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CALCULO DE L4 TFICIFNCIA BN CAVBIADCRES DE CALCR

INTRGCDUCCIGOCN

La industria de la transformacién del PetrSleo Gtiliza en sus
instalaciones equipos de transferencia de calor, equipos que repre
sentan un costo fijo y un costo veriable {operacién, y mantenimien
to) 3 costos que debemos cuidar que no se incrementen para lo cual
debemos observar que el equipo funcione en condiciones satisfacto-
rias,

Con el cllculoc de la eficiencia se pretende conocer las condi
ciones en que se encuentra el cambiador para poder predecir cuando
serd necesaria la reparacibén, que nimero de hombres se van & em— -
plear y cual va a ser el tiempo muerto.

Adnque un cambiador tenga la misma eficiencia que otro, debe-
mos tomer en cuenta el tamafo, el nimero de pasos, el lugar en don
de estf situado, el tipo de cambiador, etc. El tiempo que va & -
requerir en la reparacién o limpieza no va a ser el mismo y este -
tiempo lo puede determinar el personal de proceso o mantenimiento
puesto que es ¢l que a adquirido experiencia con reparaciones an-
teriores.

Se selecciono la planta Girbotol por ser la més dafiada, que -
por el manejo de monocetanolamina sufre gran deterioro por corro- -
8i6n y obstruccidn en los haces de los tubos por los productos de

la corrosién y por consiguiente a le que se debe efectuar repara-



ciones con relutiva frecuencia dando un alto costo per este notivo,

Para el cllculo de la eficiercia e¢n ios enfriadores se puede -
variar las temperaturas de entr:da y salida, tamtién se puede va= -
riar la cantid«d de asgua utilizada y saber si se incremente o dis-
minuye la eficiencia y de estz ranera optimizar el rvendiriento del
cembiador.

Por otro lado en cuzlquier otro preceso se puede llegar a la =
conclusidén que no se rejuiere el unantenimiento en forma anual, sinc
més esporadicamente, chorrandose pror este concepto vurios millones

de pesos.



BRWVE IESCRIPCICN DE LA FLANTA GIRBOTCL
l.—- Seraracién del gas natural:

Fl aceite crudo fluye a la superficie acompanado de grandes -
cantidades de gas » agua; por tal motivo se hucer pasar através de
baterias de separadores de alta presién ( 19 k g / cm2 )

El aceite obtenido de estos se envia a separadores de baja pre
aién { 3.5 kg/cm2) con lo que se logra una recuperacién adicional -
de gus retural y en f1 se encuentra incluido el £fcido sulfhidrico -
v el snhidrido carbdnico.

El gas n:rtural obtenido de los separadores 8¢ huce puSar por -
un sistema de corpresores donde slcanza una presién de 24 Kg / cm2
> en estas condicicnes se envia a las plantas endulzadcras a donde
llega con un contenido de 7% de gases acfdos | 1,5 y €0, )

2e= Tndulzamirntc del gas netural:

El proceso de erdvlzauwirnto del ges n:utursl se efectde ur plan
tae Cirbotol utilizardo como absorv:nte una sciucidn de noroetancl-
amina al 14% ,

tntec de entrar al troceso preriarente dichc, ©1 zFas naturai -
¢ hiace pasar per un tanque dorde 5 recogen oz gaeolirae ; vapor
de ague condensudo al conpromir el gess. Eetos condensadis o€ cre
viar a plantas de atsorcidn, pura su posterior tratamiento, & tan-
to que el gas puse a la torre absorbedora. En el interior Je “sla

se logra un ccritacto directo entre rl gas y la sclucibn absorvente



de monoetanolamina, con lo cual se consigue la eliminacién casi -
total del 4cido sulfhidrico y del anhidrido carbénico.

La Torre absorbedora consta de 23 platos con cachuchas de -
burbujeo por la parte superior de la misma ( a la altura del pla=—
to 21 ), entra la soluci6n de monoetanolamina, mientras que en -
contracorriente asciende el gas natural, miemo que ee introduce -
por la parte inferior de la columna. Por el domo se obtiene gas
dulce cuyo corntenido de sulfhidrico es del 6rden de 0,01 %.

Cabe hacer mencién que con respecto al gas combustible las -
especificaciones legales existentes indican que no debe contener
més de 30 gramos por cien pies cdbicos ( 689 ng/m3 ) y solamente ~
en ocasiones rigurosas exigen la ausencia absoluta de dicho gas.

De el domo, el gas es enviado & un tanque colector donde se
recoge la monoetanol amina que eventualmente puede ser arrastrada.
Esta regresa nuevamente al sistema, mientras que el gas, dulce ya,
se envia a las plantas de absorcién donde serd nuevamente proce-
sado. .

Le amina que sale por el fondo del absorbedor rica en Has y
C02, se envia a predalentarse carbiando calor con los fondos de la
Torre generadora consiguiendo una temperatura de 110°C + En estas
condiciones pasa a la parte superior del reactivador introduciendo
se a la altura del plato 2 1 (Esta columna consta de 23 platos.)

A medida que la moncetanolamina desciende de plato en plato,



hasta llegar al plato nimero 1, de donde pasa a un recalentador -
(reboiler). Este se encuentra formado por un haz de tubos en U, -
los cuales admiten vapor de baja presién ( 5.5 Kg/cl2 ), y en 6l -
interior la monoetanolamina alcanza su temperatura de regeneracién
que es aproximadamente de 128°C. En estas condiciones regresa al
reactivedor introduciendose abajo del plato nimero 1. El calenta-
miento provoca el desprendimiento de los gases fcidos, mismos que
ascienden a través de la columna hasta el domo, De aquf passa a un
sistema de enfriamiento con agua donde se condensa la amina que en
forma de vapor haya sido arrastrada por el gas, misma que se reci-
be en un tancue colectory de &ste regresa como reflujo al reactiva
dor, en tanto que los gases 4cidos enviados como materia prima a -
la planta recuperadora de azmufre.

La monoetanol amina que sale por el fondo del reactivador, ya
regenerada, recibe el nombre de amina pobre y es enviada a preca-
lenter a la anina rica que viene de la columna absorbedora; pars —
enseguida a cnfriarse en contracorriente con agua y posteriormente
se filtra regresando a la torre absorbedora por medic de una bomba
para cerrar el ciclo.

Los gases Acidos obtenidos en la columna regeneradora, pre—
sentan una cantidad variable de &cido sulfhidrico y anhidrido car-
bonico; sin ecmbargo podemos considerar la siguiente composicién co

mo representativa.
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DIRTRTITES TIFOS DE CANMBIATCRES
Para obt-ner una relacibn de las ecuzciones que se van a
enplear o cea los nulelcs matematicos, se investiga el tipo de cam
biandores de calor jue eztédn instalados en el distritoc industrial -
en Poza Rica. En forma generalizada se pondrén sus ventajes y li-
mitaciones as{ como sus aplicaciones.
CARELA FLOTANTE
Ventaja :

l.~ El haz de tubos es removible para inspeccibn y
limpieza mecAnica por el exterior de los tutos.

Ze= Tubos rectos reemplazables y fucilidad para -
limpieza interior.

3.- Solo el fluide del lado del envoivente estf -
en contacto con el casquillo del «stopero con lo que jue reduce la
posibilidad de mezcla entre los dos fluides,

4.~ No tiene empaques internos.

S5e= PFacilidad de «ngazmble e inspeccibn de sus panr-
tes.

fie= Lla cabeza fiotznte absorbe la exrursién dife-
rencial ertre los tubos y ¢1 envolvente,

Limitaciores i
Costo més alto, su uso ¢sté rostringido a las limi-

taciones del rmpague, en el lado del envolvente. Usando agua del



lado de la cornisa , estf limitacifn raramente se encuentra.
Aplicaciones 3
Tiene mucha aplicacién en los cambiadores que tienen
un diferencial de temperatura alto, & el fluidos gue ensucien tanto
el interior como el exterior de los tubos. Tal es el caso de la -
planta Girbotol en el que se transporta una solucién de monoetanol

amina.

CUBIERTA HAZ DE TUBOS
!
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CABEZA FLCTANTE



TUBOS EN U
Ventajas 1
l.- Bajo costo.
2.- No hay empagues internos
3+~ Tienen un s86lo espejo
4.~ El haz de tubos pueden removerse para inspscoién
y limpieza exterior de los tuboa.
5.~ Hag de tubos completos. El1 "by pass" minimiza
6.~ La expansién diferencial se compensa individual-

mente por los dobleces de los tubos.

Limitaciones;

Debido a su forma la parte interna de los tubos se -
puede limpiar mecénicamente. Los tubos no pueden reempla-
zarse, excepto los exteriores del haz, no puede ser de 1 -

paso por los tubos.

Aplicaciones:

En diferenciales de temperatura grande, servicio en -
fluidos que provoquen poca incrustacifn como es el caso de
los reherbidores donde el vapor va por dentro de los tubos
y también los calentadores de succién en tanques de slmace

namiento.
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Chiller
Cae dentro de la clasificacibn de los tubos en U
con la diferencia de 7jue tiene una camisa o carcaza de disefio es -

pecial para vsporizar uno de loe fluidos.
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CAPIP2ULO II

La metcdologfa para llevar a un optimo el diserio de un cambia
dor de calor, es compleja, no s8lc a causa de los calcilos nimeri-
cos incluidos, pero mfs particularmente debido a muchas cualidades
de criterio que deben ser tomedos en consideruacién

Los tipos de cambiadores que se traten en esta tesis son los
convencionales de tipo de transferencia directa, en el que los dos
fluidos que intercambian energfa térmica, estén separados por una
superficie de transferencia de calor.

