55 in 

Lado de tub,,  

No. y Long.=1170, 16' 0" 

Placas de soporte = 1/4 de círc. de  BWG = 1 in., 12 BWG 

Pasos = 1 	 Pitch = 1.25 in, cuadrado 

Pasos = 
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'cl) Relaciones de recirculación 

Términos constantes (mismas consideraciones que en el 

evaporador horizontal) 

121_
— 
 LISO 1..k..5  
0.2,1›la 

aq (11-15.1v22 0.09  •
> 	
11'0 , O O 

La( 44/2. ,..., o, ,z)  o 
"i."2. 

'di p 

Para la primera prueba, considere el 20% de vaporización 

(que es el que se necesita) por paso. De las gráficas \.% y 

para ‘./2 = 0.1. 

   

O. e› 

5..5 

1,.5 	1.1..n71. 

La velocidad de circulación se calcula de la ecuación 58. 

ve r = 
	 • O 

o 	0 ...; 	• _ 



1:1 

hr 

o 	57Q. - kr 	 \ 	 ,1.2tet„ 

Cálculo' de coeficientes de película para transferencia de 

calor: 

A. zona de Precalentemiento 

Fluido caliente (residuo): Lado de los tubos 

12) hio  = 160 Btu/(hr) (ft2) (°F) (mismo que precalen- 
tador horizontal) 

Fluido frío (agua): Lado de la coraza 

Cálculo de hs  y hb 

Area de flujo = 1,440 int  

Perímetro caliente = 3680 in 

De  = 0.13 ft 

x 	" 

(Son los mismos que el del horizontal) 

Re = 19,000 

Pr = 0.8 

he = 240 Btu/(hr) (ft2) (°F) - Correlaciones 4 y 5 
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hb = 1,600 Btu/(hr) (ft2) (°F), correlaciones 6 y 7 

(hQ ) p = 1,120 	 tw  = 386°F 

B. Zona de vaporización: 

Fluido caliente (residuo) : lado de los tubos 

hio  = 129 Btu/(hr) (ft2) (°2) , el mismo que el horizontal 

Fluido frío (agua) : lado de la coraza 

(ho) v  = 	hb  

(J5 = 1 en este equipo 

. 5 	 -X -_--- cs • 'A "."'..= 	-=. 

(e.,P, 7E: 

Z-r 	 5.Z7 

sao 

el • 

Z=- 

Caída de Presión 

4) T,IPT  = 30.35 psi (igual que en el horizontal) 

13) Coeficiente total ponderada 

•••• r 	. 	.1" c 



a = 6,43 x 104  

b = 27,8 x 104 

Uc = 119 Btu/(hr) ) (°F) 

93 

14) Factor de ensuciamiento 

Rd = 1 - 
70 	119 

Rd  = 0.0059 	(hr) (ft2) (°F)/Btu 

Tic, • 

0 • 

CQz.kuk. 

• 

--1.0 o. 



CAPITULO - 
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Gráfica 4. Curva de transferencia de calor lado de tubos 
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Gráfica 8. Factores de fricción lado de la corazas  para haces de 
tubos con deflectores sagmentados 25% 
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Gráfica 9. Nomograma para estimar los tamaños de la 
tubería de entrada al evaporados 
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Gráfica 10. Selección de la región para flujo a dos fases 
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Gráfic, 11. Pactares dm fricci6n para acero comezcial limpio y fierro 
corrugado, para tuberías 
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Gráfici12. Pérdidas unitarias para flujo disperso 
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Gráfica 13, Cálculo de la fracción volumétrica del liquido Rri  
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GrStics 14. DissAo para valores de 0 2 
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Gráflea. 15. Correcciones para transferencia de ea/ 0r a doe,fasos 
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Gráfica 1Z. Corre1aci6n rara el parálletro 
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Gráfica 17. Diseño para valores de on7 
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Gránca le. Correlación para los coafici_er 
pe/ícula d ebuIlción nucleada 
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Gráfica 19. Correlaciones para la caída de presión a dos-fases 
en flujo cruzado horizontal turbulento a travós 
4° bancos de tubos 
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TIJ512. DENSITY FACTOR, d , c/mEN.3101LIsS - , 
.; 

