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CALCULO DE LA :;-. FICIFNCIA EX c1,.::BJADCRES tE c..:.lCR 

I N T R G D CT c c I o N 

La industria de la transformación del Petróleo 6tiliza en aus 

instalaciones equipos de transferencia de calor, equipos que rep:r:!, 

sentan un costo fijo y un coeto variable (operación, ~· mantenimie.!!. 

to) ; costos que debemos cuidar que no se incrementen pare lo cual 

debemos observar que el equipo t'uncione en condiciones satisfacto-

ria s. 

Con el c4lculo de la eficiencia se pretende conocer las condJ. 

cionea en que se encuentra el cambiador para poder predecir cuando 

será necesaria la reparación, que n6mero de hombres se van a em- -

plear y cual va a ser el tiempo muerto. 

A6nque un cambiador tenga la misma eficiencia que otro, debe

mos tomar en cuenta el tamaño, el ndmero de pasos, el lugar en do.!! 

de est' situado, el tipo de cambiador, etc. El tiempo que va a -

requerir en la reparación o limpieza no va a ser el mismo y este -

tiempo lo puede determinar el personal de proceso o mantenimiento 

puesto que es el que a adquirido experiencia con reparaciones an

teriores. 

Se selecciono la planta Girbotol por ser la más dañada, que 

por el manejo de monoetanolamina sufre gran deterioro por corro

sión y obstrucci6n en los haces de l os tubos por los productos de 

la corrosi6n y por consiguiente a la que se debe efectuar repara-
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oionee co11 rel!itiva frecu.,.ncia dando un alto cC•dto ;cr eet ... rnotivo. 

Pera el cálculo de la efic i er.cia er, los er,fri ~don•s se pu.,.de 

variar las te<<rperatur·as de entr:,da y salida, tam} i6n ee puede va

riar la can1idbd de agua utilizada y saber si se incrementa o Jis

minuye la eficiencia y de esta r.-.1rnera optimizar el Prndir.iento del 

cembiador. 

Por otro lado en cuoJquier otro preceeo ee puede llegar a la -

conclusión que 110 t'e re'J_u i fc're e J :rianten; mi·~nto en forma anual, sino 

máe esporadicamente, nhorrandose por este concepto varios millones 

de pesos, 
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P!l'.". '/E r:R; '.: RIPCICN DE LJ'.. FLAmA GIRBarOi. 

El &.cei te crudo fluye a la >:uperficie a.compañado de grandes -

cantidades de gae ;: agu a; por tal motivo s e huc er pasar atrav4§s de 

2 ba teri 'lS ele separadorf!s de f! l ta presión ( 19 k g / c ir. ) 

El aceite ob ten i do de es tos se envfa ~ separadores de baja pr~ 

eión 3. 5 kg/ cm
2

) c on lo que se logra u na recuperación adicional 

de ens r,etural y en !.J :-ie encuentra incluido l!l f:cido sulfh í drico -

y el unhid rido c.~ rbóriico. 

El gas n;· tural obten~do de los eepn r 11cores &<: hcc F purnr por -

un si1>t.Pma de co[c.presoree dond <'· .r, lcanza una pre sión de 24 Kg / cm
2 

~· "'" estas condicicne s se envía a las ¡•lantae "r.dulza,ioraa ¡¡ donde 

llega con un contenido de 71, de gasee acfdos '. !l,.,S y CO? 

amina a1 14~ • 

to r¡ue e l gas pu ea a la torr'3 a bsorli .. dora. En •·~ in te-~·; or ·.! " .'""ta 

s e logra un ccntacto directo er.trE> « l gae. ;¡ 1ú ~· t•lución at,eo l'v.-nte 



4 

de monoetanolamina, con lo cual se coneieus la eliminaci6n casi -

total del 6c icio sulfh1drico y ciel anhidrido carb6nico. 

La Torre absorbedora consta de 23 platos con cachuchaa de -

burbujeo por la parte superior de la misma ( a la altura del pla-

to 2 1 ), entra la solución de monostanolamina, mientras que en -

contracorriente asciende el gas natural, mismo que ee introduce -

por la parte inferior de la columna. Por el domo se obtiene gas 

dulce cuyo contenido de sulf'hidrico es del 6rden de 0.01 ~. 

Cabe hacer mención que con respecto al gas combustible las -

espectficacionea legales existentes indican que no debe oontaner 

da de 30 gramos por cien pies ct1bicos ( 689 11g/m3 ) y solamente -

en ocasiones rigurosa& exigen la ausencia absoluta de dicho gaa. 

De el domo, el gas ea enviado a un tanque colector donde se 

recoge la monoetanol amina que eventualmente puede eer arrastrada. 

Esta regresa nuevamente al sistema, mientras que el gas, dulce ya, 

se envía a lae plantaa de absorción donde ser& nuevamente proc&-

La amina qu6 sale por el tondo del absorbedor rica en a2s y 

co2, se envía a pre•alentarae oa~biando calor con loe tondoa de la 

Torre generadora consiguiendo una telliperatura de ll0°c • En estaa 

condicione• pasa a la parte superior del reactivador introduciend~ 

se a la altura del plato 2 1 (Esta columna consta de 23 platoa.) 

A medida que la monoetanolamina desciende de plato en plato, 
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hasta llegar al plato m1mero l, de •onde pasa a un reoalentador 

(reboiler). Este ee encuentra formado por un haz de tubos en u, 

loa cuales admiten vapor de baja preai6n ( 5.5 K8/c•2 ), y en el 

interior la monoetanolamina alcanza IN temperatura de regeneraci6n 

que ea aproximadamente •e 128°c. En estas condiciones regresa al 

reactivador introduciendose abajo del plato ndmero l. El calenta

miento provoca el desprendimiento de loa gasea fcidoe, miamos que 

aaoienden a trav~s de la columna hasta el domo. De aqu! paaa a un 

sistema de enfri8llliento con agua donde se condensa la amina que en 

forma de vapor haya sido arrastrada por el gas, mis111& que se reci-

be en un tanque colectorJ de ~ate regresa como reflujo al reactiv:!_ 

dor, en tanto que loe gasee ácidos enviados como materia prima a -

la planta recuperadora de azufre. 

La monoetanol amina que sale por el fondo •el reactiva•or, 7& 

regenerada, recibe el nombre de amina pobre y es enviada a preca.

lentar a la amina rica que viene de la columna abeorbedoraJ para -

enseeuida a enfriarse en contracorriente con aeua y posteriormente 

se filtra regresando a la torre absorbedora por medio de una bomba 

para cerrar el ciclo. 

Los gasee ácidos obtenidos en ln columna regeneradora, pr9-

sentan una cantidad variable de ácido sulfhidrico y anhidrido oal'-

bonico; s i n embargo podemos considerar la siguiente composic16n c2 

mo representativa. 
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D:!:W":R-:~"l'ES TIFOS DE C/:.r:BJA'.:ORES 

Ps.ra obt·ner una relación de las ecuaciones que se van a 

Prr.plear o i:>ea les nudel< s mate1Lclticos, se investiga el tipo de ºB!!! 

bbdor·es de ci,lor ¡ue- están instnladoa en el distrito industrial -

en Poza Rica. En forma general izada se pondr'n sus ventajt!s y li

mitaciones as! como sus aplicacjones. 

f'AP.lc:.C.:A F'Lü'l' AIIT'E 

Ventaja : 

l.- El haz de tubos ea removible para inspección y 

limpieza mecánica por el exterior de los t11bos. 

<·- 'l'ubos rectos ree1.1plazables y facilidad para 

limpieza interior. 

3.- Solo el fluido del lado del envolvente está 

en contacto con el casquillo del ''ªtop., ro con 1 o r;ue ·,i..:e reduce la 

posibilidad de mezcla entre los dos fluidos. 

4.- No tiene empbqu.;u int•·rm)s. 

).- Facilidad de •·nsambl" e inspe•·ci6n de suCJ pal"-

tes. 

( .• - La careza flotn:te absorbe la exr«nai6n dife-

rendial entre los tubos y ~1 envolvente. 

Licr.it~ciorws 1 

Costo más <il to, su uso está r•: '3-t ri ne;ido a 1 as lim1-

tac iones del rropaquE<, en el h1do del envolv~nte. Usllndo at"Ua del 
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lado de la cornisa , eat' limitaci6n raramente se encuentra. 

Aplicaciones 1 

Tiene mucha aplicaci6n en loe cambiatorea que tienen 

un diferencial de temperatura alto, 6 el fluidos que ensucien tanto 

el interior como el exterior de loe tubos. Tal ea el caso de la -

planta Girbotol en el que se transporta una soluci6n de monoetanol 

amina. 

CUBIERTA HAZ DE TUBOS 

CABEZA FLCTANTE 
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T UBOS EJ1 U 

Ventajas 1 

1.- Bajo costo. 

2.- No hay empaques interno• 

).- Tienen un sólo espejo 

4.- El haz de tubos p.ieden removerse para inapeoo16n 

y limpieza exterior de loa tubos. 

5·- Haz de tubos completos. El "by pass" minimiza 

6.- La expansión diferencial se compensa in41v14ual

mente por loe dobleces de loa tubos. 

Limitacionea1 

Debido a su forma la parte interna de loe tubo• ae 

puede limpiar mecánicamente. Loe tuboa no p.1eden reeapla

zarse, excepto loe exterior•• &el haz, no p.1ede ser &e l -

paso por loa tubos. 

Aplicacionear 

En diferenciales de temperatura grande, servicio en -

fluidos ~ue provoquen poca incrustación como ea el caso de 

loe reherbidoree donde el vapor va por dentro de loa tubo• 

y tambi~n loe calentadorea de succión en tanques de almac_! 

namiento, 
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ChilJn 

Cae dentro dP la clneificac i 6n de loR tuboe er, U 

c on la dife rencia de ,·;ue tif"ne una caoii1;;a o carcau de dü;eño ea -

pecial pa r a V'lf'Or l:i;ar uno d e loe fluidos. 
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C A P I T U L O II 

LB metodolog.fa para llevar a un optimo el diseño 11.e un cambi.!_ 

dor de calor, ee compleja, no sólo a causa de loe calcdlos mlmeri

cos incluidos, pero más particularmente debido a muchae cualidades 

de criterio que deben ser tomados en consideración 

Loe tipoe de cambiadores que ee tratan en eeta tesis son loe 

convenc ·i onales de tipo de transferencia directa, en el •¡ue los doe 

fluidos que interoambian energía térmica, están separados por una 

superficie de transferencia de calor. 

Entre loe datos de entrada, eetan loe valoree teóricos de di

seño que incluyen: Especificaciones, treneferencia de calor, cará~ 

teri s t i cae y propiedades f1eicaa, las temperaturas, viecocidadee, 

etc., el tipo de flujo 'lue e.xiete en el cambiador (contrarreflujo, 

flujo paralelo), la geometría de la superficie que puede usarse¡ es 

decir el "Pitch", si es triáneular ó cuadrado, rotado o normal. 

La s a lida p.iede ser un gran ndme:ro de soluciones opcionales; 

alé>Jnae de las cuales pu eden marcar el canino a eeeuir y deben rea

lizarla el personal de mantenimiento y operación dado el criterio 

que han adquirido. 

La Blilida f i nal puede decirse <¡ue es un di :o e iio opt i mo ó bi<m -

la determinación de la eficiencia en función de lae condiciones ?'e.!_ 
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les en que opera el cambiador misma que el personal de la planta 

estimará si es h.tena o mala y los pasos convenientes a seguir. 