Entre los datos de entrada, estan los valores tefricos de di-
serio que incluyen: Especificaciones, trensferencia de calor, caréc
teristicas y propiedades fi{sicas, las temperaturas, viscocidades,
etc., el tipo de flujo jue existe en el cambiador (contrarreflujo,
flu jo paralelo), la geometria de la superficie que puede usarse; es
decir o1 "Pitch", si es triéngular & cuesdrado, rotadc ¢ normal.

la salida puede ser un gran mimero de scluciones opcionales; -
algunas de las cuzles pueden marcar el carino a seguir y deben rea-
lizarla el personal de mantenimiento y operacién dado el criterio
que han edguirido.

La salida final puede decirse que es un di:erio optimo 6 bien -

la determinacién de la eficiencia en funcidén de las condiciones rea



les en que opera el cambiador misma que el personal de la planta =
estimard 8i es buena o mala y los pasos convenientes a seguir.
Para los cambiudores de calor del tipo convencional de dos - -

fluidos, la relacién de variables serd la siguientes

T1 Terperatura de entrada fluido caliente °p
gy Temporature de salida fluido caliente °p
™ Temperatura de entrada fluido frio %p
TF2 Temperatura de salida fluido frio °p
A Area del cambiador th
U Conductancia total de la transferencia de calor

Btu/ (br°F £t°)

L Gasto del fluido 1b/br

WF Gasto del fluido frio 1b/hr

cP Calor Especffico Btu/1b °F

CPF Calor Especifico fluido frio Btu/1b °p

NCPATU Mimero de pasos por los tubos

IFLUTO Tipo de flujo (paralelo, contrarreflujo)

NCPACA Ndmero de pasos por la camisa

ICIRC Para saber cual es la circulacién del fluido caliente
- D¥LT Diferencia media logarf{tmica de temp. °p

FT Factos de correccibn de temperatura

Q Cantidad de calor Btu/hr



T

hi

ho

Ri

Ro

vt

Conductivided térmica del material  Ptu/hr £t° °F / £t

lLongitud de loa tubos t

Pitch de los tubos in

Coeficiente de transmisién de calor dentro de los tubos
Btu/hr £t °F

Coeficiente fuera de los tutos

Resistencia a la incrustacién dentro de los tubos
hr £t °F / Btu

Resistencia a la incrustacién fuera de los tubos
br £t °F / Btu

Velocidad del fluido dentro de los tubos ft / seg



La deduccibn de las formulas y los modelos matematicos
son los siguientes:
El balance de calor quedaré determinadec por cualquiera

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

gan o & eleccibén de uno

Q=W x CF (T1~172)

Q=WFx CPF( TF2 - TF1 )

Para calcular la AT corregida me tiene que empezar por
la deduccién de la diferencia media logaritmica de tempera-

tura que estd dadé por 1

(Ml - TF2) - (T2 - TF1)

DMLT =
Tl - TF2

T2 - TF1

1n

Su deduccién a partir de la ecuacién del balance de ca-

lor ern forma diferencial es la siguiente:

dQ = U (T = t) oMdL
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donde 8" es ft2 de superficie por cada ft de longitud de tu-

beria, por lo que:

a" dL = dA
pero tenemos que en el balance de calor:
dQ = chdT = WF CPF dt

dQ variard desde C hasta Q

L variard desde o hasta X

wcp (r-m2) = WFCPP(t-T1)

WF CPP
T = T2 ¢ ——— (¢t -TF1 )
wcp

WP CPP
dQ = WP CFPdt = U|T2 + —— ( t = TF1 ) - ¢t | andL
W
r

de aquf se observa que t y L son lae Unicas variables

? U anglL dt

| A =

| I ; =5

’\ WF CPF T2 WF CPF TF1 _'(W'F CPF _1) +

W L
P P



El segundo miembre de la igualdad anterior corresponde a la forma:

dt . X log
—em 1 (al + bt )

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

WF CFF WF CPF
TP +(——— -1 ) TF2
VA . 1 n T2 - W Cp W Cp
WF CPF WP CFF = 1 T2 - WF CPF WF CPF 1
—— ) — 1Tl + (——— =" ) TR
¥ Cp ¥ Cp ¥ Cp
UA - 1 1, T1 - TF2
WF CFPF WF CPF T2 - TF1
—_— a1
W Cp
puesto que
WP CPF _ Tl -T2
¥ CP TF2 = T
UA - 1 1, Il - TF2

WF CPF (T1 - T2}/ (TF2 - TE‘l) -1 T2 - TF1



Pero como i

Q _ VWFCPF (TF2 - TF1)

(Tl - ™M) - (T2 - TF1)

Q= UA
ln T1 - TF2

T2 -« TF1

de aqui se concluye que

DMLT = (T1 - TF2 j= (T2 - TR1)

;

= Tl - TF2
T2 - TH1

1

DEDUCCTION DEL FACTOR DE CORKRECCION

El factor de correccién (FT) de la diferencia de temperatura
se determina con la ecuacién siguiente:

Q = DALt

Q = WCP (T1 - T2) = WF CPF (TF2 ~ TF1)

-WCdT-U-d-‘%(T-tl +Ui‘—§ (fr_tn)

1. ,II
WO AT = Udk (7= )
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-\UdA = a7

WwC , T - (tI . tII )/ 2

Los valores de T, tI y tII se pueden ver en la gréfica

y representan variables dependientes:

T
-
S ™2
N -
Pt E
TR
Area

El balance de czlor en la e<ntrada del fluido caliente es:
WCP (T -T2 ) = WF CPF (tu - tI).... (a)

y ¢1 balance Ze calor por passc:

wR oPF at! = © da (r-4) ‘ ‘B)

2

YPOCFR gt = -U% (T-4") ione 26
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Dividiendo estas dos dltimas ecuaciones para simplificars

gl wglT

T — vove D
. Sy (2)
11

Despejando t — de la ecuacién . (C)

1T
(T2 =T ) + ¢
WF CPF

Diferenciando la ecusacidn con el fluido caliente a la entrada
Tl constantes

dtII = -~ WC I

dT + dt ees (E)
WF CPP

Substituyendo en ec. (D) y reagrupandos

WCP 4T 3 - ¢l ( W CP / WRCPF ) ( T2-T )
WF CPF  dt p - ¢l

(]
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Para encontrar una solucidén es necesario T 6 tI ¥y

simplificando para el uso de los parémetros tenemos que

R o= TL=T2 s . IF2- TR
TF2 - TF1 T - TRl

El factor de correccién FT dependeré del No. de pasos,
para un cambiador de 1 pasoc por la camisa y 1 6§ 2 pasos por
los tubos se utiliza la siguiente ecuecidns

{1+5 In =S
- 1l =-SxR
(R-1)1n 2-s(1+n-/1+32)

2-5(1+R +1_f7:;;r)

T

El factor para un cambiador de 2 pasos por la camisa y
4 6 més pasos por los tubos esté determinado por :

T -(JRQ +1/2 (3-1)1 in (1-s) / (1-RS )
In2/S =1 =R+ (2/5){ (1-8) (I-RS) +| R + 1
2/S=1=R+ (2/s)f (1-8) ( 1-RS) -{R® + 1

Deduccién de la ecuacién del coeficiente de transferencia

de calor.
El coeficiente de transferencia de calor U que se obtiene

en un cambiador estf en funcién de
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hi Coeficiente de pelfculs interior
ho Coeficiente de pelifcula ex'erior
Rd Factor de rnsuclamiento

¥w /Lw Conductividad de calor del material de 1s pared

El factor de incrustamiento adnque depende de la velocidad
generalmente se toma como una constante obtenida de datos expe-
rimentales y la conductividad cuedard fija con el muterial y el

espesor que se haya seleccionado para los tubos.

U hio ho
hio + ho
v T £ (hi, ho)

ahora tien hi » ho ecstdrn en funciér ‘e :

v

" " 4 ]/3 0.14
hi = h k Tor £ \
i = 3 { : ) ( )

D g 7
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En eet.s ecuaciones la conductividad térmica (k), las
velocids s (V) (VD) y el Cp dependen bésicamente de lzs -
tenreratur:: seleccionadess y por lo tanto en el calcilo per—
manecerér constantes, entonces hi estard en funcibn bésica—
mente del di4metro interno de los tubos (DI) y el factor adi
mensional para la transferencia de calor ( jH )(factor de -
folburn).

De la misma manera ho es funcién del difmetro equivalen

te (De) y del J

Por 1o que la U gueda en funcién del :

U=f (D1, DE, Jp, Iy )
E
pero como JH N JH son funcibn del nimero de Reynolds:
E

I = £ (Re =X
4

3 = £ (Re De Ge
HE B T

Para fines de cflculo las viscocidades parmane.erérn cons-

tantes 3 por lo yue tenemoss

U = £ (D, Dey G, ti )
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Como sabenos gue les masas - velocidad { G - G

B

son funcién de :

Qur~dando la U7 bfisicamente en funcibdn de :

U = £ (D, De, @, ny, )
En un carbiador cecn refles, el &rea de Flujo (a) -

depende de :

a = No. de tutos (7)) x Area Fluijo / Tubo (a')

No. de pusos.

2. = Difdmetro internc de envclv nte x Lspacio entre
tubos x espracic entre bu‘les

=3

Pitch (espic’o rntre centro de tuboa)

De miul se ccncluye ue 1l es inversam nte proporcional al
&rea de flujo y directsr-nte preporcional a los difAzetros.

El modelo tatenfitice w utilizorre sepls
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LA EFICIENCIA DEL CAMBIADOR

Una definicidn de eficiencia en el cambiador es la ra-—
z6n de la cantidad de calor removido de un fluido a el valor
rdximo que el fluido pueda remover claro es gue un cambiador
nunca tendrd un 100% de eficiencia.