2 &r1bEjl,ca 0, Cuando se US9 la estimación da esta eurya un factc,r 
de seguztideá da 0.7 debe se': usado 
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Fluido caliente Fluido frío U, total 

Agua 
Metanol 
Amoniaco 
Soluciones acuosas 
Sustancias organiens ligeras& 
Sustancias orgánicas medias 
Sustancias orgánicas pesadas g 
Gases 
Agua 
Sustancias orgánicas ligeras 

Agja 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Salmuera 
Salmuera 

Iso—soo• 
bw—ssos 
uo-5334 

.250-503 4  
75-350 
50-225 
5- 75 
2- 50 

100-200 
40-20G 
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- 'TARDA, 	VALORES APROXIMADOS DE LOS COPTICIENr£S TOTAL: S 
PARA DISEÑO. LOS VALORES INCLUYEN UN FAC1011 D1? OUSTilliCCION 
TOTAL DE 0.003 Y CAMA DE PP.ESION PE/MAS:JIU': D:á S A ID 

EN LA COMUENTE QUE. CONTJLULE 

• • Enfriadores 

Calentadores 

Fluido caliente Fluido frío I Un  total 

Vapor de agua Agua 203-703 6  
Vapor de agy,  
Yapes da ogira 

14.leianol 
Arao:lineo 

1200-703 4  
21:10-700 

Vapor de agua Soluciones acuosas- 
Vapor de agua - menos de 2.0 cp 250" - 7G 7 
Vapor do agua Más de 1.0 ep 11103-5GD1  
Vapor do agua Sustancias orgánicas ligeras ¡ 50-300 
Vapor de agua Sustancias organieaS medias 11l00 200 
Vapor de agua Sustancias orgánicas pesadas' 	6-S0 
'Irapor de agup. Gases 5-50G 

Intercambiadorcs 

Fluido caliente Fluido frío U, total 

Agua 
Soluciones acuosas 
Sustancias tergrinleas ligeras 
S Istancias orgánicas medias 
Sustancias orgánicas pesadas 
1.ustancias orgánicas pesadas 
Sustancias orgánicas ligeras 

Agua 	 250-500. 
Sottiziones acuosas 	2.50-500° 
Sustancias orgrtIcas ligeras ! 40-75 
Sustancias org:iniras medias ! 20-GO 
Sustancias org:lnicas pasadas' 1G-60 
Sustancias orgánicas liger.ts t 33-00 
Sustancias org.lineas pesadas' 20-W 

L,25.  ii.tnr,C146 0,g.1:dene Ilperee son fltaid.5 con Vlsro,i.i.edet neclinreN 	0.5  denle' 
Peder,  e beeinYCis Lcricano, rolocna, acetona, etanol, raciii.elidgctuna, gas-alío.% kerosén 
y nafta. 

Lec e-  :`/neme cradnirns rneJlei liciten viscosidad. de 0.5 a 1.0 centbnis r incluyen 
.mosén, strawoll, gasoil cglicarc, accile de itharnle.ior cabrnie y ciNunoe credo, 

e Susteneins prddrirrus pe.dee tienen alLeosidadco mayores de 1.0 eeeE:Imis e inr:n2rn 
gaeo51 010. aceites iolnicantes. petróleo combustible., rictrztro credo reducido, brea, Y. as- 
i'S1tns. 

• Pactar de albaCriactIt5n 0.071. 
° Cayde de presido de 20 a 30 ib/Pig'• 	 • 

Zocas 	 i,-n---rrtade rrandciee ele. r=oa la wel',-5n de *Mugida. 