Para los cambiadores de calor del tipo convencional de dos - -

fluidos, la relaci6n de variables ser4 la siguientes 

Tl 

T2 

TP'l 

TF2 

A 

u 

w 

WF 

CP 

CPF 

NOPATU 

IFUJ::-o 

NCPACA 

ICIRC 

D!o'LT 

FT 

Q 

Tflr.1peratura de entrada flu14o caliente ºF 

Temperatura de salida fluido caliente ºF 

Temperatura de entrada fluido trio ºF 

Tempera tura de salida fluido trio ºF 

Area del cambiador l't2 

Conductanoia total de la transferencia de calor 

Btu/ (hrºF tt2) 

Gasto del fluido lb/hr 

Gasto del fluido frio lb/hr 

Calor Eepec!fico Btu/lb ºIP 

Calor Espec!fico fluido trio Btu/lb ºF 

1Mmero de pasos por los tubos 

Tipo de flujo (paralelo, contrarretlujo) 

Ndmero de pasos por la camisa 

Para saber cual es la circulaci6n del fluido caliente 

Diferencia media logarítmica de temp. 

Factos de correcci6n de temperatura 

Cantidad de calor Btu/hr 
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K Conductivid~d tfrmica del material JJtu/hr ft 
2 0

P' / rt 

LT Longitud de los tubos t 

PI' Pitch de loa tubo• in 

hi Coeficiente de tranam1ai6n de calor dentro de los tubos 

Btu/hr tt 2 ºF 

ho Coeficiente fuera de los tul:.oe 

Ri Resistenc i a a la 1ncl'\lstacj6n dentro de loe tubos 

hr tt ºF / lltu 

Ro Resistencia a la incrustación fuera de los tubos 

hr tt °F / Btu 

Vt Velocidad del fluido dentro de los tubos tt / seg 
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La deducción de las formulas y loe modelos matematicoa 

son lo~ eiguientes1 

El balance de calor quedará determinado por cualquiera 

de las dos ecuaciones dependiendo de loe datos que se ten-

gan o a elecoión de uno 1 

Q • V x CF ( Tl - T2 ) 

Q • W1" x CPF ( TF2 - TP'l ) 

Para calcular la 6. T corregida ae tiene que empezar por 

la deducción de la diferencia media logaritmica de tempera-

tura que está dadi por 1 

(Tl TJ1'2) - (T2 - TFl) 
DMLT • ------------

ln Tl - '!'F2 

T2 - TFl 

Su deducción a partir de la ecuación del balance de ca-

lor en fo¡,¡¡a diferencial es la siguientes 

d.Q • U (T - t) ~dl 
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donde ª" ee tt
2 

de superficie por cada ft de longitud de tu-

beria, por lo quer 

a" dL • dA 

pero tenemos que en el balance de calor1 

dQ • WC dT p 

dQ variarl desde C haeta Q 

L variarf desde o haeta X 

W Cp (T - T2) 

WF CPF dt 

WF CPF ( t - Tl ) 

WF CPF 
T • T2 + --- { t - TFl ) 

dQ • WF CFll' dt • U [ T2 
WF CPF 

( t - T'1 ) - t ] •"d.L +---

de aqu! se observa que t y L son las dnicas variable• 

r 
U ª"dL ~T2 dt \ 

\ 
\ WF CPF - !E..i.IT TFl +(WF CPF - 1) t .. 

w e w e 
p p 
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El segundo mimnbre de la igualdad anterior oorreeponde a la formas 

l 
• ~l 

log 

Integrando dl y dt entre los limites O,L y TFl, TF2 respectivamente1 

WF CPF WF CPP 
TFH +(--- - 1 

1 T2 - W Cp W Cp 
ln 

WF CPP' WF CPF - l T2 - WF CPF WF CPP' 
(-- ) 

W Cp 

___!!!._ • 1 ln Tl - TF2 

WF CPF WF CPF T2 - TFl 
- 1 

W Cp 

puesto que : 

WF CPF Tl - T2 

W CP TF'2 - TFl 

--- TFl + ( ---
W Cp W Cp 

UA 

WF CPF 

1 ln Tl - TF2 

(Tl - T2) / (TF2 - TF'9 - 1 T2 - TFl 

TF2 

l ) Tll'l 
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~ • WF CPF (TF2 - TP'l) 

Q • UA 
(Tl - TP'2) - (T2 - TFl) 

ln Tl - TF2 

T2 - TP'l 

de aqui 8e concluye que 

DMLT • (Tl - TP"2 ) - (T2 - TPl) 

ln Tl - TP"2 

T2 - TP'l 

DEDUCCION DEL FACTOR DE CORRECCION 

El factor de corrección (FT) de la diferencia de temperatura 
88 determina con la ecuaci6n sieuientes 

Q • UA ~t 

Q • WCP (Tl - T2) • WF CPF (TF2 - TFl) 

-WC dT • U d~ ( T - t
1 

+ U d~ (T - t
11

) 

tI + tII 
-WC dT • UdA ( T - ----

2 
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-\Y!!! J wc 
dT 

T - (tI + tII ) / 2 

I II Los valores de T, t y t se p.¡eden ver en la gr4fica 
y representan variable& dependientesr 

Tl 

".' 

TF2 trr '!'2 
~ 

.... - tr 
ti 

'l'Fl 
~ 

A rea 

El balance de calor "!!n la '-'nt.rada del fluido caliente es1 

W CP ( T - T2 ) • WF rPF tII - t 1 ) •••• (A) 

y el balance de calor por pese: 

íT'P CPF dt I • U ~ ( ''.' - ~I ) lp\ . . . . -~.,' 

. . . . :e; 
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Dividiendo estas dos dltimas ecuacionee para siruplificar1 

Despejando t 11 de la ecuac16n • (C) 

ill._ 

ilF CPF 
( T2 - T ) 

•••• (D) 

+ 

Diferenciando la ecuaci6n con el fluido caliente a la entraGa 
Tl constantes 

.lif..___ dT + dt 1 

liF CPF 
• • • (E) 

Substituyendo en ec. (D) y reagrupando1 

_!.iL 
WF CPF 

dT 
dtI e 

l + 
T - t I - W CP ( WFCPF ) ( T?-T 

T - t
1 
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Para encontrar una solución es necesario T 6 t 1 y 
simplificando para el uso de los parámetros tenemos que 

R Tl - T2 

TF2 - TF'l 
s TF2 - TF'l 

Tl - Tl"l 

El factor de corrección FT depender4 del No. de pasos, 
para un cambiador de 1 paso por la camisa y l 6 2 pasos por 
los tubos se utiliza la siguiente ecueci6n1 

~ l + R
2 

ln __!._::._§ 

F1' - l - ~ ¡ ;¡¡ 
( R - l ) ln 2 - s 1 + R - tl + R2 ) 

2 - s l +R+~l+ R7) 

El factor para un cambiador de 2 paaos por la camisa y 
4 6 más pasos por los tubos eet4 determinado por 1 

F1' m ( ~ R2 + l., L 2 (R-ll 1 ln p-s¿ L ( l-RS l 
ln 2/s - l - R + (2/S) y (I-S) ú--RS) . + ¡ R'l + l 

--. 
2/S - l - R + (2/S) ( (l-S) (í2 ( 1-RS) - R + l 

Deducción de la ecuación del coeficiente de transferencia 

de calor. 

El coeficiente de transferencia de calor U 11ue se obtiene 

en un cambiador estA en func i ón de 1 
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ho Coeficiente de p~l!cula PX!~rior 

Rd Factor de ... r:suc 1amiento 

Yw /Lw Conductividad de calor del material de h p>Jred 

l l 

u ha 

1 
+ - ~ Rd + 

hio 

Kw 

El factor de incrustami«nto a1fot¡ue depende de la velocida4' 

g~ · neralmente se toma como una C<)nstant.e obtenida de d;,tos "xpe-

rilr1entsles y la conductivido9d -: =~edará fija con el mi.terial ;¡ el 

eepesor gue se haya seleccionsdo para lo.s tubos. 

u hio ha 

hlo + ha 

l' f ( r. i , ho 

ahora 1·ien hi ·· hn eet.!r. P r. f1rnc i~r ~ e 

hi . j h k ( ~ " ) J/3 V ) _:_i_ 
D k 

\ ,,..,, 
' ' 

I ~ 

\ 

, I ~ 

( . .::: ) ' •: J 

0 .14 

.. 
• 1 • • 
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En Ast • e ecuaciones la c 0nductividad t~rmica (k ), las 

Vfl ocid. ·s (V) ( 1l'I') y ,.1 C dependen MaicarnP.nte de h.e -p 

ten:rP.r:itu n '' sele~cionarl 2 s y por lo tar.to en el calcdlo pe~ 

rnar..,cerár• c onetantP.s, entonces hi estará en función básica-

rn-ente del diámetro interno de los tubos (DI) y "l factor adJ. 

m<> nsional pil ra la tran~•fP.rl!ncia de calor ( jH )(factor de -

Colburn). 

De la ~ iarna manera ho es función del diámetro equivale.,!2 

Por lo que la U queda en función del 1 

U : f ( Dl, DE, J H , J H 
E 

pero como JH y JH son funci6n del n~mero de Reynolrls: 
E 

T 

"H f (Re • ~ ) 
I 

Para fines de cálculo las viacocidedes po:irmane1 Arár, cons-

tantea ¡ por lo que tenemos1 

u f ( D, De, G, l. 1 .... 

"' 
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Como sabenos que l <·S m;, sae - vi>loc i d a d 

son f'unci6n de : 

G •. " 
::, 

m 

~·ºdando la 11 hfisicamente en f'unci6n de 

V f ( ,,, Il<'!, a, '';::: 

En un cambiFtdor ce:n r.f fles, e l iS.rea de Flujo (a) 

depende d e 

a~ No. de tut·oB (!<'!') x Area Flujo/ '!'ubo (a') 

:lo. ,¡,, pé•SOB. 

Diárr.etro lnt erno de Fnvcl v• ntE- x Eq1e c i o entre 
tubos x PBCsc io entre h~ ~lPs 

De r»:ui ee concluye tH' tT es in•1 .. r~ aíl: nte propor1•iornul ~1 

El nod(·lo ~¡ i. tü ;¡.~tici: ~ ;;t :1 ~_í _ :;:r ~"~ .:.· r,·f: 

} .-
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LA EFICIENCIA DEL CAl.rnIA.DOR 

Una def1nici6n de ef i ciencia en el cambiador ea la ra-

zón de la cantidad da calor removido de un fluido a el valor 

r~áximo que el fluido pueda rea;over claro ee que un ca111biador 

nunca tendrá un l~ de eficiencia. 

La deducci6n de la ecuaci6n ee la sieuientes 

E CAL w CP { Tl T2 ) • Tl - T2 

w CP (T l - Tl"2) Tl - Tl"2 

E FRIO • "1" CPP' (TP'l - T2) TP'l - Tl"2 

WF CPF (Tl - T2 Tl - Tl"2 

Derivando la expresión para la efectiviiad queda 

T2 

Tl 

ln _T.-2~--T-'F2:;,.;;..._ • _ UA ( _l_ + __ l_ ) 

Tl - TFl WCP lll" CPP' 

• UA WF CPF 
( l + 

WF CPF 'W CP 

TF'2 exp \_ UA 

- TFl L ~ 
( l + \.'F Cl'F 

W CP 
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Si el fluido trio es el fluido mínimo 1 

E • T2 - TP'l 

Tl - TFl 

escribiendo la raz6n de cambio de temperaturas 

T2 - TF2 

Tl - TFl 

Tl + (WFCp F/'liTCp) (TP'l - T1'2) - TF2 

Tl - Tll'l 

Sustituyendo1 

T2 • Tl + 

reagrupando 1 

WFCpF 

W Cp 
( TFl - TF2 ) 

( Tl - TF j) + (WFCpF/ W Cp) (TP'l-'!'F2) 

Tl - TFl 

+ (TP'l - TF2) 
• l - (l+WFCpF ) E 

V Cp 

sustituyendo en la ecuaci6n de la expresi6n A para la efectividads 

E ª 
1 - F . .xP l (-UA/WFCpF) (l+WFCpP'/ W Cp)1 

l + WFCpF / W Cp 
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Esta misma expreai6n resulta para la efectividad cuando el -

fluido cal i ente es el fluido mínimo, excepto que WFCpF y W Cp es-

tan intercambiados. Como una coneecuencia la efectividad genera.! 

mente ea escrita1 

Donde 

E • 1 - EXP (-UAJCMIN) (l+ CMIN/CM.AX) 
1 + CMIN j CMAX 

CMA.~ Y CMIN depender!n del valor mayor y menor entre W Cp y WJI' CJ'll' 

Para el caao de contrarreflujo tenemos la siguiente ec. 