La deduccién de la ecuacibén es la siguiente:

E CAL= WCP(T1L-T2)=T1 -T2
WCP(T1-TF2) T1-1TF2

E PRIO = YF CPF (TF1 - T2) _ TFl - TR

WF CPF (T1 - T2 T - TR

Derivando la expresién para la efectividad queda

S L . IO I \
T1 - TF1 WCP WP CPF

= UA WP CPF
O ( 1l + ——
WF CFF W CP

T2 - TF2 {
i exXp "9-&— (1 + WF CPF ) @)
T - TRl \ WF CPF .

W CP



Si el fluido frio es el fluido minimo ;3

E T2 -~ TF1
Tl - TF1

escribiendo la razén de cambio de temperatura:

T2 - TF2 _ T1 + (WFCp F/WrCp) (TFL - TF2) -~ TF2
"o~ TR ™ - ™
Sustituyendos
WFCpF
T2 = T1 + ( TF1 - TF2 )
W Cp

reagrupando

(TL - TE() + (WFCPF/ W Cp) (TF1-TF2) + (TF1 - TF2)

=1 - (1+NFCPF ) .
T - TF1 WCp

sustituyendo en la ecuacidén de la expresién A pare la efectividad:

1 - EXP \(-va/wmpp) (1+WFCpR/ W Cp)l

E =
1 + WFCpF / W Cp
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BEsta misma expresién resulta para la efectividad cuando el -
fluido caliernte es el fluido mfnimo, excepto que WFCpF y W Cp es—
tan intercambiados, Como una consecuencia la efectividad general

mente es escrita:

E=1- EXP_ (-UA/CMIN) (1+ CMIN/CMAX)
1 + CMIN / cmaX

Donde

CMAX Y CMIN dependerén del valor mayor y menor entre W Cp y WF CPF
Para el caso de contrarreflujo tenemos la siguiente ec.

1-ExP ( (-UA/CMIN) (1-CMIN/CMAX))
E=
1-(CMIN/CMAX) EXP ( (-UA/CKIN) (1-CMIN/CMAX))

Al agrupar términos UA/CVNIN es llamado nimero de unidades de -
transferencia NTU y se utiliza como un indice del tamafio del cambia

dor de calor:

NTU = UA/CHIN
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Quedando las ecuaciones en forma definitiva para flujo

paralelo:

- o~NTU(1+ CMIN/CMAX)

1+ CMIN/CMAX

Para contrarreflujo:

E = 1-e~NTU(L1+CMIN/CMAX)

1~ (CMIN/CMAx) e NTU (1-CMIN/CMAX)




30

CARTT ULy 131

LEE TILLT2,TFI,TF2 ,NPC, NPT, WT

w, CP, CPF, I1FLUJO

=

CAL POR TUBOS 1 CIRC: | CAL CAMISA

Q=Wx CP(TI-T2) Q=WFXCPF(TF2-TFI)

[ ]
4

OMLT - (TI-TF2)-(T2~-TFl)
1n TI=TF2

T2-TF.
R: _TI-T2
TF2-TF:




?

®

5
VALY =R

__'/ .
17 2x(?é—|))m(l—5)/(1~g5) VAl=z \/I.Rzlnl—s

I~SxR
i
| '
e -
VAL2: 2/5-1-Re@/3V(1-5)(1-RS) *VRZ+ 1| |vA2 =(R-1)1n 2-SCI*R-VI-RE)
-g(1+R+V1-R%)

VAL3=2/S -1-R+(2/8) VA1-8)(]-RS) ~VRZ |

VAL4=1n VALZ
VALS
Fr. VALl
vALA4

FT= VAl
VA2

l

AT=DMLT x FT

A xAT




CMax=WC(Cp

F

CMin=WFCpF

Cmax =WF(pF

CMin:WCp

NTU = A x U
L.CMin

CONTRARREFLUJO
NO

Sl

E=

NT - AX)
" UCI=CMIN/CM

I=(c MIN/ € MAax)eNTU(-C MII\!/C MAX)

£l

_eNTUCT-CMIN /L MAX)

I+ CMIN /C MAX




IMPRIME, TITULO,DT
TEMP

e
|

TERMINA




(0001)
(0002)
(0003)

(0004)

(0005)
(0006)
(0008)
(0009)
(0010)
(0011)
(0013)
(0014)
(0015)
(0016)
(0017)

(0018)

BCD

34 R Y SR

IDENT CTC25

FILE 1 = DTC25,UNIT = READER

FILE 3 = SALDA,UNIT = PRINTER,BACK

SIZE ALPHA = 14

9
¢

PROGRAMA pARA OBTENER LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR

TESIS PRNFESIONAL QUE PARA ORTENER EL TITULO OE

INGENIERD QUIMICO PRESENTA JUAN RODRIGUEZ P,

ALPHA TITULO »FLUYD
REAL NTU
DIMENSION TITULO (6)sFLUJOC(2)

DATA FLUJO /14H PARALELD » L4UHCONTRARREFLU YO/

ENTRADA DE DATOS

1000

50

60

READ(1,20)TITULD

IF(TITULOC1) . EQ,6H )60 TO 1001
READ(1»30)IFLUJOSNUPACASNOPATU, ICIRC
READ(1,40)T1sT2sTF1»TF2sA
READ(1,40)Ns WFsCP,CPF

IFCICIRC.GES1) GO TO 50

Q= W*CP&(T1=T2)

GO TO 60

03 WF#CPF#(TF2=TF1)
DMTL=((T1aTF2)=(T2=TF1))/(ALNG((T1=TF2)/(T2=TF1)))
Rz (T1=T2)/(TF2=TF1)

S= (TF2=TF1)/(T1=TF1)



(0019)
(0021)
(0022)
(0023)
(0024)
(0026)
(0027)
(0028)
(0029)
(0030)
(0032)
(0033)
(0034)
(0035)
(0036)
(0037,
(0038)
(0039)
(0040)
(0041)
(0043)
(0044
(0045)
(0046)
(0047)
(0048)

(0049)

a0

70

90

35
IF(NOPACA,gQ,2) GO TO 70

RAIZ = SQRT (1, + Rww#2)

VAL = RAIZ«ALOG((1,=5)/(1,=5#R))

VA2 = (2,=5%*(1,4R=RAIZ))/(2,=5+(1,+R+RAIZ))
IF(VA2,LE.0.) GO TO 80

VA3 = (R=1,)%AL0G(VA2)

FT = VAl /VA3

GO TO 90

FT = 0,50

IF(NUPATU,EQs1) FT = 1,0

GO TO 90

RAIZ = SQRT(1.+R*#2)

VALY 3(RA1Z/(2#(R=1)))*AL0OG((1=S)/(1=R#§))
VALZ2 = 2/S5 =1=R ¢ (2/S)*SQRT((1=S)*(1=R+*5))+RAIZ
VAL3 = 2/5 =1=R + (2/S)*SQRT((1=5)*(1=R*S))=RAIZ
VALT = ALDG(VALZ2/VAL3)

FT = vALl , VALT

DELTAT = DMTLw FT

U= Q f(A*DELTAT)

IF(WeCP+GE,WF*CPF) GO TO 100

CMIN = WeCP

CMAX = WF#CPF

GO TO 110

CMAX = W#(CP

CMIN = WFe«CPF

NTU = (A*U)/CMIN

IFCIFLUJO,.gQ,1) GO 1O 120

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)

¢

c

C

: EL
REF = 14=EXPC=NTUSC(1,=(CMIN/CMAX)))

BEF =(1,=(CMIN/CHMAX))«EXP(=NTU«(1,=(CMIN/CMAX)))

EFIC = AEF/BEF
GO 10 130
SE TRATA DE rFLUJD PARALELO
120 AAEF = 1=ExP(=NTU*(1+(CMIN/CHAX]I))
BBEF = 1, + (CMIN/CMAX)
EFIC = AAEF/BBEF

130 CONTINUE

SALIDA DE RESULTADOS

WRITE(3+210)

WRITE(32220)

WRITE(30230) TITULOD
WRITE(3»250) NOPATUsNOPACA
WRITE(392270) TieT2sTF1sTF2.A
NRITE(32290) FLUJOCIFLUID)
WRITE(32300) WsWFsCP»CPF
WRITE(3s400)
WRITE(3»510)0MTLs FTs DELTAT
WRITE(3,580) Q

WRITE(3+500)U
WRITE(3,520)CMIN,CMAX,NTU
WRITE(3+605) AEF
WRITE(3,606) BEF
WRITE(3»550)EFIC

GO TO 1000



(0075)
(0076)
(0077)

(0078)

(0079)

(0080)
(oo081)

(0082,

(0083)

(0084

(0085)

(0086)

C
¢
¢
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FORMATOS

20 FORMAT(12a6)
30 FORMAT(SI3)
40 FORMAT(5F10.0)
210 FORMAT(1H1,//25%X»39HUNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO»/
#34Xs21HFACULTAD DE QUIMICA»/35X,18HTESIS PROFESIONAL)
220 FORMAT(/20xs49HCALCULO DE LA EFICIENCIA EN CMABIADORES DE CALOR//
*35X,16HDATOS DE ENTRADA/)
230 FORMAT(10X,1246)
250 FORMAT(10x,204ND PASOS POR TUBOS +T750,13,/10xs20HNO PASOS POR CAM
*ISA »750,13)
270 FORMAT(10x,34HTEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE T1 »TS50sF6,1+765,
A BHGRADOS Fa/
B10Xs34HTEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 »T50+F641»765,84GRADOS F/

C10Oxs34HTEMP. ENTRADA FLUIDO FRIOD TFL »TS50sF6412T65+8HGRADOS F/
D10X»34HTEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2 »T50,F6,1,T65,8HGRADOS F/
E10Xx,34HAREA DEL CAMBIADOR A +sT50,F6.1sT65,SHFT 2 /)