0.1335 1 0.5814 

	

0,1283 	0.555 

0.II192 

	

0.1529 	D.G:7 
0.727 0.1155 1 

0.2557 
11552791  0.1523 

	

0.15 	0.459 0 
0.1707 0.4:01 

111 , 

	

0.19: 	1  
0.1553

5 
  1 1.23 

	

0.201 	1 	1.14  
0212: 1 ur43 
0.2183 [ 0.51.0 
0.2211 j 0.731  
0.2277 1  

	

0.2314 	0.G.35 
0.2351 , 0.545 

0,2109 I 2.09 
0.2193 1 1_51 
0.2572 1 1.75 
0.254-1 j 1.55 
0.2701 i 1.45 

: 0.2775 
I 

1.25 
0 28,35 

	

95 
.2532 	

0.551 
0 0.503 

1.13 
0.28  

0.2589 j 0.538 
0.2315 I 0.0SS 

0.2081; 1  2.37 

	

0.5,32 i 	2 3: 
0.2225 I  2.14 

	

0.3299 	1.55 
0.2251 
0.5,3.)  
0.2152 I 1.37 
0.5555 1 1.22 
0.3857 ' 1.09 

1:1111 1 3: 5  

11.1292 

5.1515,5 

0.2019 

0.3271 

0.2525 

0.0748 
0.6374 
0.-0059 
0.1023 
0.1125 

0.403 
0.403 
9.329 
0.285' 
1:199 

SuTcir:117,  P19  LP.G.s.opor,  
. 
i lb, de 

Eutzrn2 Interior 1 alero 
1 _ 	. 
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TABLA 2. DATOS DE TUBOS PAILA coNwNsiuDoms 
E I2ITEECAS2IADOEES i7E CALO:;: 

Espc,or 	
1 
1 DT  

Area 
de 1-1u> I 

BUG de la 
1 pared., 

I por tubo, 1  
13111,' 

12 0.105 	0.252 0.0525 
3.052 	0.331 0.0576 

18 0.00,5 	0.370 0.1079 
15 0.019 	0.2:02 0.127 
20 0.0115 	0.4.20 0.1,15 

19 0.134 	0.452 0.122 
'11 0.120 0.5115 0.204 
12 9.109 9.522 0.2.22 
13 0.095 0.247 
14 0.022 0.55r, 0.205 
15 0.072 0.8415 0.259 

'1.15 9.055 OS120 
17 9.05[S 0.031 

G
.
.252 

811.111 
1S 0.0.19 0.254 3.214 

5 0.135 0 37D 1.355 
- 	9 
10 

9.143 
0.121 

0. 
0.73
794
9  

0.159 
9.421 

11 0.123 0.750 0.455 
12 0.105 0.752 0.479 
13 0.055 2.510 0.315 
14 0.055 0.518 

0.072 0.555 0.575 
1 12
5  

0.9G5 0.570 9.591 
17 0.055 0.5sI 0.0!S 
13 1.0;9 0.235 

0.155 3.920 0.655 
O 0.116 0.054 0.71! 
10 0.134 0.952 0.257 
11 0.120 1.01 0.00 

13
12  0.109 

0.095 
1.03 
1.05 

0.520 
9.581 

.14 0.9`13 1.05 25.323 
15 0.072 0.559 
1G 0.005 1.12 5.555 
17 0.055 1.13 1.01 
15 0.019 3.111 1.04 

0.105 
0.115 1.20 1.11 

10 0.131 1.23 
11 0.120 1.25 1.25 
12 0.109 1.25 1.29 
13 0.095 1.35 
14 0.083 1,53 
15 0.072 2.35 17.41 
IG 0.005 1.37 1.47 
17 0.038 1.35 1.30 
la 0.011 	1.40 1.54, 

..1  



17, 

2-1 
25 30 
40 	4.1 
5,5 
CO 

122 110 
152 14:3 
151 	1:11 
2211 I  222 
265 245.  
2111 250 
30.E : 355 

142232  

ytii f 172 
S i 1 ; 532 
012  

el-1 rezedr... 

2.1 I 22 
32 l 00 

43 i 	1:9 
51 ! 59 
315 1 02 
61 I 73 
05i 31 

1111 ; 112 
13,.. ! 131 
140 R  151 
1312 	170 

10 1 
16 , 

I 

2:0 207 
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TABLA 3.. DiSpOSICI00 DE LOS,ESP E JÓS DE TUBOS (CUENTA. 
DE TUBOS). ARREGLO EN CUADEO 

Tubos 11.,2 %.9  DE, amr.g1e cs. cuadro Tubos de 19 	DE, alrcglea erl, cuadra 
g de 	istrz, 	 de 114 pi  