1-EXP ( (-UA/C?.:IN) (1-CMIN/CMAX)) 

E • ------------------------------------------
1 - (CM IN/ C MAX) EXP ( (-UA/CMIN) (l-CMIN/CMAX)) 

Al agrupar t6rminos UA/CY.IN ea llamado n6mero de unidades de -

transferencia NTU y se utiliza como un indice del tamaño del cambi,! 

dor de calor1 

N'l'U • uAjcraN 
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Quedando las ecuaciones en forma definitiva para flujo 

paralelo: 

E l _ e-NTU(l+ CMIN/CMAX) 

1+ CMIN/CMAX 

Para contrarreflujo: 

E l-e-NTU(l+CMIN/CMAX) 

l - (CMIN/CMAX)e-NTU(l-CMIN/CMAX) 
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CA l ' l "l l Ll ' 1J 1 

,N PC , NPT,WT 

CP 1 CPF, 1 FLUJO 

< 
CAL PO R TUB OS 

G=Wx CPITl-T2) 

SI 

> 
CAL CAMISA 

G=W F XCPF(TF2-TF I ) 

DMLT = ( Tl-TF2)- (T2-TFIJ 

ln Tl-TF2 
r 2-n· 

R : Tl-T2 
TF2-TF : 

s = _I__F" 2 - ffJ_ 
~¡ - H i 

--0 



. 
,-,,---, / 

V A L: 0 ( \/ R'- .. 1 j 2 x ( é~ - 1) ) ln ( 1-Sl /~ 1-RSl VAi: ~\n 1-5 
1-S X R 

1 
. 

1 

t 
VAL2= 2/S- J-R+(2/S)\((·¡--=-s)(!=RS) + \4í2.I VA2 =(R-l)ln Z-S(l+R - Vi=R2'l 

?-C,(J+r:¡+~) 

• ,. 
VAL3=2/S -1-R•C2 / S lVcJ -SJ(l-RSl -w:I 

VAi FT: 
VA2 

' 

VAL4= ln VAL2 

VAL3 

• 
T = 

VAU 

1 V A L4 

. 
1 .6 T = OM L T X FT 

, 
a 

V : 
Ax~T 

3 



• o 

C Max=-WCp Cmax ~WFCpF 

CMin=WFCµF CMin:WCp 

N TU = A x U 
CM in 

CON TR ARRE FLUJO 
NO 

NTU( 1-C MIN/ C MAX) 
E= ~1---=.e~~~~~------~--~~~---

1-c e MI~/ e MAX )~NTU ( 1-c Mio/ e MAX ) 
/ 

S I 

/ - NTU ( l +C MtN/C MA X) 
E=- e i 

1 .. e MI :-i¡c MA.X 
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IMPRIME, TI TULO,OT 

TEMP 

STOP 

TERMINA 



( 0001) 

(0002) 

(0003) 

(0004) 

(0005) 

(0006) 

(0008) 

(0009) 

(0010> 

( ºº 11) 

(0013) 

(0014) 

(0015l 

(0016) 

( 001 7) 

(0018) 

34 
BCD 

IDENT CTC25 

FILE • 0Tc2s.u ~ IT • READER 

FILE 3 • SALOA.U~IT • PRINTER.BACK 

SIZE ALPHA ., 14 

e 
e PROGRAMA pARA O¡¡TENER LA EFlclENC!A EN CAMsIAOORES DE CALOR 

e TESIS PRnrESIONAL QUE PARA DATENER EL TITULO DE 

C INGENIERO QUI MICO PRESENTA JUAN ROORIGUEZ P, 

e 

e 

e 

ALPHA TITULO •FLUJO 

REAL ~TU 

DIMENSJON TIT ULO (6l•FLUJOC2l 

DATA FLUJO /14H PARALELO 

ENTRADA DE DATOS 

•14HCONTRARREFLUJO/ 

1000 READC1•20JTITUL0 

IFCTITULDC¡l,[Q,6H lGO TO 1001 

READC1,30JIFLUJO•NOPACA•NílPATU,ICI~C 

REA0Clo40JT1•T2•TF1•TF2•A 

READ(¡,40)~•WF•CP,CPF 

IFCICIRC,GEoll GO Tü 50 

O• W•CP•CT¡•T2) 

GD TO 60 

50 Q• WF•CPF•CTF2•TF1l 

60 DHTL:((Tl-TF2J•CT2·TF1J)/CALílG({Tl-TF?)/{T2•TF1lll 

Ra (T!•T2J/{TF2•TF!l 

S= CTr2·Tr¡l/CTl-TFll 



(0019) 

( 0021) 

(0022) 

(0023) 

(0024) 

(0026) 

( 0027) 

(0028) 

(0029) 

(0030) 

(0032) 

(0033) 

(0034) 

(0035) 

(0036) 

(0037) 

(0038) 

(0039) 

(0040) 

(0041) 

(0043) 

(00114) 

(0045) 

(0046) 

(0047) 

(0048) 

(0049) 

IrcNOPACA,(Q,2) GO TO 70 

RAlZ • SQRT (1, + R••2J 

35 

VAi • RAlZ•ALOGCCl,•Sl/(l,•S•Rll 

VA2 • <2,•s•Cl,+R•RAIZl)/(2,•S•Cl,+R+RAIZll 

Ií(VA2,LE.o.> GO ro 80 

VA3 s (R•l,l*ALOGCVA2l 

rT • VAi /VA3 

GD TO 90 

ijQ íT • Q,50 

lí(NUPATU,[Q,1) rT • 1.0 

GO TO 90 

70 RAIZ = SQRTCl,+R••2l 

VAL! •CRAIZ/(2•(R•1lll•ALOGCC1•Sl/(l•R•Sll 

VAL2 a 2/S •l•R + (2/S)*SORTCCl•Si•cl•R•SJJ+RAIZ 

VAL3 • 2/S •l•R + (2/Sl•SORTCCt•SJ•C!•R•S>l•RAIZ 

VALT • ALOGCVAL2/VAL3J 

rT • VALI / VALT 

90 DELTAT = D~TL• rr 

U • Q ;CA•DELTATl 

Ir<w•CPoGE,Wí•CPíl GO TO 100 

CMIN " W•CP 

CHAX • Wí•cPr 

GO TO 110 

100 CMAX • W•CP 

CMIN s WF•cPr 

110 NTU • CA*U)/C~IN 

IfCiíLUJ0,[0,1) GO ro 120 

e SE TRATA DE cUNTRARREFLUJO 



( 0051) 

(0052) 

(0053) 

(0054) 

(0055) 

(0056) 

(0057) 

(0058) 

(0059) 

(0060) 

(0061) 

(0062) 

(0063) 

(0064) 

(0065) 

(0066) 

(0067> 

(0068) 

(0069) 

(0070) 

(0071) 

(0072) 

(0073) 

(0074) 

e 

e 
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A[F • ¡,•[XP(•NTU•Cl,•(CMIN/CMAXJJ) 

BEF =<1,•(CMIN¡CMAXll•EXP(•NTU•Cl,•CC4IN/CMAX)J) 

UIC : A[F/8EF 

CiO TO t30 

SE TRATA DE FLUJO PARALELO 

120 AAEF : l•ExPC•NTU•Cl•CCMIN/CHA~)l) 

BBEF = 1, + (CM¡N/CMAX) 

EFIC ,. AAU/BflEF 

130 CUNTlNUE 

C SALIDA OE RESULTADOS 

e 

WRlTEC3•210l 

IORITEC3•22:Jl 

~RlTEC3•230l TITULO 

IORITEC3•250l NOPATU,NOPACA 

WRITEC3t270l Tl•T2•Tíl•Tt~•A 

WRITEC3•290l FLUJOClFLUJOl 

WRITE(3t300l w.wr.CPtCPr 

WRITEC3•400l 

WRITEC3t510lDHTL• FT• DELTAT 

WRITEC3•580l Q 

wRITEC3t500lU 

WRlTE(3,520lCMIN,CMAX,NTU 

WRIT[(3,605l AEF 

wRITEC3t601>l 13[F 

"Rl TEC3•550JEF1C 

GO TO 1000 
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C F"ORMATOS 

e 
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(0075) 20 FORMATC12A6l 

C0076l 30 F"ORMATC5I3l 

(0077) 40 F"ORMATC5r¡o.ol 

(0078) 210 F"ORMAT(IH1,//25X>39HUNJVERSIDAD NACIONAL AUTONOHA DE MEXICO,/ 

•34Xt2!HF"ACULTAü üE QUIMICA,/35X,!6HTESIS PROFESIONAL> 

(0079) 220 rORMAT(/20x·49HCALCllLO DE LA ErlCIENCIA EN C~ABIADDRES DE CALOR// 

(0080) 

(0081) 

(0082¡ 

(0083) 

(0084) 

(0065) 

(0086) 

•35X,16HDATOS DE ENTRADA/) 

230 FORMAT(l0X,l2A6l 

250 FORMATCIOx,20HND PASOS POR rusos tT50.I31/10x.20HN0 PASOS POR CAM 

•ISA •T50,Y3l 

270 F0RMATc1Jx,34HTEMP. ENTRADA FLUIDO CALIENTE TI .rsO.f6,1·T65. 

A 8HGRADDS >•I 

B10Xt34HTEMP, SALIDA F"LUlDO CALIENTE T2 •TSO.F6,¡,T65.8HGRAOOS F/ 

CIOx·34HT[MPt ENTRADA rLUIOO FRIO TrL .rso.r6,¡.T6518HGRAOQS F/ 

D!OX134HTEHP. SALIDA rLUIOO rRIO Tr2 .rso.r6,1.T6S.8HGHAOOS f/ 

Elox,34HAREA DEL CAMBlAODR A .rsO.F6,l·T65·5HtT 2 /) 

290 FORHATCIOx,15HTIPO UE F"LUJO 1TSO,A14l 

300 rORMATclOx,30HGA5TO DEL FLUIDO EN LOS TUBOS .rso.r9.!.T65.SHLR/HR/ 

110X,30HGAST0 DEL íLUlOO POR LA CAHISAtTS01F"9,!1T6515HLBIHR•/ 

210~·27HCALOR ESPECIFICO POR Tueos 1TSO,r9,51T6S1 6HBTUILB.F•/ 

310X•27HCALOR ESPECIF"ICO POR CAHISA1T50,F9,51T6S1 BHBTU/LB,f•> 

400 f0RMATC//40X•21H RESULTADOS OBTENIDOS) 

5¡0 F"DRMAT(25X,3!HDIFERlNCIA MEDIA DE TEMP(RATURA1TTO,í6,¡1TB01 BHGRAO 

•OS í1/?Sx.24HFACTílR DE CORRECCION rT1T70.r6.41/ 

•25X.35HDitERENcIA üE TEHP(RATuRA cURHEGiüA1T701t6,!1TBO•BHbRAnos F 



( uo 8 7) 

C006B) 

(0069) 

(0090) 

(0091) 

(0092) 

(0093) 

(0094) 