290 FORMAT(10xs.15HTIPO DE FLUJO »T50.A14)

300 FORMAT(10x,30KGASTO DEL FLUIDO EN LOS TUBOS »T50sF9¢1sT65,5HLR/HRY/
110X»304GASTO DEL FLUIDU POR LA CAMISASTS0sF9,1sT65+5HLB/HRs/
210x»27HCALOR ESPECIFICO POR TUBOS »T50,F9.50T65» BHBTU/LBsFe/
310Xs27HCALOR ESPECIFICO POR CAMISA»TS0,F9.52T65s BHBTU/LB.Fr)

400 FORMAT(//40X»21H RESULTADOS OBTENIDOS)

510 FORMAT(25X,31+DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURASTT70,F6,15T80s BHGRAD
*0S F»/25xs24HFACTNR DE CORRECCION FT»T70sF644»/

*25Xs354DIFERENCIA PE TEMPERATURA CURREGIDA»T70sF6,15TB0sBHGRADOS F
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(0087) 520 FORMAT(25%,5HCMIN ,T50,F10,1/,25X,5HCMAX »T50,F10,1/25XsSHNTU

*T50sF10s1)

(0088) 500 FORMAT(25x,35HCOEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U = ,F10,1)

(0089) 550 FORMAT(40X,20HE F 1 C 1 E N C I A »5XsFB,2,5Xs3H0/0/)

(0090) 580 FOHMAT(25X.35HCARGA TERMICA Q = ,F10,1+3Xs8HRATU/H
*R, //7)

(0091) 605 FORMAT(25X,3HAEFsF10,.3)

(0092) 606 FORMAT(25X,3HBEF»F1043)

(0093) 1001 CONTINUE

(0094) STOP

(0095) END

11/16/73 11150 AlM, ASR 5.3 XFORTN COMPILER

ELAPSED TIME 21 SECS 124 CARDS AT 354 (C,P,M, 0 FLAGS 0 ERRORS

COMMON = 0 DATA = 3630 TEMPORARIES = 88 CUDE = 5482 DIGITS




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICD

FACULTAD
TESIS

CALCULO DE L& EFICIENCIA

DE QUIN]ICA

PROFESIONAL

EN CAMBIADORES DE CALOR

DATOS DE ENTRADA

CAMBIADOR TReE=51
NO PASOS POR TusaOS
NO PASOS POR CAMISA

i

DE LA PLANTA REMOVEDORA DE SULFHIDRICO
4

TEMP,. ENTRADA FLUIDD CALIENTE T} 281.0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDD CALIENTE Te 200,0 GRADOS F
TEMP, ENTRADA FLUIDO FRID TFL 160,0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO Tr2 234,0 GRADOS F
AREA DEL CAMBIADOR A 7484,0 FY 2
TIPD DE FLUJD CONTRARREFLUJOD
GASYD DEL FLUIDD EN LOS TuBOS 550%85,0 LAR/HR
GASTD DEL FLUIDO POR LA CAMISA 601910,0 Lp/HR
CALOR ESPECIFICO POR TUROS 0.,93000 BTU/LB.F
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 0,93000 BTU/LB.F
RESULTADOS DORTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 43,4 GRADOS f
FACTOR DE CORRECCION f¢To» 0,5000
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 21,7 GRADOS F
R 1009
S 0.61
CARGA TERMICA o= 41423446,0 BTU/HR,
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U = 255.0
, ¢soL 0.91
CMIN S12084,1
CMAX 55977643
NTU 3.7
EFICIENCTIA 81,44 0/0
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UNIVERSINAD NACIONAL AUTONOMA OE #EXICO
FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL
CALCULD UE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR
DATDS NE ENTRADA
TR = B - 51 DISKINUYEKDC LAS TFF "IRATURAS DEL FLUIDO FRIC

NO PASOS POR TURNS 4

NO PASOS POR CAMISA 1

TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE 7% 281,0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUTDO CALIENTE T2 200,0 GRADOS F
TEMP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL 150.0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2 224,90 GRADOS ¥
AREA DEL CAMBIADOR A 7484,0 F1 2
TIPO DE FLUJO CONTRARREFLUJO

GASYO DEL FLUIDOD EN LOS TUBOS 550585,0 LR/HR
GASTO DEL FLUIDND POR LA CAMISA 601910,0 LA/HR
CALOR ESPECIFICO POR TURODS 0,93000 BTU/LB.F
CALOR ESPECIFICO PDR CAMISA 0,93000 BTU/LR,F

RESULTADOS ORTENIDOS

NIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 53
FACTOR DE CORRECCION FT, 0,50
DIFERENCTIA OE TEMPERATURA CORREGIDA 28
R

S

CARGA TERMICA B ] 4142344
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Us 207,2
csoL 0.91

CMIN 512044,1

CMAX 559776.3

NTU 3,0

EFICIENCTIA 77,56

]
00
W7

1.09
0.56

6,0

GRADOS F

GRADOS F

BTU/HR,

0/0
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD ODE QUIMICA
TESIS PROFESTIONAL
CALCULN DE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR

DATOS NE ENTRADA

TR -~ E ~ 51 AUMENTANDC LAS TEFMFER.TURAS D

NO PASOS POR TUBOS
NO PASOS POR CAMISA

EL FLUIDC FRIC
8
1

TEMP, ENTRADA FLUIDD CALIENTE Tt 281,0 GRADOS T

TEMP, SALIDA FLUTDO CALIENTE T2 200,0 GRADOS F

TEMP, ENTRADA FLUIDOD FRID TFL 170,0 GRADDS F 150
TEMP, SALIDA FLUIDO FRID TF2 244,0 GRADOS F 214
AREA DEL CAMBIADOR A 7a84,0 FT 2

TIPO DE FLUJD CONTRARREFLUJD

GASTO DEL FLUIDO EN LOS TUBOS
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO POR TUBOS

5505839,0 LB/HR
601910,0 LB/NR

0,93000 BTU/LB.F
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 0,93000 BYU/LB,.F
RESULTADOS ORTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 33,4 GRADOS F
FACTOR DE CORRECCION FT. 0.3000
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 16,7 GRADOS F
R 1,09
S 0,67
CARGA TERMICA Q= 41423446,0 BTU/HR,
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Uwse 31,7
csoL 0,91
CMIN 512044,1
CMAX 559776,3
NTU 4,8

EFICIENCTIA 85,72 0/0



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL
CALCULD DE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR
DATOS DE ENTRADA

ENFRIADOR ECT TReE=53 REALES PARALELD
NO PASOS POR TusDS 2

NO PASOS POR CAMISA 1

TEMP, ENTRADA FLUIDD CALIENTE T1i 200,0 GRADDS F
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 125.0 GRADOS F
TEMP, ENTRADA FLUIDO FRID TFL 90.0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDD FRID Tr2 120.0 GRADOS F
AREA DEL CAMBIADOR A 7140,0 FT 2
TIPD DE FLUJOD PARALELD

GASTO DEL FLUIDO EN LOS TugOS 550585,0 La/HR
GASTO DEL FLUTIDO POR LA CAMISA 1750000,0 LB/HR
CALOR ESPECIFICO POR TUgDS 0,93000 BYU/LB.F
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 1.00000 BTU/LB.F

RESULTADOS OBTENIDOS

DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 54,8 6RADOS F
FACTOR DE CORRECCION FT» 0,8508

DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 46,3 GRADOS F
R 2.50

S 0.27

CARGA TERMICA Q= 38403303.0 BTU/HR,
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Us 116,1

csoL 0,29

CHIN 512084,1

CMAX 1750000.0

NTU 1.6

EFICITENCTIA 67,83 0/0



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL
CALCULO DE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR
DATOS DE ENTRADA

ENFRIADOR CONECTADO EN PARALELD ECT TRege$5)
NO PASOS POR TuBpOS 2

NO PASOS POR CAMISA 1

TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE T! 200,0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 11%.0 GRADOS F
TEMP. ENTRADA FLUIDO FRIO TFL 90,0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2 115.0 GRADOS F
AREA DEL CAMBIADOR A 7180,0 FT 2
TIPD DE FLUJO PARALELO

GASTD DEL FLUIDO EN LOS TUBOS 550585.,0 LR/HR
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA 1750000,0 LB/HR
CALOR ESPECIFICO POR TugO0S 0,93000 BYU/LB.F
CALOR ESPECIFICO PDR CAMISA 1.00000 BTU/LB,F

RESULTADOS OBTENIDOS

DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 49.0 GRADOS F
FACTOR DE CORRECCION FY, 0,8111

DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 39,8 GRADOS r
R 3,80

S 0,23

CARGA TERMICA Q= 43730000.0 BTU/HR,
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Ue 154,1

csoL 0.29

CMIN 512084,1

CMAX 1750000,0

NTU 2.1

EFICIENCTIA 72,55 0/0




UNIVERSIDAD NACICNAL AUTONOMA

FACULTAD

DE QuUIMICA

TESIS PROFESIONAL

CALCULD Ot LA EFICIENCIA

DATOS NE

TR -~ E - 53 CON AUMENTC EX I'NC I7 L
NO PaSO0S POR TuBNS
NO PASOS POR CAMISA
TEMP, ENTRANDA FLUIDO CALIENTE T1
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2

TEMP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2
AREA DEL CAMBIADOR A

TIPO DE FLUJOD

GASTD DEL FLUIDO EN LOS TUBOS
GASTO DEL FLUIDD POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO PDR TUBOS
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA

EN CAMBIADORES DE
ENTRADA

S GASTLS
2
1
200,0
125,0
90,0
115,0
7140,0

PARALELO
550585,0
1775000,0
0,93000
1,00000

RESULTADOS OBTENIDOS

DIFERENCIA MEDIA OE

TEMPERATURA

FACTOR DE CORRECCION FT.,
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA

R
S

CARGA TERMICA

CNEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Uws

csoL

CMIN
CMAX
NTU
EF

0.29

S12044,1
177%5000,0
"r
1 CTENCT A

DE MEXICO

CALOR

GRADOS
GRADOS
GRADDS
GRADDS
FT 2

LR/HR
LA/HR

8TU/LB,
BYU/LB,

0.