Cote,3c, I 
:911. 1-r 	2,-P 

I 
• 

i 	0-1' ,S,P 
Cereza 
DE191,3 

3.-P 2-P 

32 	25' 20 	20 S 21 13 1.1 

10 so 	52. 40 	35 i 	,I0 32 32 26 
12 61 76 35 	OS G6 - 	12 43 .15 10 

07 00 52 4 	75 70 133...', 01 150 ,52 
15V, 137 12.1 110 	103 105 153..,¡,` 01 75 OS 

177 155 155 	150 142 17)1 112 112 91-1 

:911`, 22-1 20e 20-1 	j 55 195 135 10,2 120 
277 270 2.16 	240 	23-1 2-1,K 177 100 130 

233-1 311 32-1 353 	352 	20.2 233.1 211 2015 10.2 

25 113 391 374 	356 	3111 25 220 252 230 
27 451 -109 -3321 	120 	-105 27 309 255 275 
eV 553 520 .,53 	125 	1511 29 2-51 230 	300 
31 637 . 5-10 5;,0 	500 	550 31 400 	395 	350 
33 743 715 	105 	5731 	2.15 33 405 	-100 	172 
3-5 5-15 	750 1 	753 	715 35 522 	515 	10S 

01-1 	556 I, 543 	5311 37 592 	57.1 	542 
34 10.13 	102 4 	932 	005 	0t5 30 6115 	6-1.5 	-1 

Ibbee z28 1J/' 	DE. .5x-re.gla ce. c,le&wp'Eli.bos SI lyj,  DE, 
r3-je, p13 	 de ly/,, 315 

10 1G 12 	10 
-12 SO 2-1 	22 10 	10 12 10 16 12 
131/..: 32 30 20 2",  133-4 23 22 , 	10 
UY.", -11 413 37 35I 	31 15;4 20 	29 	25 

25 53 51 48 173-.1 39 	39 	3.1 
50- 75 73 Si I 	5,3 193.::,' 50 	15 , 	-15 
215-, 50 Si: 52 	73 21;.,', 52 	O i 	57 
23:1,1 11.! 1:2 132 233..-.1 75 7.1 	' 	70 
25 1.10 13.5 127 	123 	IIS 

Ir 
2.5 01 90 50 

27 156 lOO 151 	1-10 	, 	110 27 112 105 103 
29 193 155 175 	17-1 	150 20 131 1'27 120 
31 220 220 233 1  202 	193 31 151 1111 1 	111 
33 255 252 	2.14 r  235 r 220 	• 33 17G 1711 	, 	1111 
35 291 257 	273 1  2.,;•5 	2.15, 	32 202 105 I 	lb.r, 
37 33; 122 	3i1 	301 	201 	• 	37 22.1 220 ' 217 
30 3711 	319- 	315 	312 	330 39 222 	2.10  
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TABLA 3. DisPosICION DE LOS ESPE.IDS DE TUBOS (CUENTA 
DE, TUBOS. 	 AIMEGLO T1IIANCULAII 

Tubos de ?e DE, arreglo triangular Tubos de Vi" DE, arreglo triangular 
de tryw  pig 	 de 1 plg -cuí  7.— 7- ---:----"----7-- -C&-ar.-5--,71---,, r. •, , -....-Z 817 i-i•  2-1' i 4-P i G-P ' S-1' 	....-.• _i_ 	1-i l 2.1 i 4-1 I u-i- 

Di 1- — , -i— 	-424!' g - -. -1 

	

—Sis 
	36  322, 26 . 24 1, 25 6 	37 r 119  ... j - « r 

I0 	C-1 	DO , 	, r . 	42 ¡ 31, 	I0 	01 i 	1.... , 	-,t1 r 	736 

	

',..1.2 • 	10:) r 95 i 66 I 52 I 76 	12 	02 1 52 1 	74 1 7.; 1 	71) 
1311 	127 i ]1-2 , 6C, , 1.4 , 66 	1334 	109 i 20r,  1 SO 	32 I 71 

	