(0095) 

38 

57.0 rDRMAT(25x,5HCMIN .r~o.r10,11.2sx,SHCMAX ,r50,r10,1125x,5HNTU 

•Tso.r10.1i 

500 rOHMATC25x,35HCOErICIENTE O[ TRANSíERENCIA u • 1rlO,ll 

550 fORMAT(40X,20HE r 1 e l E N e 1 A ,5x.rs.2.5x.3H0/0/) 

560 ro~MAT(25x.35HCARGA TERMICA 

•R, ///) 

605 íDHMAT<25X,3HA[Í1íl0,3l 

606 rOHMAT(25x,3HBEí•í10.3) 

1001 CONTINUE 

STOP 

ENO 

Q • 1f"lO,l1lX18HRTU/H 

11/16/73 11150 A,M, ASR 5,3 XrORTN COMPlLEH 

ELAPSED TIME 21 SECS 

COMMON = O OA TA e 

124 CAROS AT 354 C,P,M, 

3630 TEMPORARIES ~ 66 CUDE "' 

O rLAGS 

5462 

O ERRORS 

DlGlTS 
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOHA OE HEXICO 
íACULTAO 0[ QUl"ICA 

TESIS PROíESIONAL 

CALCULO 0[ LA [F"lCIENCIA E~ t AH8lAODRES 0[ CALO~ 

DATOS OE (NTRAOA 

CAHglAOOR TR•E•Sl DE LA PLAIHA R[HDVEDCIRA O[ SULrHIOi-;l CO 
NO PASOS POR Tueos 
NO PASOS POR CAMISA 
TEHP, [NTRAOA íLUIDO CALIENTE 
TEMP, SALIDA íLUlOD CALIENTE 
TEMP. ENTRADA rLuloo rRIO 
TEHP, SALIDA FLUIDO rRIO 
AREA DEL CAMBIADOR 

TI PO oE rLUJO 
GASTO DEL F"LUlOO 
GASTO DEL F'LUlOO 
CALOR ESPECirlCO 
CALOR ESPEctrlco 

EN LOS TUBOS 
POR LA CAMISA 
POR Tueos 
POR CAMISA 

T 1 
iZ 

TrL 
Tr2 

A 

.ti 
1 

2~1. o 
200,0 
160,0 
234.o 

7484,0 

CONTRARREF'LUJO 
550585,0 
601910,0 

0,9]000 
0,93000 

RESULTADOS ORTENloOS 
DIF'ERENCIA HEOIA DE TEMPERATURA 
F'ACTOR DE CORRECClON rT• 
OTF"ERENCIA OE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARliA T[RMICA Q • 

coEriclENTE OE TRANSF'ERENCIA u • 
csOL 0,91 

CMIN 
CMAJ( 
NTU 

512044,I 
559776.3 

),7 
EF'ICIENCIA 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS F' 
GRADOS r 
n 2 

LR/HR 
LR/HR 
BTU/Lfl.r 
BTU/Le.r 

4),4 
0,5000 21., 

1,09 
0,61 

41423446,0 

255,0 

81. 44 

GRADOS r 

BTU/HR. 

O/O 
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U~IVE~S!OAD NACIONAL AUTONOHA OE MEXICO 
rACULTAn OE QUIHICA 

TESIS PROíESIONAL 

CALCULíl JE LA Eí!CIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

OATOS nE ENTRADA 

'!1:? - ~ - ~1 1 ~TS~I~ll.!Y!n:DSJ .. ~A.S rvr T" ".: !1:\TURAS 

NO PASOS POR TUROS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEHP, ENTRADA íLUIOO CALIENTE Tt 
TEHP, SALIDA íLUTDO CALIENTE T2 
TEHP, ENTRADA íLUIOO íRIO TrL 
TEHP, SALIDA íLUIDD íR!O Tr2 
AREA DEL CAH81ADnR A 

TI PO DE íLUJO 
GASTO DEL íLUIDO 
GASTO DEL íLUIDO 
CALOR ESPECiílCO 
CALOR ESPECtr1cn 

EN LOS TUBOS 
POR LA CAMISA 
POR TUBOS 
POR CAMISA 

DEL FLFIDO F!'IC 

4 
1 

281,0 
200,0 

1'º·º 224,0 

CONTRARREíLUJO 
5,0585,0 
601910,0 

0,9]000 
0,93000 

RESULTADOS 0ATENID05 
n1rERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
íACTOR DE CORRECCION rT. 
OTíERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERH!CA o .. 

coErtcIENTE DE TRANSrERENCIA u • 
esOL 0,91 

Clo!IN 
CHAX 
NTU 

,1200.1 
559776,3 

l,O 
EílCIENCIA 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS f" 
rr 2 

LR/MR 
l.R/HR 
BTUILR,f" 
8TU/l.1!,f" 

53," 
0,5000 

2&,r 

t. 09 
0,56 

41423446,0 

207,2 

77,56 

GRADOS r 

GRADOS r 

BTU/HR, 

010 
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UNIVERSIDAD NACI ONAL lUT ONOHA OE MEXICO 
rACULTAD DE QUIMlCA 

T(SIS PROrESION~L 

CALCULíl DE LA ErlCIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS nE ENTRADA 

TR - E - 51 Al.00'!1;'1'A1óDC LAS TD'FEP. »TURAS DEI. l"LUIOO F'RIC 
NO PASOS POR TUBOS a 
NO PASOS POR CAMISA 1 
TEHP, ENTRADA rLUIDO CALIENTE TI 2e1.o 
TEHP, SALIDA rLuTDD CALIENTE T2 200,0 
TEHP, ENTRADA rLuIOO rRJO Trl 110,0 
TEHP, SALIDA rLUIDO rRtO Tr2 244,0 
AREA OEL CAMF!IAOOR A 1484.D 

TIPO DE rLUJO 
GASTO DEL rLUIDO 
GASTO DEL rLUIOO 
CALOR ESPEClrlCO 
CALOR ESP[CirlCO 

EN LOS TUBOS 
POR LA CAMISA 
POR rusos 
POR CAMISA 

CONTRARRf:rLUJO 
550585,0 
601910.0 

0,9]000 
0,93000 

RESULTADOS ORTENIOOS 
OiíERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTOR DE CORRECcION rT. 
OirERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERMJCA Q • 

coEricIENTE DE TRANSrERENCIA u • 
csOL o,91 

C'4IN 
CMAX 
"ITU 

512011&, t 
559776,3 

•• !I 
rrICIENCIA 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
GIUDOS r 
rr 2 

Ll!/MR 
LR/HR 
BTU/Lf!,r 
BTU/Le.r 

t,09 
0,61 

41423446,0 

331, 1 

85,12 

l 5o 
2. 'l. '1 

GRADOS r 

GRADOS J' 

BTU/HR, 

010 
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTDHDMA 0[ MEKICO 
rACULTAD DE QUIMICA 

TESIS PROrrsIONAL 

CALCULO OE LA ErICl[NCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS O[ ENTRADA 

ENrRIADOR ECT TR•E•53 REALES 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEHP, ENTRADA rLUIOO CALIENTE T1 
TEMP, SALIDA rLUIOO CALIENTE T2 
TEHP, ENTRADA rLUIOO rRIO TrL 
T[HP, SALIO• rL UIOO rRIO Tr2 

PARALELO 
2 
1 

200,0 
1Z5,0 

'º·º 120,0 

GRADOS r 
8RAODS r 
GRADOS r 
GRADOS r 

ARO DtL CAHRI AOOR A 7140,0 rr 2 

TI PO DE rLUJO 
GASTO DEL íLUJOO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL rLUlDO POR LA CAMISA 
CALOR ESPEClrICO POR Tuaos 
CALOR ESPECirlCO POR CAMISA 

PARALELO 
5505115,0 

1750000,0 
0,9)000 
1,00000 

RESULTADOS 08TENIOOS 
OiíERENCIA MEDIA OE TEMPERATURA 
racTOR DE CORRECCIDN rT. 
OirERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERMICA Q • 

COErltlENTE DE TRANSFERENCIA u • 
csOL 0,29 

CMIN 5120114.1 
CMO 1750000,0 
NTU 1.6 

EriclEN C I A 

LR/HR 
L8/HR 
tTUILs.r 
BTU/Le.r 

~U,4 
0,8508 

46,l 

z.~o 
0,27 

lll40UOl,O 

116. l 

67,83 

IRA DOS r 

GfUOOS r 

BTUIHR, 

010 
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA OC HCKICO 
rACULTAD DE QUIHICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO DE LA ErlCIENCIA CH CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS DE ENTRADA 

CNrRUDDR CONECTADO EN PARALELO ECT TR•E•5l 
NO PASOS POR TUBOS 2 
NO PASOS POR CAHtSA 1 
TEHP, ENTRADA rLulDO CALIENTE TI 200,0 GRADOS r 
TEHP, SALIDA íLUJDO CALIENTE T2 lU,o GRADOS r 
TEHP, ENTRADA íLUIDO rRJO TrL 'º·º GRADOS r 
TEMP, SALIDA F'LUI DO rRI O TF'2 l 15,0 GRADOS r 
AREA DEL CAMBIADOR A 11110,0 rT 2 

TIPO DE rLUJD PARALELO 
GASTO DEL íLUIDO EN LOS TUBOS 550585,0 LA/HR 
GASTO DEL íLUJDO POR LA CAHISA 1750000,0 LR/HR 
CALOR ESPEClrlCO POR Tueos 0,9]000 8TU/LB.r 
CALOR ESPEClílCO POR CAMISA l,00000 BTU/LB,r 

RESULTADOS OBTENIDOS 
OlrERENCJA MEDIA DE TEMPERATURA 119,0 
rACTOR DE CORRECCION rT. 0,8111 
orrERENCIA oc TEMPERATURA CORREGIDA 39,11 

R l,40 
s 0,23 

CARGA TERHICA Q • 43750000,0 

coErl e IENTE OE TRANSíERENClA u • u•,1 
CSOL 0,29 

CMIN 512044, l 
CMAK 1750000,0 
NTU 2.1 

E r 1 e 1 E N e 1 • 72,55 

GRADOS r 

GRADOS r 

BTU/HR, 

010 
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UNIVERSIDAD NACI ONAL &UTONOMA OE MEXICO 
rACULTAn DE QU!MIC& 

TESIS PROrEStONAL 

CALClJLJ LA rrICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS nr ENTRADA 

TR - ¡;; - 53 CON AtWElrl'C E~I r·::c 
NO PASOS POR TUens 
NO PASOS POR CAMISA 
T[MP, [NTRAOA ru110 0 CAU[NTE 
T[MP, SALIDA rLutDO CALIENTE 
TEMP, ENTRADA íLUlDO rRto 
T[HP, SALIDA rLUIDO íRIO 
AR[A DEL CAMBIADOR 

TIPO DE íLUJO 
GASTO DEL íLUIOO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL íLUIOO POR LA CAMISA 
CALOR ESPECiíICO POR TUBOS 
CALOR ESPECirICO POR CAMISA 

.:: :: Les c;.s-r~~ s 
2 
1 

T1 200,0 
T2 125,0 

TrL 90,0 
Tr2 115,0 

A 

PARALELO 
550565,0 

1 '7'5000,0 
0,9]000 
1,00000 

RESULTADOS ORTCNIOOS 
otr[RENCIA MEDIA OE TEMPERATURA 
r•CTOR DE CORRECCION rr. 
DrrERENCIA DE TEMPERATURA CORREGID& 

R 
s 
CARGA TERMICA Q • 

cnErIClENTE DE TRANSrERENCIA u • 
csOL 0,29 

CMIN 
CMU 
NTU 

512044, 1 
t 115000,0 

1,7 
rricIENCtA 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS ' 
rT 2 

LR/HR 
LR/MR 
8TUILB,r 
8TUIL8,r 

l,00 
o.u 

U31'5000,0 

124,3 

69,]0 

GRADOS r 

GRADOS r 

BTU/HR, 

010 



UNIYERSID•D NACIONAL AUTOHOMA DE NEXICO 
íACULTAO DC QUJMICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO oc LA EílCIENcI• [N CAMeIAODRES DE CALOR 