F
r
F
F

F
F

56,8
8872
30,0

3,00
0'2’

4437%000,0

124,3

69,

30

GRADOS F
GRADOS F

BTU/HR,

0/0



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL
CALCULC DT LA EFICIENCIA EN CANBIADORES DE CALOR
DAYOS nE EMTRADA

ENFRIADOR DE SOLUCION TIPD ECY TReLeS52

ND PASDS POR Tugos 2
NO PASDS POR CAMISA 1
TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE 71 200,0 GRADOS F
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 11%,0 GRADUOS §
TEup., ENTRADA FLUIDO FRID TrL §0,0 GRADDS ¥
TEMP, SALIDA FLUIDD FRIO Tr2 115.,0 GRADOS ¢
AREA DEL CAMBIADOR A 7180,0 FT 2
TIPO DE FLUJD CONTRARREFLUJO
GASTO DEL FLUIDO EN DS TusDS 550585,0 Lg/HR
GASTD DEL FLUIDD POR LA CAMISA 1750000,0 LB/HR
CALOR ESPECIFICD POR TUgOS 0,93000 BTU/LB.F
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 1.,00000 BTU/LB.F
RESULTADOS OBTENIDODS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 49,0 GRADOS F
FACTOR DE CORRECCION f¢T, 0.811%
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 39.8 GRADOS
R .40
S 0.23
CARGA TERMICA Q= 437%0000,0 BTU/HR,

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA us= 158,1
cs0tL 0,29

CMIN 512064,

CMAX 1750000.,0

NTU 2.4

EF1LCIENCTIA 83,47 0/0



UNIVERSIDAG NACIONAL AUTONOMA ue mensyu

FACULTAD

Le

OE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

CALCULD DE LA EFICIENCIA

DATOS pE

EN CAMBIADORES DE

ENTRADA

ENFRIADOR ECT TR=E=53 REALES CONTRARREFLUJO
2

ND PASOS POR TupnS
ND PASOS POR CAMISA
TEMP, ENTRADA FLUIDD CALIENTE T1
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2

TEMP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL
TEMP, SALIDA FLUIDO FRID Tr2
AREA DEL CAMBIADOR A

TIPO DE FLUJO

GASTO DEL FLUIDO EN L0OS TUBOS
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO POR Tug0s
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA

1
200,0
115,0
104,0
129.0
7140,0

CONTRARREFLUJO

550585,0

1750000,0
0,93000
1.00000

RESULTADOS OBTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA
FACTOR DE CORRECCION FT,
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA

R
)

CARGA TERMICA

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U =

csOL

CMIN
CHAX
NTVU

0.29

312084,1
1750000,0
5.3

EFI1CILENGCIA

CALOR

GRADOS F
GRADOS F
GRADOS F
GRADOS F
FT 2

LB/HR
LR/HR
BTU/LB.F
BTU/LB.F

32.2 GRADOS F
0,5000
16,1 GRADOS F

3,40
0.26

43523744,0 BTU/HR.

378.9

98,30 0/0



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

CALCULD DE LA EFICIENCIA EN CARBIADORES DE CALOR

DATOS DE ENTRADA

ENFRIADOR DE GAS ACIDG PRIMARIA TReEe=ST

NO PASOS POR TUBOS 2
NO PASOS POR CAMISA i
TEMP, ENTRADA FLUIDD CALIENTE T1 249,0 GRADCS
TEMP, SALIDA FLUIDOD CALIENTE T2 182.0 GRADOS
TEmP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL 90.0 GRADOS ¢
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO Tre 115.0 GRADOS ¥
AREA DEL CAMBIADOR A 3076,0 FT 2
TIPD DE FLUJO CONTRARREFLUJO
GASTO DgL FLUIDOD gN LOS TuBOS 93125,0 LB/HR
GASTO DEL FLUIDN POR LA CAMISA 1530000,0 LR/HR
CALOR ESPECIFICO PODR TUBOS 1,00000 BTU/LB.F
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 1,00000 BTU/LB.F
RESULTADDS OBTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 111,7
FACTOR DE CORRECCION fT, 0.9770
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA 109,1
R 2.68
S 0.16
CARGA TERMICA Q= 6239375,0
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U e 18,6
csoL 0,06
CMIN 93125.0
CHMAX 1530000.0
NTU 0.6

EFICcLENETLTA 45,37

GRADOS F
GRADOS F

BTU/HR,

0/0




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONDMA DE MEXICO

48

FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL

CALCULO DE LA EFICIENCIA

EN CAMBIADORES DE

DATOS DE ENTRADA

CALCULD ND 73 = 131,0
ND PASOS POR TUBDS
ND PASOS POR CAMISA

[}
1

TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE T 390,0
TEMP., SALIDA FLUIDO CALIENTE T2 200,0
TEMP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL 100,0
TEMP, SALIDA FLUIDD FRID Tr2 170.0
AREA DEL CAMBIADOR A 662,0
TIPO DE FLUJOD CONTRARREFLUJO
GASYD DEL FLUIDOD EN (OS TypOs 43800,0
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA 189000,0
CALOR ESPECIFICO POR Tug0D$s 0,60500
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA 0.49000
RESULTADOS ORTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA
FACTOR DE CORRECCION FT,
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA
R
)
CARGA TERMICA Q=
COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U =
csoL 0,36
CMIN 26499,0
CMAX 73010.,0
NTU 1.4
ERE e LENE LA

CALOR

GRADDS F
GRADOS F
GRADOS F
GRADOS F
FT 2

LR/HR
LB/HR
BYU/LB.F
BTU/LB.F

152,.2
0,8917
135.7

2.74
0.24

5110700,0

56,9

69.81

GRADOS ¥
GRADOS ¢

B8TU/HR,.

0/0
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FACULTAD
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DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

CALCULD DE LA EFICIENCIA

DATOS oE

SOLUCION DE FOSFATO AL 30 %
NO PASOS POR TumOsS
NO PASOS POR CAMISA
TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE T}
TEMP, SALIDA FLUTIDD CALIENTE T2

TEMP, ENTRADA FLUIDO FRIO TFL
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2
AREA DEL CAMBIADOR A

TIPO DE FLUJO

GASYO DEL FLUIDD EN LOS TUBOS
GASTO DEL FLUIDO POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO POR TUgOS
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA

EN CAMBIADORES DE

ENTRADA

2
1
150.0
90,0
68,0
90,0
163,0

CONTRARREFLUJD
20160,0
41830,0

0,75700
1,00000

RESULTADDS OBRTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA
FACTOR DE CORRECCION fT.
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA

R
S

CARGA TERMICA

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA U e

csoL

CMIN
CHAX
NTU
EF

0,37

15261,1
41630,0
2.0
ICTENCI A

CALOR

GRADOS F
GRADOS F
GRADOS r
GRADOS F
FT 2

Lu/HR
LA/HR
BTU/LBWF

3709
0,8083
30,6

2.73
0.27

915667,2

183,5

79.%3

GRADOS F
GRADOS r

BTU/HR,

0/0
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FACULTAD DE QUIMICA
TESIS PROFESIONAL

CALCULD DE LA EFICIENCIA EN CAMBIADORES DE CALOR

DATOS DE ENTRADA

CALCULO WNO_ 101 = 303
NO PASOS POR TumDS
NO PASOS POR CAMISA
TEMP, ENTRADA FLUIDD CALIENTE T1
TEMP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2

TEmMP, ENTRADA FLUIDO FRIOD TFL
TEMP, SALIDA FLUIDD FRIOD TF2
AREA DEL CAMBIADOR A

TiPO DE FLUJO

GASTD DEL FLUIDO EN LOS TugOS
GASTO DEL FLUIDD POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO POR TUBDS
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA

b
1
230,0
150,0
100,0
160,0
151.0

CONTRARREFLUJO
15000,0
6000,0
0,45000
1,00000

RESULTADOS OARTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA

FACTOR DE CORRECCION FT,

DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA

R
S

CARGA TERMICA

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA Ua

csoL

CMIN
CMAX
NTU

0,89

6000.0
6750,0
1.8

EFICIENCTIA

GRADODS F
GRADODS F
GRADOS ¥
GRADOS F
FT 2

La/HR
Lu/HR

BTU/LB.F
BTU/LB,F

59,4
0,7016
al,7

1.33
0,86

360000,0

7.2

60,94

GRADODS F

GRADOS F

BTU/HR,

0/0
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA

FACULTAD

DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

CALCULO DE LA EFICIENCIA

DATOS nE

DE MEXICO

EN CAMBIADORES DE CALOR

ENTRADA

GASOLINA DE CARGA VS GASOLINA ESTAEILIZADA

NO PASODS POR TuBOS
NO PASOS POR CAMISA
TEMP, ENTRADA FLUIDO CALIENTE T1i
TEWP, SALIDA FLUIDO CALIENTE T2

TEMP, ENTRADA FLUIDOD FRIO TrFL
TEMP, SALIDA FLUIDO FRIO TF2
AREA DEL CAMBIADOR A

TI1PD DE FLUJO

GASTO DEL FLUIDO EN LOS TUBOS
GASTO DEL FLUIDOD POR LA CAMISA
CALOR ESPECIFICO POR TugO0S$S
CALOR ESPECIFICO POR CAMISA

320.0
1330

92,0
275.0

CONTRA

0,44
0,48

1712,0

RREFLUJD
30320,0
30%90,0

000

000

RESULTADOS OBTENIDOS
DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA
FACTOR OE CORRECCION rT»
DIFERENCIA DE TEMPERATURA CORREGIDA

R
S
CARGA TERMICA

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA

csoL

CMIN
CMAX
NTU

U e
0,99

13340.8
13459,6
8.6

EFTCLIENE S N

GRADOS

GRADOS
GRADOS

GRADOS
FT 2

LB/HR
LB/HR

BTU/LB.
aTu/LB.