- 15A 	170,-100-; 110 : 130 ; 125 	15?..1- 	151 j 135 2 122 	115 i :10 1.  
1731 	239 221 : 11;1 ; 266 j 176 	1714 	2;13 j 1:15 I 175 l 172 	106 
191 	301 25'2 7_232 : 244 i 231 	i91:1 	262 ; 230 r 224 1 2(6 1210 
711 	361 322 1 314 I 303 : 290 	2I11 	516 i 302 i 27:, 272 ; 2i4 
23> 	• 442 426 I 380 i 373 : 364 	2331 	251 i 3741 352 3:2- 1  32,i 
25 	532 505 406 1 4.10 ; .134 	25 	470 i 452 1 422 1  304 ; 352 
27 	637 602 : 530 ! 5113 1524 	27 	550 r 531 1 485 .1 474 i 46; 
29 	721 052 I 610 ! 620 , 501 	20 	030 . 0(14 : 550 1 536 j 506 
31 	8-17 522 17n0 I 722 I 720 	31 	710 j 726 ; 075 ! 006 ! 0111 
33 	974 035 , S76 ,•5:12 ! 620 	3:1 	1--.0 , 830 1 774 i 760 1 732 
35 	1102 1045 :1001 I;  955 '; 056 	35 	970 :  93S ! 662 j .6.01 ! 573
37 	12:0.11200 '1141 :1101 ,1072 	37 	1074 ;2041 ;1012 05;1! 670 
39 	1377  11311u '1256 ',121S ',1212 	39 	1306 11170 1126 .1200 1075 ,-  

Tubos de 1" DE, arreglo triangular Tubos de 14" DE. arrejlo trianguIax 
de 114 plg 	, 	 de 2;5 G" plg 

$ 	21 	16 ; 1671r; 
i0 	32 , 32 l 26 T 24 1 • 
12 	55 t 52 	46 ' 46 : '44 
131( 	6$ 	GG 1 56 I 5: : 50 
1535 	91 	SG i 83 l 74.' 72 
171. 	131 	liS , 10; . 10:, ; 9: 
191, 	163 152 1 140 1 2351 126 
211 	/90- 156 -• 176 ; 101  100 
23 	, 2-11 .- 232j 212 j 212 i 202 
25 	294 269 *-, ^50 1 252 , 212 
27 	' 	3.19 331 I•702 ; 200 j 263 
29 	307 376 1 33$ 1 3:111 316 
31 	172 451 ; 430 1 42. 1  400 
33 	536 522 i oza . 470 I 451 
35 	605 592'1  502 ; 316 532 
37 	674 601 ; 0:12 1614 I 595 
39 	760 • 730 1 700 ! GNS 1 672 

Tubos de 1511' DE, arreglo triangular 
de 1% plg 

12 	II 	2 	1 2 ' .12 ; 	12 
131.• 	27 	22 I.5 ! 	10 	14 
15,1,1 	36 	3-1 ; 32 j 30 1 27 
17341 	45 	41 	42 ! 3,4 	30 
191} 	61 	55 	50 ; 51 	;13 
21 14 	76 	72 	70 i 611 l 61 
2354 	95 	91bo . SO 1  10 
25 	115 .1:0 103 ' 95 1 93 
27 	:26 	151 	175 ! 115 1 :1.5 
29 	100 101 1 	1 136  136 
3. 	1St 	7 , 172 : 105 I 100 
33 	215 :Col

7 
 ' 2,41 ! 15.1 : 15: 

35 	"' 23' ' 2:01 1  22n 215' .- 
37 	275 705 , 201 I 257 1 216 
39 	307 r.tj 1 290 1 2:1; , 275 

10 20 1S (4 
—1 

12 32 30 2-: 22 . 	20 
-1311 3S 30 32 26 20 
153( 5: 51 45 42 35 
17!.; 69 60 62 35 31. 
193.4 93 91 Si. 75 69 
2111 117 112 í05 101 95 
2-.1,1.4' 1.10 130 130 123 217 
25 170 101 155 150 140 
27 262 116 153 179 170 
29 23:5 223 _I, 21 2 202 
31 275 270 255 245 233 
•33 315 305 217 2.56 275 
35 357 313 335 327 315 
37 407 30 360 374 337 
30 449 436 425 410 407 
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VI.1 - INTRODUCCION 

En este capítulo se pretende mostrar los resultados ob-

tenidos durante el desarrollo de la tesis añadiendo el costo 

de los equipos calculados, junto con figuras que los represen 

tan, según el código T.E.M.A. 