DATOS ílE [NTRA0~ 

ENrRllDDR DE SOLUCION TIPO ECT 
NO PASOS POR TUAOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TENP, [NTRAOA íLUIOO CALIENTE Tl 
TENP. SALIDA íLUJDO CALIENTE T2 
TENP. ENTRADA íLUIDO rRIO TrL 
TEMP. SALIO• rLuIOO rRIO Tr2 

TR•E. •5 3 
2 
\ 

200,0 
115,0 
90,0 

115,0 

GRUiO~ r 
GRAOiH r 
GRADOS r 
GRADOS r 

AREl DEL CAMBIADOR l. r1•0,o n z 

Til'O DE íLUJO 
GASTO DEL íLUIOD 
GASTO DEL íLUIDO 
CALOR ESPCCirICO 
CALOR E&PECiílCO 

EN LDS rusos 
POR LA CAMISA 
P'OR rueos 
POR CAMISA 

coNTRARRCrLUJO 
5505115,0 

17'50000,0 
0,9)000 
1.00000 

RESULTADOS D8TENIDDS 
DirtRENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTDR DE CORRtccION rT. 
O!íERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERMlCA Q • 

cotricIENTE DE TRANSíERENCIA u • 
csOL 0.29 

CMIN 
C~lX 
NTU 

5120•4.1 
17'50000.0 

2.1 
EílCIENCIA 

LA/HR 
LR/HR 
8TU/Le.r 
BTUIL&.r 

•9.0 
o.et u 

39,11 

l.40 
0.23 

Ul'5oooo.o 

15•. 1 

liRAOOS r 

GIUDOS r 

BTU/HRe 

0/0 
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTDNOHA ~~ 
rACULTAD DE QUIMICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO DE LA Erltl[NCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS OE ENTRADA 

ENrRIAOOR EcT TR·E-53 REALES 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAHISA 
TEMP, ENTRADA fLUlOO CALIENTE TI 
TEMP, SALIDA fLUIDD CALIENTE T2 
TEMP, ENTRADA fLUIOO rRIO TrL 
TEMP, SALIDA rLulOO rRIO Tr2 
ARCA DEL CAMBIADOR A 

TIPO DE fLUJO 
GASTO DEL íLUIOO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL rLUIDO POR LA CAMISA 
CALOR ESPECirlCO POR TUeOS 
CALOR ESPECtrlCO POR CAMISA 

CONTRARREfLUJO 
2 
1 

200,0 
115,o 
104,0 
129,0 

7140,0 

CONTRARRErLUJO 
550585,0 

1750000,0 
0,93000 
1.00000 

RESULTAOOS OBTENIDOS 
OlfERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTOR DE CORRECC!ON rT. 
OifERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 
CARGA TERMI CA Q • 

coErlclENTE DE TRANSrERENCIA u • 
csOL 0,29 

CMlN 
CHAX 
NTU 

5 t 2044 .1 
1750000,0 

5,3 
E r 1 e t E N e 1 A 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
f"T 2 

LB;HR 
L!llHR 
BTU/LB.r 
8TU/LB.r 

32,2 
0,5000 

16, I 

3,40 
0,26 

4l52J7U,O 

378,9 

98,30 

GRADOS F" 

GRADOS r 

BTU/HR, 

010 



4 7 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOHA or HEXICO 
rACULTAO 0[ QUIHICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO DE ~A ErltlENcIA EN CAHBIADDRES DE CALOR 

DATOS OE ENTRADA 

ENrRIADOR DE GAS ACIOO PRIMARIA 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEMP , ENTRADA rLuioo CALIENTE Tl 
TEHP, SALIDA rLUIDO CA LIENTE TZ 
TEHP, ENTRADA íLUIDO rRIO TrL 
TEHP, SALIDA •LUIDO rRtO Tr2 

TR•E•57 
2 
1 

2•9,0 
1112.0 
90, 0 

115. o 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS i' 
GRADOS f 

AREA OEL CAHBIAOoR A 3016,0 F'T 2 

TIPO DE FLUJO 
GASTO DEL tLUIDO 
GASTO DEL rLUIDO 
CALOR ESPECirlCO 
CALOR ESPEClrICO 

cN LOS TUBOS 
POR LA CAMISA 
POR rueos 
POR C•MISA 

CONTRARRErl.UJO 
93125,0 

1530000,0 
1.00000 
1.00000 

RESUl.TADOS OBTENIDOS 
Olf"ERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTOR DE CORRECcION ;T. 
Olf"ERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERHICA Q • 

l.B/HR 
LR/HR 
BTU/Lll,f' 
BTUILB,r 

111, 7 
0 , 11710 

109,1 

2.68 
0.16 

6239375.0 

coEricIENTE OE TRANSrERENCIA u • 18,6 
csOL 0.06 

C '1 IN 
CHAX 
NTU 

93125,0 
1530000.0 

Q,6 
Ef"ICIENCIA 4'5. 3 '1' 

GRADOS r 

GRADOS F' 

BTU/HR, 

010 
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOHA DE HEXlcO 
rACULTAD DE QUIMICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO DE LA ErlClENcIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS nE ENTRADA 

CALCULO NO 73 • 151.0 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
T[MP, ENTRADA rLUlOO CALIENTE Tl 
TEMP, SALIDA íLUIDO CALIENTE T2 
TEMP. ENTRADA íLUIDO rRJO TrL 
TEMP, SALIDA rLUIOO rRJO Tr2 

• 1 
390,0 
200.0 
100.0 
170,0 

GRADOS r 
GRADOS f' 
&RADOS f' 
GRADOS f' 

aREA DEL CAMBIADOR A 662,o rr 2 

TIPO DE f'L.UJO 
GASTO DEL íLUIDO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL rLutoo POR LA CAMISA 
CALOR ESPECtrlCO POR Tuaos 
CALOR ESPECJrlCO POR CAMISA 

CONTRARREf'LUJO 
U800,0 

149000,0 
0,60500 
o.•11000 

RESULTADOS ORTENIDDS 
DiíERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTDR DE CORRECCION rT. 
DJrERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERMICA Q • 

LR/HR 
LB/HR 
&TUILe.r 
BTUIL.8,f' 

u2.2 
0,99\T 

135, 7 

5110700,0 

coEriclENTE DE TRANSrERENCIA u • 56,9 
CSOL 0,36 

CMlN 
CMAX 
NTU 

26499,0 
noto.o 

1.4 
EFICIENCIA 69, 91 

GRADOS r 

GRADOS r 

8TU/HR. 

O/O 



49 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOHA OE MEXICO 
fACULTAO DE QUIHICA 

TESIS PROFESIONAL 

CALCULO DE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS OE ENTRADA 

SDLUCION DE FDSfAfO AL 30 1 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEHP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE TI 
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 
TEMP, ENTRADA FLUIDO rRIO TrL 
T[HP, SALIDA rLUIOO FRIO Tr2 

2 
1 

150,0 
90,0 
68,0 
90,0 

GRADOS F 
CiRAOOS F 
GRADOS F 
GRADOS F 

AREA DEL CAHBIAOOR A 163,o n 2 

TIPO DE FLUJO 
GASTO DEL FLUIDO 
~ASTO DEL FLUIDO 
CALOR ESPECirICO 
CALOR ESPECIFICO 

EN LOS TUBOS 
POR LA CAMISA 
POR rusos 
POR CAMISA 

cONTRARRHLUJO 
20160,0 
01630,0 

0,75700 
1,00000 

RESULTADOS OBTENIDOS 
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
FACTOR OC CORRECCION FT• 
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R ., 
CARGA TERHICA Q • 

COEFICIENTE OE TRANSFERENCIA u • 
CSOL 0,37 

15261.1 
41630,0 

2.0 
EFICIENCIA 

L!l/HR 
LAIHR 
sTU/LBoF" 
BTU/La.r 

37,9 
0,8083 

30,b 

2.73 
0.27 

915667,2 

79,53 

CiRAOOS r 

GRADOS f 

BTU/HR, 

010 



50 

uNIVERSI040 NACIONAL AUTONOHA OE MEXICO 
rACULTAO DE QU[HICA 

TESIS PROrESIONAL 

CALCULO DE LA ErICIENCIA EH CAMBIADORES OE CALOR 

DATOS DE ENTRAOA 

CALCULO NO 101 • 303 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEMP, ENTRADA rLUIDO CALIENTE Tl 
TEMP, SALIDA rLUIDO CALIENTE T2 
TEHP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL 
TEMP, SALIDA rLuIDD rRtO TF2 

1 
1 

230,0 
150,0 
100.0 
160,0 

GRADOS F 
GRADOS F 
GRADOS f 
GRADOS F 

AREA DEL CAMBIADOR A I51,0 FT 2 

TI PO DE rLUJO 
GASTO DEL FLUIDO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA 
CALOR ESPECIFICO POR rusos 
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 

CONTRARREHUJO 
15000,0 

6000,0 
0,45000 
1,00000 

RESULTADOS ORTEHlOOS 
DirERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTOR DE CORRECCION rT. 
DirERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 

CARGA TERMICA Q • 

LR;HR 
LA/HR 
BTU/Le.r 
BTU/LB,F 

59,4 
O,T016 

111, T 

1.33 
0,46 

360000,0 

COEFICIENTE OE TRANSFERENCIA U • 57,2 
CSDL 0,89 

CMIN 
C"4AX 
NTU 

6000,0 
6750.0 

E F l e [ E N e I A 60,94 

GRADOS r 

GRADOS F' 

BTU/HR, 

010 



51 

UNIVERSIOAO NACIONAL AUTONOMA DE MEXICD 
íACULTAD DE QUIMICA 

TESIS PRDíESIDNAL 

CALCULO DE LA ErICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR 

DATOS ~E ENTRADA 

GASOLINA DE CARGA VS GASOLINA 
NO PASOS POR TUBOS 
NO PASOS POR CAMISA 
TEMP, ENTRADA íLUIDO CALIENTE Tl 
TEMP, SALIDA rLUIDO CALIENTE T2 
TEMP, ENTRADA rLUIDO rRIO TrL 
TEMP. SALIDA rLuIDO rRIO Tr2 
AREA DEL CAMBIADOR A 

T 1 PO DE rLUJO 
GASTO DEL íLUIOO EN LOS TUBOS 
GASTO DEL rLUIOO POR LA CAMISA 
CALOR ESPEClrlCO POR TU90S 
CALOR ESPEClrlCO POR CAMISA 

ESTABlLIZADA 
• 
! 