0.

F

F
F

F

F
F

43,0
5000
21,5

xloz
0.80

2463106.8

67,0

89,

93

GRADOS F
GRADOS F

BTU/HR,

0/0
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DF IIMIGA
DEFSINNAL

FN fAMRTADNRES NE

TATNS F ENTRANA

TReFabh RFDESTILACINY  NNNENSANNR

NO PASNS POR Tymrns
N PASIS PR CAMTSA
TEMp. ENTRANA fFLolnn CALIFNTF  T1
TEMP. SALIDA FLUTDD CALIFENTF T?

TEMp. ENTRADA FILulDO FRIN TFL
TEMP, SALINDA fFrulpnt gRIN Tg?
AREA NCL cAmmIANNR A

TIpnt NE FLU N

GASTO DEL prLalpn EN LOS TysNs
GASTY DEL FLUIDN POR LA cA4TSA
CALNR FSPECTFICN POR Tuygns
CALNR FESPECTEICN POR CAMISA

RFS
NTFERFNCIA nF)Ia DE
FACTNR DF CNRRECPAIN

2
1
268,0
110,0
30,0
110,0
873,0

PARALELN
3502,0
203n000.0
7.30000
1.,00000

ULTADNS NaTENIDOS

TFUPFRATIRA

N FTs

NTFERFNCTA DF TE4PFRATURA CNRREGIDA

it}

&

CARGA TER4ICA

COEETCIENTF NDE TRAMSFFRENCTA U =a

reiL

ruIN
roAx
T

Y13

255648.6
203000.0
2.9

EFL1S&TENRETER

CALOR

GRADNDS
GRADOS
GRADOS
GRADDS
FT 2

LasH4R
Ln/HR

RTU/LR.
RTU/LR.

Ne

nmmm

F
F

66,8
8253
55.1

7.90
0,11

4060000,0

84,4

8S,

35

GRANOS F

GRADDS ¥

BT1/HR,

0/0
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uwEx1¢0

GRADDS F
GRADCOS F
GRADOS ¥
GRADOS F
FT 2

La/HR
LR/HR
BTU/LR.F

FACULTAD QIMICA
TESIS PRUOFESINONAL
CALCIH N D5 LA EFICTIEqrTA  FN CAMRIANDORFES NE CALOR
NATAS nF ENTRANA
TRaFeb? AnSORRENNT NF RFpLUJD  CON ARLA NE ENFRIAMENTN
NO PASOS POR Tuans ?
NN 2aS0S POR CAMISA 1
TEMP, ENTRANA Ft IDO CALIENTFE  T1 259,0
TEMP, SALIDA FLHTND CALIFNTF v? 115.0
TEMP, ENTRANDA FLUIDDY FRIN T, 90,0
TEMR, SALIDA Fi0IDN FRIN Tr? 115.0
AREA DEL CA=a3IANAR A 161.0
TIPON DE FLU N PARALELD
GASTN DEL FLntIDY EN LTS TURDS 10000,0
GASTU DEL FLuIDA POR LA CAMISA 57700,0
CALNR ESPECTFICN POR Tugn$ 1,00000
CALNR ESpECTFICN POR CAMISA 1.70000

RFSULTANNS NaTENINGS
MFNnla DE TFMPFRATIIRA

NTEERFNCTA

cACTNR DE CNRRECATION FT,
NTFERFNCIA OF TEPERATURA CORREGINA

Q

fARSA TER «ICR

EEPTELEATE W
Sl

FFrIC1

Q0 =

TRAMSFFRE fcTA U =

0.17

10000,0
57700.0
2.4

ENGC T A

BYU/LR.F

1422500.0

160.9

81.15

GRADOS F

GRANDOS ¢

BTI/HR.

0/0
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HACINNAL AUTNANAMA DF MEXTICO

DE  QUIMICa

PROFESINNAL

FN CAMRYADORES DE CALOR

NATNS nF ENTRANA
TR = E = 613 NEPROPANT 7ADNR AGLA
NO PASOS POR TuwNS 1
NO PASNS POR CAMISA 1
TEMP. ENTRANA FLOINDN CALIENTE T1 115:0 GRADOS F
TEMP., SALIDA FLUTNU CALTENTF T? 100,0 GRADOS F
TEMP, ENTRADA FL:1DN FRTN TFL 90.0 GRANOS F
TEMP, SALIDA fFLulDN FRIN Te? 100,0 GRADOS F
AREA DEL CAmmlannr A 400,0 FT 2
TIPN DE FLU N PARALELD
GASTN DEL #LuInn EN LOS Tyans 37310,0 LR/HR
GASTN DEL FLUIDN PIR LA CAMISA 36690,0 LA/HR
CALNR ESPECTIFICN POR TUgNS 0,65400 BTU/LA.F
CALOR ESPECTFICN POR CAMISA 1.,00000 BTU/LR.F
RFSULTANNS (ORTENINOS
NTHFERFNCTIA MFNIA DE TEMPFRATIIRA 12.3
cACTAR DF CORRECRTINN FT, 0.8033
NTFERENCTA DF TFMPERATURA CORREGIDA 9.9
o 1.50
S 0.40
CARGA TERMICA Q= 366900,0
CAEFTICIENTF NDF TRANSFFRENCTA U s 61.7
csOL Nab7
cIN 24400,7
CMAX 36690.0
T 1.5
F&E 2T 8B g & 55.76

GRADOS F

GRADOS F

BTU/HR,



DIF. MEDIA FACT. DIF, TEM

CAMBIADOR  TEMPERATURA  TEMPERATURA  AREA  GASTQ  GASTO DE DE PERATURA CARGA  COEFICIENTE

FRIO °F CALIENTE °F EN FLUIDO  FLUIDD  TEMPERA CORREC CORRE-  TERMICA DE TRANSFE- EFICIENCIA

£ s E s FT FRIO CALIENTE TURA~ CION GIDA RENCIA
TR-E-51 A 160 734 2817 200 7484 550,585 . 601910 - 43.4  0.50  21.7-  41,423.44% 255.0  81.44 %
TR-E-51 B 150 224 281 200 7484 550,585 601910 5304 0.50  26.7  41,423.446 207.2  77.56 %
TR-E-51C 170 244 281 200 7484 550,585 601910 33.4  0.50  16.7  41,423.446 331.7 8572 %
TR-E-53RP 90 120 200 125 7140 550,585 1750000 54.4  0.85  46.3  38,403.303 6.1 67.83 %
TR-E-53DP 90 15 200 N5 7140 550,585 1750000 49.0 0.8  39.8 43,750,000 154.1  72.55 %
TR-E-53 AG 90 115 200 125 7140 550,585 1775000 56.4  0.88  50.0  44,375.000 1243 69.30 %
TR-E-53CR 90 15 200 115 7140 550,585 1750000 49.0  0.81  39.8  43,750.000 154.1  83.47 %
TR-E-57 90 15 249 182 3076 93,125 1530000  111.7  0.97  109. 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 %
$-FOS-30° 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 59.4 070 4.7 360,000 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 %
TR-E-59D 90 1ns 182 115 3904 112,650 434000 42,6 0.80  34.4  108,500.220 80.7  86.32 %
TR-E-60 90 110 268 110 873 3,502 203000 66.8  0.82  55.1 4,060.000 84.4  85.35 %
TR-E-62 90 Hs 259 15 161 10,000 57700 68.0  0.81 557 I,442.500 160.9  81.15 %
TR-E-63 90 100 115 100 600 37,310 36690 12.3  0.80 9.9 366.900 61.7  55.26 %
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CAPITULO 1V,

COSTOS

COSTOS DE OPERACION.

Para calcular los costos hay que tomar en cuenta tres tipos de cam-
biadores de calor que son los enfriadores los cuales utilizan agua, los
reherbidores que utilizan vapor a una presion determinada y los cambiado
res propiamente dicho.

Cuando se usa agua como medio de enfriamiento hay que tener cuidado
con la corrosion; el agua es corrosiva al acero sobre todo cuando la tem
peratura de pared de los tubos es elevada y si hay aire presente disuel-
to por lo que es conveniente el aqgua circule por el interior de los tu--
bos y que el material de los tubos sea no ferroso como es bronce, cobre,
aluminio, laton y demas aleaciones. La coraza si conviene que sea de ace
ro o de metal ferroso, no habiendo problemas serios por corrosion del ca
rrete o en la tapa de la cabeza flotante puesto que estas partes se ha--
cen de hierro vaciado o acero vaciado. Los vaciados son relativamente pa
sivos al agua y se permiten tolerancias para la corrosion sobre los re--
querimientos estructurales a un costo bastante bajo, haciendo los vacia-
dos mds gruesos. Los cabezales de tubo o espejos se pueden hacer de pla-
ca gruesa de acero, con tolerancia de 1/8 de pulg. sobre los requerimien
tos, si se hace la placa de latén o aluminio no es necesaria la toleran-
cia.

Cuando el agua se mueve a baja velocidad a través de los tubos se -
formard lodo y lama que resultan de la accion microbiana y serfa arras--
trado si hubiese turbulencia.