NOMENCLATURA INTERCAMBIADORES DE CALOR 

PARTE FRONTAL (I) 

TIPOS CABEZA ESTACIONARIA  

A 
	

Cubierta y canal removible 
Cubierta integral 

C 
	

Canal integral con espejo, cubierta removible 
C.a Haz de tubos removible únicamente 
C.b Espejo fijo solamente 
D 
	

Cierre especial para alta presión 

TIPOS DE CORAZA (II) 

E Un paso en la coraza 
• Dos pasos en la coraza, con mampara 
G Flujo separado 
• Doble flujo separado 
• Flujo dividido 
K Reervidor tipo marmita 

PARTE POSTERIOR (III) 

longitudinal 

TIPOS DE CABEZA 

  

L Espejo 
M 	Espejo 
N Espejo 
P Cabeza 
S Cabeza 
T 	Cabeza 
U Haz de 
W Espejo  

fijo como A, cabeza estacionaria 
fijo como B, cabeza estacionaria 
fijo como C, cabeza estacionaria 
flotante con empaque externo 
flotante reforzada 
flotante deslizante 
tubos en U 
flotante empacado con anillos 

* Ver figuras hoja siguiente 
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A continuación se presenta la tabla de resultados, 

en la cual se indican las características más importantes 

de los equipos. 

A 

- - 	— 

e... 

1: 
ett .lo 

L] La ..... 
.- 

• 

1 
1  1  ~.1, 	. 

I  drj.i..1C-4-  

.g.......,  

,..-_,... 

11-.-_- 

13 
li l 

T 1_ 

11 
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VI.2 HOJA DE RESULTADOS 

1 

	

Evaporador Tipo 	Evaporador Tipo Ter- • 

	

Marmita (Kettle) 	 mosifón Vertical 

2 EN SERIE 
	

1 

Intercambiador 
	Evaporador Tipo Ter- 

de:Calor 	 nosiEón Horizontal 

AES o AET 	 BHU 

80,000,000 	 80,000,000 

6,736 	 4,900 

A-199-T5 	 A-199-T5 
314 	 314 

Residuo "TAV" 	 Residuo "TAV" 
Petróleo Crudo 	 Agua-Vapor  

BKU 	 BHU 

	

80,000,000 	 80,000,000 

5,300 	 4,900 

A-199-T5 	 A-199-T5 
314 	 314 

Residuo "TAV" 	 Residuo "TAV" 

	

Agúa-Vapor 	 Agua-Vapor 

1 1 1 1 
48 55 70 50 

24 16 16 16 
28 - 20 20 20 

1072 	 1170 	 1260 	 1170 
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VI.3 - CONCLUSIONES  

La finalidad al analizar diferentes alternativas fue la de 

encontrar la magnitud en cuanto al costo fijo para cada una de - 

ellas y posteriormente en base única y exclusivamente a estos re 

sultados, tomar una decisión. 

Las cotizaciones en cuanto al costo fijo de los equipos, - 

fueron proporcionados por el Departamento de Costos de la Subdi-

rección Ingeniería de Proyectos del Instituto Mexicano del Petró 

leo, por lo que en este trabajo se han tomado como buenos sin - 

ninguna investigación subsecuente. 

En base a lo anterior y tomando en cuenta los resultados - 

obtenidos en la Hoja de Resultados, la decisión se inclina en - 

una gran diferencia hacia los intercambiadores evaporadores, y - 

en especial al evaporador tipo marmita, el cual presenta el cos-

to fijo más bajo. 

Una decisión definitiva respecto a la alternativa más con-

veniente requiere de un análisis profundo en cuanto a considera-

ciones tales como: 

lo.- Usos que se le den al vapor producido. 

2o.- Tipo de productos aue se quieran obtener para lo que 
sería necesario estudiar cómo afectaría la disminu—
ción de temperatura en el crudo alimentado a las torre 

3o.- Espacio disponible, así como equipos adyacentes. 

4o.- Presupuesto de que se dispone para modificación de -
planta, etc. 
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