320,0 
133,0 

92,0 
275,0 

1112,0 

cONTRARRErLUJO 
30320,0 
30590,0 

º·ºººº º·ºººº 
RESULTADOS OBTENIDOS 

orrERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 
rACTOR DE CDRREccIDN rT. 
orrERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 

R 
s 
CARGA TERHICA Q • 

GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS F" 
rr 2 

LB;HR 
LB/HR 
8TUIL11.r 
BTUILe.r 

•3,0 
0,5000 

21.s 

1. 02 
0.80 

2463106,8 

coEricIENTE DE TRANSrERENCIA u • 67,0 
CSDL 0,99 

C "11 N 
CMAX 
NTU 

)3340,8 
13459,6 

!I, 6 
EíICIENCIA !19. 93 

IHU/HR, 

010 
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ll'J [ Vt k5 ! '1Al1 ;• r.I n•; AL A 1.1Tnr~'ht h J)[ '1EXTcll 
r ACd LTA 'l ;¡ r Q•l)'!Ir.A 
f[~IS pq~rrstnNAL 

Tq.[.6 0 ql"Q[STILAcln~ 

NO PAS íl S Píl~ Tuq n 5 
NfJ PAS IJS PIJ<l CA~TSA 

TEMP. ('JTRAnA >L •llílO CAL ¡r ,nr 
TE01p. SAL 1 ílA F"L>JI ó)O e AL l r ·HI" 
T [ '1 p • E .. T R A n A ri . : 1 I o '1 r R l 11 
TEt-t". SALlOA f'l . rJIDrl rRT:J 
AR[A íl[L CA'1R1A nn R 

T!p n nE rL ;J.1°1 
(;AST:1 ílF:L F'L>ll011 EN L il S TU..¡ '15 
GAST 'l llfL n 11lon POR LA cA ·1'SA 
CALnR fSP[CTricn poq TUqnS 
cAL nR (S p[CTricn POR CA~ISA 

r n'l nF:'.isAn n R 
? 
1 

T1 21>A, O 
T' \ 1 o .o 

TrL 90.0 
Tr~ 11 o. o 

873,0 

Phl'IAL[Líl 
1502,Q 

203000.0 
7,10000 

1 • "ºººº 
'l f"S U LT~ íl í1S íJ<>TE'llOOS 

'l T r E~ p j e 1 A •1f" '.J I A [)( Tl"l1Pf"RAT ll RA 
rACTrlR DF c11~11Ecr r n ~ rT • 
nTF'E<l>'ICIA DF TF'.>tPfRATURA CíJllREGIOA 

~ 

1'.ARGA H : R·•tCA Q • 

r. •1E.YclF.:'HI' 'l F. T<>A •1sr•RE 'IC 1 A u • 
~<;ílL ". 1 3 

~ " l '1 ;:i5c;64.,, 
I".' ., A)( 203000.0 
• 1 T .J '"~ r • 1 e I E ' J r 1 A 

r,qAOOS r 
r,qAflUS F" 
r, ruoos F' 
GRADOS F' 
n 2 

Lq¡JoiR 
Ln/~R 

BTlJ/LJl. F' 
~TU/LR.F' 

66,R GRAílOS r 
n.6253 

55,! GRA DOS ' 
7,9 0 
n. 11 

4060000,0 'l Tl l /HR. 

1\4. 4 

Re;. 35 01n 
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· 1 11 IvfRSl ' l~I) '~ 4 rJ l l' < AL AUT11 N0MA I)[ ·•Extco 
VAC llL TA n or Q•J¡MJCA 

TESIS PRJFíS! íl NAL 

CAi Cll !" 'J E LA [r!Clt •rr lA ro.,¡ r.A"4 1i !Af)ORFS '1[ CALO'l 

TR-f-6? AnSDRREIJ íl tl 11 ". Rrrt. ll J íl 
NO PASOS POR Tuq n S 

C'l N A~ I JA '1E' [NF'RlAMENTíl 
;> 

NI) PASOS POR CA~TS A 

TEMP. [ 'lTRA 'lA > I 11 ! 0'1 CAL lt ~• H T 1 
TEMP. SALI DA FL !IT!l'.l CAL! PI H T2 
l[MP. ('1jfRA'lA F l..1 1(0'1 FRT 1l Tr L 
T(Mi>. SALIDA Fl 11IDn rRtn Tr ' 

l 
25 Q0 0 
1 l 5. o 

Q (\ . (l 

1 l 5. o 

GRAO DS r 
GRAD OS r 
GRADOS r 
GRADOS F' 

AREA DEL CA•tdA n •1P 16! ,0 F'T 2 

TIP!l DE F'LU 111 
(;ASTrl IJEL n 11! IJ'I EN LOS TllR1S 
GASTLJ OEL Fl_1JI0 ·1 PO" LA r,A ,IViA 
cALílR ESP[CTrlc n POR TURílS 
cALíl'l ESP[CT,tcn p QP CA~JSA 

RF S UL TA:1ns 

PARALE LO 
10000.0 
57700,0 

1,00000 
!,'lOOO O 

ílqTEN!nO S 
'> T>E'IPICTA ·~r n 1 A DE TFMPFRATllRA 
c-ACT íl P DE CflQ '< [f.r. IO N rT• 
11 FE'lí'IC l A Of T E •o>ERATIJRA t:OPQ[G!OA 

<:, 

rAq~A TE P •I CA (¡ ~ 

r. 1r n c 1F:· 1rr ') ! ' T ~A 'l5 f"Pff l CT A u z 

~ ~ - l l o .\ 7 

r. • ¡ ~ l ll OOO, O 

r. 1A X 57700.0 
1 1T , 1 ?.~ 

r r 1 e 1 E "4 r. t ~ 

lR/HR 
LR/HR 
HTU/LA.F' 
9T U/LR.F 

611, o 
n,6\95 

55,7 

<;,76 
o. 15 

l 4Q2'5íl0.0 

160,Q 

fl l. 15 

GRAnOS r 

GRAOOS r 

l!Tfl/HR. 

0/ 0 
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w 1r vFRSI f)An 'IAC I r¡ ,IAL AIJTílNílMA ílF MEXICO 
fAC .J LTA ll DE Ot l!MiCA 
TE~IS PROFFS! íl NAL 

CA! CUL'1 l)F LA rrrc!E~r!A FN r.AMRIAOORES nE CALílR 

nATllS ~F [NTRA'lA 

TR • [ • 1>1 f)f PROPANT ~Al)ílR Af, t\A 
NO PASOS POR T11~ns 
NO PASílS POR CAM!So 
TE ft P. E 'I T R Arl A F L ·ti fl'l f, AL l E't TF T 1 
TEMP. SALIDA FLIJTílU CAL!E~TF T? 
T[MP. ['ITRAnA Fld!Oll FRT1 TFL 
T[MP. SALllH r1_ 11TfHl FR! JJ Tr:> 

1 
l 

l 15. () 
, oo. n 
90.0 

!00,0 

GRADOS f 
GRADOS r 
GRADOS r 
GRADOS í 

AR[A DEL CAM~lA~ r¡ ~ ~00,0 FT 2 

T!Píl DE tLIJ Jll PARALELO 
¡;AST íl llEL r111!1) '1 L"l LílS TU~ 'l S 
GASTll DEL F"L tl!D'l p rJR LA CA~t SA 
cALílR ESPECTrlcn POR TURílS 
cALílR ESPECTricn POR CA~TSA 

37 31 o. (l 
36690,0 

o,,r,5400 
1,nnoo1J 

<>f~ l lLTA(ll)S \lDT[N!llílS 
rirrERfNC!A "' 11!.A I)[ TtMP>RATll<>A 
>ACT~R or CílRRECrlnN ,,, 
n1rE<>FNCT A l)F TfMP[RATURA CORREGIDA 

o 

rARGA T[R~!CA 

r. 0 1EFTc!E 'I TF nr ToAN5rFRf •lClA U m 

r~ O L n ,67 

r. « l N 

r. •l A X 
• J T 11 

?4400,7 
36690,0 

1. 5 
FF! C l[ NC !A 

L~¡fiR 
Lq/HR 
RTU/Lq.f 
llTU/LR.F" 

12,3 
() .11033 

9,9 

\.so 
n.4o 

366900,0 

61. 7 

55.76 

GRAODS r 

CiRAOOS r 

BTll/HR, 

0/0 



DIF. MEDIA FACT. DIF. TEM 

CAMBIADOR TEMPERA TURA TEMPERA TIJRA AREA GASTO GASTO DE DE PERA TURA CARGA COEFICIENTE 
FRIO °F CALIENTE ºF EN FLUIDO FLUIDO TEMPERA CORREC CORRE- TERMICA DE TRAN SFE- EFICIENCIA 

E s E s FT FRIO CALIENTE TIJRA CION GIDA RENC IA 

TR-E-51 A 160 234 281 ' 200 7484 550,585 , 601910. 43.4 0.50 21.7 41,423.446 255.0 81.44 ~ó 
TR-E-51 B 150 224 281 200 7484 550,585 601910 53.4 0,50 26.7 41,423.446 207.2 77.56 % 
TR-E-51 C 170 244 281 200 7484 550,585 601910 33.4 0.50 16.7 41,423 . 446 331.7 85.72 º ' ' º 
TR-E-53 RP 90 120 200 125 7140 550,585 1750000 54.4 0.85 46.3 38,403. 303 116, l 67.83 01C 
TR-E-53 DP 90 115 200 115 7140 550,585 1750000 49,0 0.81 39.8 43,750.000 154 . 1 72.55 010 
TR-E-53 AG 90 115 200 125 7140 550,585 1775000 56.4 0.88 50.0 44,375.000 124.3 69.30 % 
TR-E-53 CR 90 115 200 115 7140 550,585 1750000 49.0 0.81 39.8 43,750. 000 154 . 1 83.47 ~o 

TR-E-57 90 115 249 182 3076 93, 125 1530000 111.7 0.97 109.1 6,239.375 18.6 45.37 % 
73 - 151 100 170 390 200 662 43,800 149000 152.2 0.89 135.7 5,110.700 56.9 69.81 ~o 

S-FOS-300 68 90 150 90 163 20, 160 41630 37.9 0.80 30.6 915.667 183.5 79 .53 % 
101-303 100 160 230 150 151 15,000 6000 59.4 0.70 41.7 360,000 57.2 60.94% 
GAS-EST 92 275 320 133 1712 30,320 30590 43.0 0.50 21.5 2,463, 106 67.0 89.93 9~ 

TR-E-59D 90 115 182 115 3904 112,650 434000 42.6 0.80 34.4 108,500.220 80.7 86.32 q{, 

TR-E-60 90 110 268 110 873 3,502 203000 66.8 0.82 55.1 4,060.000 84.4 85.35 <JO 
TR-E-62 90 115 259 115 161 10,000 57700 68.0 0.81 55.7 1,442. 500 160 .9 81. 15 ~o 

TR-E-63 90 100 115 100 600 37,310 36690 12.3 0.80 9.9 366.900 61 .7 55.26 <70 

\.:'1 

'"' 
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CAPITULO IV. 

C O S T O S . 

COSTOS DE OPERACI ON. 

Pa ra calcular l os cos to s hay que t oma r en c uenta tre s tipos de cam
biadore s de calor que son los enfriadores los cua l es utili zan agua , lo s 
reherbid o res que utili za n vapor a una presión determinada y l os cambiadQ 
res propiamente dicho . 

Cuando se usa agua como med io de enfriamiento hay que te ne r cuidado 
con la corros ión; e l agua e s co rrosiva al acero sob re todo c uando la t e~ 
peratura de pared de lo s tubos e s e levada y s i ha y aire pre se nte di s uel
to por l o que es conveniente el agu a circule por e l interior de los tu-
bos y que el materi a l de los tubos sea no ferr oso como es bronce , cobre, 
aluminio, latón y demás aleaciones. La coraza s i conviene que sea de ac~ 
ro o de metal ferro so, no habiend o prob lema s serios por corros ión del C!!. 
r r ete o en la tapa de la cabeza flotante pue sto que estas pa rte s se ha-
cen de hierro vaciado o acero vac iado. Los vaci ados s on relat ivamen te p~ 
sivos al agua y se permi t en tolerancia s para la corrosión sob re lo s re-
querimientos estruc turale s a un costo bastante bajo, haciendo l os vacia
dos má s gruesos. Los cabezales de t ubo o espej os se pueden ha ce r de pla
ca grue sa de acero, con tolerancia de 1/8 de pul g. sobre lo s re q uerimie~ 
tos, si se hace la pla ca de latón o a lumi n io no es necesar ia l a toleran
cia . 