El agua de enfriamiento rara vez es abundante o se puede disponer -
sin costo, generalmente se tienen que usar torres de enfriamiento, las -
que reducen la cantidad de agua al 2% del agua requerida. El agua de rio
usualmente debe filtrarse a través de mallas movibles y bombearse. Cuan-
do se usan torres de enfriamiento, el costo del agua se determina por el
del agua fresca, bombeo, gasto de los abanicos y depreciacidn.

Cuando se usa el agua como medio de enfriamiento, es posible circu-
lar una gran cantidad de agua con un pequeno margen de temperatura o una
cantidad pequeda con un margen grande de temperatura. Naturalmente el =--
rango de temperatura afecta la DMLT. 3 se usa una cantidad qrande, tp -
estara mids alejada de Ty y se necesitara menos superficie a resultas de
una mayor DMLT} Adn cuando esto reducirad la inversion inicial y los car=
gos fijos, puesto que la depreciacion y mantenimiento sera también menor
los costos de operacion aumentaran debido a la mayor cantidad de acua. -
Es claro que debe haber un optimo entre las dos condiciones: nucha agua
y poca superficie o poca aqua y mucha superficic.
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En seguida se supone que la presion del agua en la linea es sufi---
ciente para vencer la caida de presion del intercambiador y que el costo
de aquella se realciona unicamente con la cantidad que se usa. También -
se supone que el enfriador trabaja a contra-corriente de manera que -~ -
At = DMLT, si la aproximacion es pequefia 6 si hay un cruce de temperatu-
ra la derivacion siguiente requiere una estimacion de F, por lo que la -
DMLT se multiplica.

El costo total anual de intercambiador a la planta sera la suma del
costo anual del agua y de los cargos fijos que incluyen mantenimiento y
depreciacion.

(costo de agua/lb) + (cargo fijo anual /Ft2) (ft2)

]

Ct

i}

Q =wc (ty = t]) = VA (DMLT)
substituyendo el valor de w y el de A

w =0Q/(c{ty -~ ty)) y la superficie A = Q/V (DMLT)

quedando
ct = Q0Cy + CeQ
c(to-ty) V(DMLT)
En donde Q = hr de operacion anual

Cy = costo del agua/lb
C¢ = cargo fijo anual /ft2

De aqui los valores para calcularse son el cargo fijo anual (C¢) vy
el costo del agua (C,)

Cy = QOCy + _CfQ
c(ty=ty) V(DMLT)

Para poder efectuar el cdlculo es necesario particularizar para to
mar valores de un ejemplo como es el TR - E - 53.

Q = 43,750,000 Btu/hr
c = 1.0, Btu/lb’F
tz = 'ISQF
4 = 90 F
0 = 8,400 hr.
v = 154.1 Btu
hir. ftz F
DMLT = 49°F

El costo del agua (Cw) es de .007 $/m3 se utilizan en este enfria-
dor,
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1,750,000 1b/hr. x 453, Kg 453
1. 1b 1750
2265
792,750 1t/hr 1000 cm3 317
1 1t. 453

792750 Kg/hr
792.7 x 106 cm.3/hr 1 m3

I x 10° ¢cm
1 1t. - 1000 cm.3
792.75 m3 / hr
$/1b. 1 m. = 100 em.
792.75 x .007 = m3/hr  $/m3 1 m3 = 1,000,000 cm.3
5.55 $/hr 792.75
.007
5.54925

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

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

b
| Kg. = 1000 cm.3
.007 $/m3
1 1b. = 453, cm.3
' m.3 = 7 1b.
i m3 = 1,000,000 cm.3
.007 §§ 1 m3 453, cmd 3.171 x 1078 $/1b
M 1 x 100 cm3 b
Ca fijo (C | d 2.40 = Bt
rgo fijo (C¢) anual es de § v gft -

Costo unitario es de 8.$ por pie2

se considera 20% reparaci6n y mantenimiento
10% depreciacidn
30%

8 x .30=35 2.4

Cr = 43.75 x 100 x 8400. x 3.171 «x 107°
I x (115 - 90) — 25
L.66 x 106 116.53 x 106

25
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2.40 x 43,75 x 106 105. x 106

154 .1 x 49 7.57 x 103
13.8 x 103

Cr = 4,660,000
13,800

$ 4,673,800

Costo total anual $4,673,800.

El cdlculo anterior se hizo para un enfriador y se toma en forma in-
dependiente de los cdlculos a efectuarse para otros tipos de cambiadores
en donde se efectua otro estudio como es el caso de los calentadores o re
boilers en donde se utiliza como medio de calentamiento el vapor, el cual
introduce algunas dificul tades como es la corrosion debida a el condensa-
do caliente, el cual debe evitarse que se acumule dentro del intercambia=-
dor donde el contacto con las parte metdlicas causa damos. Las |ineas de
condensado deben conectarse con bastante cuidado, puesto que puede descen
der la presion a una presion menos que la atmosferica creando un vacio y
acumulando condensado en el intercambiador hasta bloquear toda la superfi
cie disponible para la transferencia de calor. Sin superficie, el vapor -
continua sin condensarse y mantendrd su presion de entrada lo suficiente
para expeler algo ¢ todo el condensado acumulado, restituyendo la superfj
cie. La operacion de calentamiento se hard ciclica y para vencer esta di-
ficulEada y obtener un flujo uniforme serd necesario emplear una trampa o
succion.

Es ventajoso en el calentamiento conectar el vapor a los tubos del -
calentador en lugar de a la coraza. En esta forma, puesto que el condensa
do puede ser corrosivo la accion se confina al lado de los tubos solamen=-
te, mientras que si el vapor se introduce en la coraza pueden danarse am-
bos. Cuando el vapor fluye a través de los tubos de un intercambiador no
hay necesidad de mas de dos pasos en los tubos. Puesto que el vapor es un
fluido que se condensa isotérmicamente, la diferencia verdadera de tempe-
ratura At y DMLT son iguales.

El método para estimar el costo del vapor de escape es de 1/L4 a 1/8,
el costo del vapor de proceso o vapor vivo. Adn cuando posee un alto ca--
lor latente, el vapor de escape tiene un valor limitado en el proceso, =-
cuando el fluido debe calentarse a temperatura cercana o superior a la --
del vapor de e.cape, todo el calentamiento puede hacerse en una sola cora
za usando unicamente el vapor de proceso. Como una alternativa, la carga
de calor puede -er dividida en dos corazas, una que utilice tanto calor -
de escape como sea posible y la otra usando el mencr vapor de proceso po=
sible. Exto no- conduce a lo siquiente i la temperatura de salida del --
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fluido frio se hace aproximar a la temperatura del vapor de escape lo mas
cercano posible, resultard un At pequefio y el intercambiador resultard --
grande. Por otra parte, si la aproximacion no es tan cercana entonces el
costo de operacion aumentard debido a la cantidad mayor de vapor de proce
so requerida.

Se supone que la caida de presion, costo de bombeo y coeficientes to
tales son idénticos en un arreglo pare un intercambiador simple y uno do-
ble. Los cargos fijos por pie cuadrado de superficie son constantes, aln
cuando esto no es estrictamente cierto. La ecuacion del costo se toma co-
mo la suma del vapor y cargos fijos y debido a que el vapor condensa en -
forma isotérmica tenemos que At = DMLT.

En este caso como en el del enfriador tenemos que hacer el calculo -
para un solo ejemplo que es el TR - E - 62.

Cr=we (t = t)) 0 Cg + ACp + we (t, = t) OCp + AyCE

Cy = costo total anual‘
0 = total hr. operacion anual
Ce = costo del vapor de escape
Cg = cargo fijo anual
Cp = costo del vapor de proceso
Te = temp. del vapor escape .
Tp = temp. del vapor del proceso F
w = L0,000 Ib/hr
c = 1.0
t - ty= 259 - 115 = J4L°F
A 161 ff2

costo de vapor 14 $/ton.

b x 453 =  g3.4 _$  Atom 453 Kqg  1b_
1000 x 843 8.430000 x 10 ton 1000 Kg 1 1b tu
6

7.52 x 10~ $/Btu

Cr=wec (t = t)) 0 Cg + ACE +we (t, - t) 0Cy

w = 10,000 Ib/hr
¢ = 1. Btu/lb'F
£E 5 7
= llS:F
Cp =14 § 1 Ton 1 1b_ t, = 259°F
ton 2200 Ib 8L3. Etu 0° = 8000 hr.
CE = 1.89 x 10-6 S/Btu
C_=__ 14 =7.56x 10765t = 7.5 x 1076 §/8tu
P 2200 x 843. Btu A" = 161 12
Ee = 258 §21¢?
Cg = 1.89 x 1076 5
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Cr =80 x F.89 (t - ) #1861 x 2,40+ 80 x 7.56 (tp - t)

151.2 €t - &) + 386.4 + 60L .8 (ty = t)
(138 = 115) (259 - 138)

23 121

3,477.6
386.4
_73,180.8

Cp= § 77,0448

La cantidad de calor recuperada en el intercambiador solamente tiene
gran influencia sobre su tamano y costo, puesto que la diferencia verdade-
ra de temperatura en el intercambiador se aproxima a cero cuando la recupe
racion se aproxima a 100%. Por otra parte, el calor no recuperado en el in
tercambiador debe eliminarse o afadirse, a través de un uso mayor de vapor
en el calentador y agua adicional en el enfriador lo que aumenta los cos--
tos iniciales de los dos, asi como un costo de operacion. Estos arreglos -
sugieren la presencia de unadistribucion optima de temperaturas, de modo -
que los cargos fijos y de operacidén se combinen para dar un miniro.