Cuando el agua se mueve a baja ve locidad a t r avés de l os tu bos se -
formará l odo y lama que resultan de la acción mi c rob iana y se r fa arras-
trado s i hubiese turbulencia. 

El agua de enfriamiento ra ra vez es abundante o se pued e di s poner -
s in cos t o, generalmente s e tienen que usar torre s de enfriamien t o , la s -
que re ducen la ca ntidad de agua a l 2% del agua requ e rida . El agua de rfo 
usual mente debe fi l t rar se a trav és de mal la s movib l e s y bombear se. Cuan
do se usan torres de e nfriamien to, e l cos to del agua se de te rmina por el 
del agua fresca, bomb eo, gasto de lo s abanicos y de preciaci ó n. 

Cuando se usa e l agua como medio de enfriamiento , es posible c ircu -
1 ar una g ran canti dad de agua co n un pequeño margen de temperatu ra o una 
ca ntidad pequeña con un margen g rande de t emper a tu r a . Natura l mente el -
rango de tem pera tura afecta la DMLT . \5J se usa una cant i dad g r ande . tz -
estará más alejada de r 1 y se nece s itará menos s upe rficie a resu lta s de 
una mayo r DMLT\ Aú n cuando esto red uc irá la in ve r s i ón ini c ia l y l os car
gos fijo s , pue.s'to que l a de pre c i ac ió n y manteni mi en to ,, erá t ambién menor 
l os cos t os de ope ra c ión aumentará n deb i do a l a 1:1<Jyo r c a n t id a ~I de a c; ua. -
Es c l aro que debe habe r un Ópt imo ent re l a s dos co nd i c ione< rn ucha agua 
y po ca s upe rfic ie ó poca ag ua y muc ha • uperfi c ic 
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En seguida se supone que la presión del agua en la 1 Ínea es sufi--
c iente para vencer la caída de pre s ión del intercambiador y que el costo 
de aquel la se realciona unicamente con la cantidad que se usa . También -
se s upone que el enfriador trabaja a contra-corriente de manera que 
At = DMLT, s i la a proximación es pequeña ó si hay un cruce de temperatu
ra la derivación s iguiente requiere una estimación de Ft por lo que la -
DMLT se multiplica. 

El cos to total anual de intercambiador a la planta será la suma del 
costo anual del agua y de lo s cargos fijos que incluyen mantenimiento y 
depreciación. 

et (costo de agua/1 b) + (cargo fijo anual /ft2) (ft2) 

Q wc (t2 - t1) =VA (DMLT) 

substituyendo el valor de w y el de A 

w = Q/(c(t 2 - t 1)) y la superficie A Q/V (DMLT) 

quedando 

et QOe1o1 + e~Q 
c(t2-t1) V (DML T) 

En donde Q hr de operac i Ón anual 

ew costo del agua/lb 

Cf cargo fijo anual/ft 2 

De aqui los valores para calcularse son el cargo fijo anual (ef) y 
el co s to del agua (Cw) 

+ efQ 
V(DMLT) 

Pa ra poder efectuar el cálculo e s nece sario parti c ularizar para t~ 
mar valore s de un ejemplo como e s el TR - E - 53 . 

dor 

DMLT 

43,750,000 Btu/hr 
1.0 Btu/lb°F 
11 5° F 
90°F 

8,400 hr. 
154.1 B tu 

hr . ft 2 °F 

El cos to del agua (C) e s de .00 7 $/m3 se ul i 1 i za n en e ', t e enf ria-



58 

1,750,000 lb/hr. x lli· Kg 
1. 1 b 

792,750 1 t/hr 1000 cm3 
1 1 t . 

792.7 x 106 cm.3/hr m3 
---'x'-""l '-0 6,.--c-m..,.3 

792. 75 m3 / hr 
$/lb. 

792.75 X .007 m3/h r $/m3 

5.55 $/hr 

El costo del agua (Cw) es de .007 $/m3 

El gasto es de 1 ,750,000 lb/hr x 453 cm.3 
1 b 

Kg. 1000 cm. 3 

.007 $/m3 
1 b. 453. cm.3 

m.3 ? 1 b. 

m.3 1 ,000,000 cm.3 

. 007 -h m3 453. cm3 
X J06 cm3 1 b 

Cargo fijo (Cf) anual es de $ 2.40 

Costo unitario es de 8.$ por pie 2 

se considera 20% reparación y mantenimiento 
.LQ% depreciación 
30% 

8 X .30 = $ 2.40 

CT 43.75 X 106 X 8400. X 3.171 X J0-6 

1 X (115 - 90) 25 

453 
.lli.Q 
2265 

31 71 
453 

792J50 Kg/hr 

1 t . - 1 000 cm. 3 

m. - 100 cm. 

1 , 000, 000 cm. 3 

792.75 
.ooz 

5.54925 

~. 1 z1 X 10-6 

V = Btu 
h'ft7F" 

~/lb 

4. 66 X 106 l J 6. 53 X 1 06 
25 
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2.40 X 43 . 75 X 106 
X 103 

154 X 49 7.57 X 103 

' 3 .8 X J03 

Cr 4,660,000 
13,800 

$ 4, 673,800 

Costo total anual $4 ,673,800. 

El cá l cu l o anterior se h iz o para un enf riad o r y se torna en forma in
dependiente de l os cálcul os a efectuar se para otros tipos de cambiadores 
en donde se efectua otro est udi o corno es e l caso de l os calentado re s o re 
boilers en donde se uti 1 i za corno medio de ca lentamiento el vapor, el cua l 
introduce alguna s dif ic ul tades corno e s la cor rosión debida a el co nde nsa
do ca liente, el c ual debe ev itar se que se acumule dentro de l intercarnbia
dor donde el contacto con l as parte rnet ál i cas caus a daños. Las l Ínea s de 
condensado deben conecta r se con bastante cu idado , pue s to que puede de seen 
der la pre s ión a una presión menos que la atmosfé ri ca creando un vacio y
ac urnulando condensado en e l intercambiador hasta bloquear tod a la s upe rf..l 
cie di s ponibl e para la tran s ferenci a de calor. Sin s uperficie, e l va po r -
continua s in condensar se y mantendrá • U pre s ión de entrada l o suficiente 
para ex peler al go ó tod o el condensado acumulado , re sti tuye nd o l a s upe rfl 
c ie . La o perac ión de ca len tam ie nto se hará c í e ! ica y para ve nc e r esta di
ficul t ada y obt e ner un fluj o uniforme será ne ce sa rio em pl ear un a t rampa o 
s ucción. 

Es ventajo so en el calentamiento co necta r e l vapo r a l os tubos de l -
calentador en lugar de a la co ra za. En e sta f orma, puesto que el conde n s~ 

do puede ser co rrosivo la acción s e confina a l l ado de los tub os so lamen 
te, mientra s que s i el vapo r se introd uce en la co ra za pu eden da ñarse am 
bo s. Cuando e l vapor fl uye a través de l o s tubo s de un int e r cambiado r no 
hay nece s idad de má s de do s pa sos e n l os tubos . Pue sto que e l vapor e s un 
f luido qu e se co nden sa i 'oté rmicamente, la diferenci a ve rd ade ra de te mpe 
rat ura At y DMLT son i gual e s . 

El método para est i ma r e l cos to de l va por de esca pe e s de 1/4 a 1/8, 
e l cos to del vapo r de proce so o vapo r v ivo. A~n cu ando pu oee un a l to ca- 
lor l at ent e , el va po r de e scape t iene un va lor 1 i r~ i ta do e n e l proce, o, -
cu and o el f l u i do debe calenta r se a tempe ratu ra ce r ca na o su peri or a l a -
del vapor de e ocape, todo el ca l entam iento pued e hacer se e n una ,;o la co r~ 
za usando un icarne nte e l vapo r de proce :, o . Como una ulte rr1ativa, !LJ carga 
de ca l o r puede :o e r d iv i d ida en do ;, co r az cio , una que utilicé· tanto ca l o r -
de e <>c a pe como sea pos ibl c y l a 01 ra u:, ando e l n1e n1·r· vapo r· de pro ce-,o po 
-; ibl e . E'- tO no ,. co ndu ce a l o c,iquicnte ·,i l a te~1pe ratu r a de , al ida del --
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fluid o frío se hace aproximar a la temperatura del va por de escape lo más 
cercano pos ible, re:.ul tará un At pequeño y e l intercambiado r re sultará -
grande. Por ot ra parte, s i la aproximación no es tan ce rcana entonce s el 
costo de operación aumenta rá debido a la cant idad mayo r de vapor de proc~ 
so requerida. 

Se supone que la caída de pre s ión, cos t o de bombeo y coef ici e nte s tQ 
tale s son idénti cos en un arreglo para un intercambiador s imple y uno do
ble. Los cargos fijos por pie c uadrado de supe rficie son constantes, aún 
cuando e sto no es estrictamente cie rto. La ecuación de l costo se toma co
mo ta suma del vapor y cargos fijos y debido a que el vapor condensa en -
forma isotérmica tenernos que At = OMLT. 

En este caso corno en el del enfr iado r tenernos que ha ce r el cá l cul o -
para un solo ejemplo que es el TR - E - 62. 

cP 

cP 

CE 

Cr = wc (t - t1) o CE+ A1CF + wc (t2 - t) OCp + A2CF 

w 
c 

40,000 lb/hr 
1 .o 

CT 
o 
CE 
CF 
Cp 
TE 
Tp 

t - t¡ = 
A 

259 - 115 = 144°F 
161 ff2 

costo de vapor 

14 X .453 
1000 X 843 

14 $/ton. 

63.4 
8.430000 X 106 

7 .52 X 10-6 $/Btu 

14 _L 1 Ton 1 lb 
t on 2200 1 b 843. lHu 

14 =7 .56 X 10-6 _s_ 
2200 X 843. Btu 

1 .89 X 10- 6 _s_ 
Btu 

w 
c 
t 
t 1 
tz 
o 
CE 
cP 
A 
CF 

costo total anual 
total hr. ope rae i Ón anual 
cos to del vapo r de esca pe 
cargo fijo anual 
cos to del 
temp. del 
ternp. del 

_L 
ton 

Atom 
1000 Kg 

10, 000 lb /h r 
1. Btu/lb°F 
7 
11 5° F 
2 59° F 
8000 h r. 
J .89 X 1 o- 6 
7.56 X 10 -6 
16 1 f t 2 
2 .40 $/tt 2 

vapor de proceso 
vapor escape 
vapo r del proceso 

.453 Kq 
1 1 b 

S/ Bt u 
$/ Btu 

.!...L 
Btu 

. 
F 
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CT 80 X 1 .89 (t - t 1) + 16 1X2.40+80 X 7 .56 (t2 - t) 

151. 2 : t - l ¡) + 386 .4 ~ 604 . 8 (t 2 - t ) 

( 1 38 - 1 1 5) 

23 

3 .477.6 
386.4 

73.1 80 . 8 
CT $ 77 , 044.8 

(259 - 138) 

121 

La ca ntidad de ca lor recuper ada en el intercamb ia do r so la mente t ie ne 
g ran influencia óOb r e s u tamaño y costo, pue sto qu e la diferenci a verdade 
ra de temperatura en el intercamb iado r se aproxi ma a cero cuando la recup~ 

ración se aproxima a 100'/c . Por otra parte, el calor no re cu pe ra do en e l i~ 
ter cambiador debe eli minar se o añadirse, a travé s de un us o mayo r de vapo r 
e n e l ca lentado r y agua adic ional en e l enfriado r l o que a umen t a l os cos-
t os iniciale s de l os dos, a s í c omo un costo de operación. Estos arreglos -
s ugieren la pre s enc ia de una di s tribución Óptima de tempera turas, de modo -
q ue l os ca rgos fijos y de o pera c i ón se combinen para dar un mínimo. 

En lo s proce sos tal como los que se emplean en el agotamiento de l a -
ga sa ! i na del gas natural y proce so de abso r c i ón y de s t i !ación, (aún c ua ndo 
la columna de de stila c ión y el ab s orbed o r no intervienen e n e l aná li sis ) . 
El gas natural q ue v i ene de l s uel o e s tá cargado con vapores de gaso li na -
que adquie r e un alto precio c uando se s epara del ga s natu r a l y s e co nden s a 
El gas e nt ero entra a l absorbedor donde se pone cont a cto con un ab s orbente 
us ua l men te un 1 Íquido no viscoso en el que l a ga so lina se di s uelve se lectl_ 
vamente. El ga s de sa l ida, a l cua l se le han reduc ido l o s vapo res de ga s o -
1 i na se 1 lama gas agotado. El a b so rbente sa le de la torre con l os vapo re s 
disueltos y s e conoce como aceite e n tero. El aceit e debe a li menta r se a una 
columna de destilac i ón , donde la ga so lina y el aceite se s eparan por destl_ 
!ación del vapor. El aceite que sa le del f o ndo de l a co lumna de de s tila--
c i ón se encuentra s ub s tancialmente 1 ibre de so luto, siendo aceite agot ad o . 
La a b so rción se favore ce por bajas tempera t ura s mientras q ue l o co ntra ri o -
es verdadero para la destilación, de maner a que la ga so l ina pueda v apo ri za~ 
se del aceite . El int ercambi ad o r, ca lentador y enfriador se representan en 
la fig. 11.1 por E1H y CR. La s temperaturas de l ab s o rbedor y a Ja co lumna -
de desti l a ción, se considerán fijos por condi c ione s de e qu ilibr io, ( cuy a s 
def ini c ione s e sca pan a l os propósito s del presente estudio). 

Las t empera tura s del vapor y del agua se fi j ará n también. El núcleo -
del prob lema se l ocal iza en determinar la temperatura de s al ida de l inter
camb iador Tx o Ty, cualquiera de e ll as f i ja a la ot r a, de ma ne r a q ue e l 
cos to a nual de la s tres unidades de t ransf e rencia de calor sea mínimo. 
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Si C2 , CH y CcR so n lo s car gos fijo s an uale s po r ft2 de intercambi a 
dor calentador y enfriado r y sO AE, AH y ACR son sus superficie s , l os cJ...!l 
co elementos de costos son: 

l . - Cargo fijo del 1 nte r camb i ad o r CEAE 
2.- Cargo fijo del calentador CHAH 
3.- Costo del vapor Cs $/B tu 
4 - Cargo fijo del en~riador CCRACR 
s.- Costo del agua Cw S/Btu 

La superficie de cada unidad A= Q/VAt depende de su diferencia ver
dadera de temperatura. En cada parte del equipo s i n embargo, l a diferen- 
cia verdadera de temperatura depende ya sea de Tx ó Ty . 

Para obtener una expresión para el costo mínimo será necesario dife 
renciar el co s to anual con respecto ya sea a Tx Ó Ty y re so lver para --
cualquiera de el la s de s pué s de igualar a cero la derivada. 

La ecuación para el cos to tot a l anu a l se obtiene despué s de eliminar 
Ty mediante el uso del grupo adimen s ional R. 

CT = CEWC (T1 - Tx) 
VET(l-R)T¡ + (R-l)Tx) 

In ( l -R)T1-tl + RTx 

Tx - t l 
+ 

l n Ts -T1-RTl + RTx + C5 0 WC ( t2- t 1-RT1+RTx) 
Ts - t2 

CcRWC (Tx-T2) 
1 

+ In Tx - t2 
VCR (Tx-tz)- (Trti ) 

Tz -t¡ 

+ cwowc (Tx-Tz) 

O CsO+CwO + CH 

V H ( R ( T x - T ¡ ) + ( L ; - t ¡ ) ) 

+ CCR ' tl - t In (Tx - t 1 ) 

VcR ( (Tx-T2) + ( t ¡ - t 2) ) (Tz - t') 
1 

+ Cc R (Tx - Tz) 1 
VCR ((Tx-T 2) + (t i - L2)) 1 T"' - 12 ) 

CE T 
VE ((T 1 - t 1 ) + R \ T x- T 1 ) ) (1x - t ¡ ) 
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Actualmente donde la disposición de la temperatura justifica obtener 
un Óptimo, la operación será lo suficitntemente grande para permitir el -
uso de verdaderos flujos a contracorriente en todo el equipo. Cuando el -
tipo de flujo en el intercambiador se desvra del verdadero flujo a contr~ 
corriente, el problema es más difrcil de resolver y menos directo sin em
bargo, si FT se coloca en el denominador del último término de la ecua--
ción, se puede obtener una ecuación simplificada de prueba y error para -
sistemas que usan intercambiadores l-2, 2-4 etc. para lo cual debemos di-2_ 
poner de datos extensivos sobre costos de equipos instalados y cargos fi
jos de los intercambiadores, ya que el costo por ft2 de superficie varra 
también con el tamaño del intercambiador, los costos relativos (por pie -
cuadrado) de superficie disminuyen de los intercambiadores pequeños a los 
grandes. Usualmente se 1 lega a los cargos fijos como un porcentaje del -
costo inicial por pie cuadrado (30%) y varía tanto con el tamaño del in-
tercambiador final que se requieren algunas pruebas sucesivas, para esta
blecer el rango apropiado de los costos individuales. 
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CALCULO DE co<r os DE MANTENIMIENTO. 

Para calcular el costo de mantenimiento debe con s iderarse la mano de 
ob ra, el costo del material el número de horas; para efectuar este cá l 
culo nos valemo 5 de una breve de sc ripci6n del trabajo a efectuarse, si~ 
gu iendo una ruta c rítica para hacer con esto que disminuyan la s horas -
de paro de la planta y que el .mantenimiento sea más efectivo. 

T R A B A J O S PREVIOS. 

DESCRIPCION 

Engrasar válvulas de 
bloqueo del equipo 
por reparar. 

Retirar instrumentos 
(Termopares, man6me
tros, term6metros, 
etc.) de los bancos de 
camb. para evitar de
terio ro. 

Preparar 1 Ínea s y ~an 
gueras para vaporizar 
y lavar el equipo. 

RECURSOS 

2 Engrasadore s 

ln str um . 1 a. 
Ayud. lnst. 

Tubero 
Ayudante 

DURACION 

8 hr. 

8 hr. 

5 hr. 

Efectuar 1 impieza a 6 Obrero s Gral s . 10 hr. 
los s i stemas de dren~ 
jes de la planta. 

Revi sa r contacto de 
alumbrado, so l dadu ra, 
e insta lar exte nsi o
nes eléctrica s para 
reflectores en trab. 
nocturnos . 

Revi sa r y reparar en 
caso necesario herra
mientas y equipos de 
maniobra que se utill 
za rán durante 1 a rep~ 
raci6n (poleas, grúas, 
compresoras, guinches, 
andamios, etc.) 

Operario Elec. 8 hr. 
Ayudante 

4 Operarios 
4 Ayudantes 

1 6 hr . 

c O S T O s 
MANO DE OBRA 

$ 106.24 

$ 1 53. 54 

96.1 o 

$ 364.oo 

$ l 53. 54 

$1 • 22 7. 00 
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Preparar equipo de se 
guridad per sonal (gua!:'_ 
tes, casco s , mascara s 
antigas, etc.) 

Preparar Junta s ciega s 
para bloquear el equi
po por reparar . 

Reparación instalar 
junta s ciegas para 
bloqueo de eq . 

Destapar cambiadores 
de calor por reparar 

Sacar hac e s 

Inspecc ión de hace s 

Limpieza y repa rae i ón 
de hace s . 

Inspecc ión ocu lar in-
terna y ca libración 
de la s co raza s . 

Limpieza y repara e i Ón 
de las co r azas y 
acce so ri os. 

Col oca r hace> en 'ª ' 
cora zas . 

Prueb a ~ hi d r áulica < 
por f ue r a de l o~ t u-

bO o'. 
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RECURSOS 

6 
6 
3 

6 
6 

2 
2 

1 o 

2 
2 

2 
2 
2 
2 

6 
6 

4 
4 

Operario 
Ayudante 

Soldador 
Ayudante 

Tubero 
Ayudante 

Pa i le ro s 
Ayudante s 
Obre ro s Gra 1 s. 

Pai leros 
Ayudante s 
Operador Grú a 
Ayud. Op.Grú a 

Operario Es pe e . 
Ay udante 

Pa i 1 e ro s 
Ayudante s 
Obre ros Gra l ~. 

Oper . Es pee i a. 
Ayu da n te s 

Soldadore s 
Pa i 1 e ro s 
Ayud. So 1 . 
Ay ud. Pa i 1. 

Pa i 1 e r o> 
Ayud . 
Ope r. Gri:ia 
Ayud. Op. G f~LÍ.J 

Pa í 1 e ro ~ 

i\ yuda n ! e 

DURACION 

l¡ hr. 

4 hr. 

8 hr . 

16 h r . 

16 hr. 

8 hr. 

48 h r. 

8 i, r . 

24 h r. 

20 h r. 

1 2 r r. 

C O S T O S 
MANO DE OBRA 

$ 76. 76 

$ 76.76 

$ 1 53 . 54 

$1,987.99 

$2,074.6<) 

$ l 53. 54 

54, 750.68 

307 .08 

$1 ,842.48 

52, 768 .07 

s 921 . 24 
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c o s T o s 
DESCR 1 PC 1 ON RECURSOS DURACJON MANO DE OBRA 

lnstalacién de con c ha 4 Pa i 1 e ro s 8 hr. $ 613.50 
flotante. 4 Ayudan t es 

Prueba s hidráulica s 4 Paileros 12 hr. $ 921. 24 
por dentro de tubo s , Ayudantes 

Colocar tapa s y 4 Pai lero s 8 hr . $ 613.50 
acce sorios 4 Ayudante s 

Prueba s hidráulica s 4 Pai !eros 'º hr. $ 766 . 90 
fina 1 es. 4 Ayudantes 

Retirar juntas ciega s Tubero 8 hr. $ 1 53. 54 
Ayudante 

Instalar instrumentos Op. ln s trum. 8 hr. $ 153. 54 
de los bancos de Ayudante 
cambiadores de calor. 

Retirar y de smantelar 4 Operarios 8 hr. $ 613.50 
equipos de maniobra s 4 Ayudante~ 
u ti 1 izados en repara-
c ión. 

Retirar extensione s Op. Electr. 8 h r . $ '53. 54 
eléctricas ut i 1 iza da ,; Ayud. 
en t rabajos nocturnos 

COSTO $ 21 ,202.00 + 30% 

COSTO TOTAL $ 27,562.53 
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e o N e L u s 1 o N E s . 

Después de haber efectuado el cálculo de las eficiencias se ve que e s 
necesario darle mantenimiento a los cambiadores TR-E-57 y TR-E-63 cuyo -
valor encontrado fue muy bajo, ir1crementando el costo de operación. 

Con lo que respecta a los demá s cambiadores el costo de mantenimiento 
es mayor que el de costo de operación aunque haya variado la eficiencia 
por lo que es preferible darle mantenimiento lo má s esporádico que sea -
posible tratando de operar la planta en forma continua. 

Actualmente se está llevando a cabo el mantenimiento en forma anual -
pero calculando las eficiencia s y efectuando prueba s (como el de grosor 
de las paredes) en el equipo para saber en que condiciones se encuentra 
y cuantificar sus daños, se puede efectuar dicho mantenimiento cada 18 -
meses, ahorrándose por este concepto varios mile s de pesos. 
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