En los procesos tal como los que se emplean en el agotamiento de la -
gasolina del gas natural y proceso de absorcidn y destilacion, (aun cuando
la columna de destilacion y el absorbedor no intervienen en el analisis)

El gas natural que viene del suelo estd cargado con vapores de gasolina -=
que adquiere un alto precio cuando se separa del gas natural y se condensa
El gas entero entra al absorbedor donde se pone contacto con un absorbente
usualmente un 1iquido no viscoso en el que la gasolina se disuelve selecti
vamente. El gas de salida, al cual se le han reducido los vapores de gaso-
lina se llama gas agotado. El absorbente sale de la torre con los vapores
disueltos y se conoce como aceite entero. El aceite debe alimentarse a una
columna de destilacidn, donde la gasolina y el aceite se separan por desti
lacion del vapor. El aceite que sale del fondo de la columna de destila=---
cion se encuentra substancialmente libre de soluto, siendo aceite agotado.
La absorcion se favorece por bajas temperaturas mientras que lo contrario -
es verdadero para la destilacion, de manera que la gasolina pueda vaporizar
se del aceite. El intercambiador, calentador y enfriador se representan en
la fig. 11.1 por E}H y CR. Las temperaturas del absorbedor y a la columna -
de destilacion, se consideran fijos por condiciones de equilibrio, (cuyas
definiciones escapan a los propositos del presente estudio).

Las temperaturas del vapor y del agua se fijaran también. El nicleo -
del problema se localiza en determinar la temperatura de salida del inter-
cambiador Tx o Ty, cualquiera de ellas fija a la otra, de manera que el -=-
costo anual de las tres unidades de transferencia de calor sea minimo.
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Si Cz, Cy y Ceg son los cargos fijos anuales por ft2 de intercambia-
dor calentador y en$r|ador y s0 Ag, Ay y ACR son sus superficies, los cin
co elementos de costos son:

.- Cargo fijo del Intercambiador CpAg
.= Cargo fijo del calentador CyAy

.= Costo del vapor Cg $/Btu

.- Cargo fijo del enfriador Cerer

.- Costo del agua C, S$/Btu

o Fweon —

La superficie de cada unidad A = Q/VAt depende de su diferencia ver-
dadera de temperatura. En cada parte del equipo sin embargo, la diferen--
cia verdadera de temperatura depende ya sea de Ty O Ty.

Para obtener una expresion para el costo minimo serd necesario dife-
renciar el costo anual con respecto ya sea a Tx 6 Ty vy resolver para ---
cualquiera de ellas después de igualar a cero la derivada.

La ecuacion para el costo total anual se obtiene después de eliminar
Ty mediante el uso del grupo adimensional R.

Cy = CEWC (T) - Ty) in (O-R)Ty=t; + RTx . Cy¥c
VEi(]'R)T] + (R=1)Tx) ™ = £ VR
In  To-T)-RT) + RTx + €0 WC(tp=t]=RT|+RTy)
Ts = ity
+  CeRWC (Tx=Tp) In Tx =ty
- 1 . - ¢ S —
Ver(Tx=t5)=(To-t;) e
* C,OWC (Ty-T,)
0 = Cs0+C,0 + CH |
VH (R{Tx~Tr) # (Tw—t7))
+ C !
CR { b @ = i
(t t9) In (7 tt)
: X 2
VeR  ({Ty=Ty) + (g - t5)) (T, = ¢
1
* Lo (Te = Tg)
Vep  (0=T) #= {17 = t3)) (Tx=t5)
- c
_E. (T3 & 1] L

Ve (T=t) + R {T-T))) (Tx=11)
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Actualmente donde la disposicidon de la temperatura justifica obtener
un optimo, la operacion sera lo suficientemente grande para permitir el -
uso de verdaderos flujos a contracorriente en todo el equipo. Cuando el -
tipo de flujo en el intercambiador se desvia del verdadero flujo a contra
corriente, el problema es mas dificil de resolver y menos directo sin em-
bargo, si Fr se coloca en el denominador del Gltimo término de la ecua---
cion, se puede obtener una ecuacidn simplificada de prueba y error para -
sistemas que usan intercambiadores 1-2, 2-4 etc. para lo cual debemos dis
poner de datos extensivos sobre cost s de equipos instalados y cargos fi-
jos de los intercambiadores, ya gue el costo por ft2 de superficie varia
también con el tamafo del intercambiador, los costos relativos (por pie -
cuadrado) de superficie disminuyen de los intercambiadores peguerios a los
grandes. Usualmente se llega a los cargos fijos como un porcentaje del ==
costo inicial por pie cuadrado (30%) y varia tanto con el tamafo 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 COS7OS DE MANTENIMIENTO.

Para calcular el costo de mantenimiento debe considerarse la mano de
obra, el costo del material el nimero de horas; para efectuar este cdl
culo nos valemos de una breve descripcion del trabajo a efectuarse, si-
guiendo una ruta critica para hacer con esto que disminuyan las horas -
de paro de la planta y que el mantenimiento sea mas efectivo.

TRABAUJOS PREM |1 OS

COSTOS
ES p RECURSOS DURACI ON MANO DE OBRA
Engrasar vdlvulas de 2 Engrasadores 8 hr. S 106.24
bloqueo del equipo
por reparar.
Retirar instrumentos I Instrum. la. 8 hr. $ 153,54
(Termopares, mandme- 1 Ayud. lInst.
tros, termometros,
etc.) de los bancos de
camb. para evitar de-
terioro.
Preparar 1{neas y man 1 Tubero 5 hr. S 96.10
gueras para vaporizar 1 Ayudante
y lavar el equipo.
Efectuar limpieza a 6 Obreros Grals. 10 hr. $ 364.00
los sistemas de drena
jes de ta planta.
Revisar contacto de | Operario Elec. 8 hr. $ 153.54
alumbrado, soldadura, 1 Ayudante
e instalar extensio-
nes eléctricas para
reflectores en trab.
nocturnos.
Revisar y reparar en U4 Operarios 16 hr. $1,227.00

caso necesario herra- 4 Ayudantes
mientas y equipos de

maniobra que se utilji

zaran durante la repa

racién (poleas, grdas,
compresoras, guinches,

andamios, etc.)



DESCRIPCION

Preparar equipo de se-
guridad personal (guan
tes, cascos, mascaras
antigas, etc.)

Preparar Juntas ciegas
para bloquear el equi-
pc por reparar.

Reparacion instalar
juntas ciegas para
bloqueo de eq.

Destapar cambiadores
de calor por reparar

Sacar haces

Inspeccion de haces

Limpieza y reparacidn
de haces.

Inspeccidn ocular in-
terna y calibracion
de las corazas.

Limpieza y reparacion
de las corazas y
accesorios.

Colocar haces en las
corazas.

Pruebas hidraulicas
por fuera de los tu-
box.
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RECURSOS

DURACION

I Operario
1 Ayudante

1 Soldador L
1 Ayudante

1 Tubero 8
I Ayudante

Paileros 16
Ayudantes
Obreros Grals.

w o O

Paileros 16
Ayudantes
Operador Grua
Ayud. Op.Gria

= =08 OV

Operario Espec. 8
Ayudante

2 Paileros 48
2 Ayudantes
10 Obreros Grals.

2 Oper. Especia. 8
2 Ayudantes

Soldadores 24
Paileros

Ayud. Sol.

Ayud. Pail.

NN NN

Paileros 20
Ayud.

Oper. Gria

Ayud. Op. Gria

— B2 O O

Pailero: 12
Ayudante

Bl

L4 hr.

.

.

o

hr.

b .

hr.

hr.

nr.

C0OSTOS
MANO DE_QBRA
§ 76.76
$ 76.76
S 153.54
$1,987.99
$2,074.69
$ 153.54
$4,750.68
$ 307.08
S1,842 .48
$2,768.07
S 921.24
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CO0OSTOS

DESCRI1 PC1ON RECURSOS DURAC! ON MANO DE OBRA
Instalacicn de concha L Paileros 8 hr. $ 613.50
flotante. 4 Ayudantes
Pruebas hidraulicas 4 Paileros 12 hr. $ 921.24
por dentro de tubos + Ayudantes
Colocar tapas y 4 Paileros 8 hr. $ 613.50
accesorios 4 Ayudantes
Pruebas hidraulicas 4 Paileros 10 hr. $ 766.90
finales. 4 Ayudantes
Retirar juntas ciegas 1 Tubero 8 hr. $ 153.54

1 Ayudante
Instalar instrumentos 1 Op. Instrum. 8 hr. $ 153.54
de los bancos de | Ayudante
cambiadores de calor.
Retirar y desmantelar 4 Operarios 8 hr. $ 613.50
equipos de maniobras 4 Ayudantes
utilizados en repara-
cion.
Retirar extensiones 1 Op. Electr. 8 hr. $ 153.54
eléctricas utilizadas 1 Ayud.
en trabajos nocturnos

COSTO $ 21,202.00 + 30%

COSTO TOTAL $ 27,562.53
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CONCLUSIONES

Después de haber efectuado el calculo de las eficiencias se ve que es
necesario darle mantenimiento a los cambiadores TR-E-57 y TR=-E-63 cuyo -
valor encontrado fue muy bajo, incrementando el costo de operacion.

Con lo que respecta a los demds cambiadores el costo de mantenimiento
es mayor que el de costo de operacion aunque haya variado la eficiencia
por 1o que es preferible darle mantenimiento lo mids esporadico que sea -
posible tratando de operar la planta en forma continua.

Actualmente se estd llevando a cabo el mantenimiento en forma anual -
pero calculando las eficiencias y efectuando pruebas (como el de grosor
de las paredes) en el equipo para saber en que condiciones se encuentra
y cuantificar sus dafos, se puede efectuar dicho mantenimiento cada 18 -
meses, ahorrandose por este concepto varios miles de pesos.
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