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INTRODUCCION

Mucho tiene que ver la Ingenieria Quimica con algunas
de las dificultaldes que se presentan al interaccionar la
transferencia de calor con otros mecanismos; tales como la
transferencia de calor en flujo turbulento; radiacibn atra
vés de gases luminosos; la ebullicién y la condensacién.

El uso y aplicacién de la condensacibén, ha sido y es
dle mucha importancia en la Industria del Petrdéleo y en la
Petroguimica.

Desde los estudios pioneros de Nusszelt, se han inves-
tigado algunos problemas de la condensacién; tales como la
formacién de niebla, extratfios efectos hidrodinédmicos, pre-
sencia de incondensables, etc. Sin embargo, un problema
en el que no se ha profundizado mucho, es la condensacién
de vapores de liguidos inmiscibles. Pocos estudios experi-
mentales se han efectusdo y la teoria es relativamente es-

casa.

Aungue el fenbmeno de conlensacién puede presentarse
aunado a un desobrecalentamiento de los vapores y a un sub
enfriamiento del condensado, dentro de una misma unidad,
el presente trabajo se enfoca a la zona donde ocurre la con
densacién; y en particular, a la trayectoria donde se pre-
senta la condensacidén de mezclas de vapores que forman 1li-
quidos inmiscibles.

Asi mismo, se analizan los diferentes modelos y corre-
laciones que tratan de explicar el fendémeno de la conlensa-
cibn de vapores de 1fyuidos inmiscibles.

El modelo de "Nucleacién Controlada" de Sykes Jr., que
se selecciona, estd de acuerdo al mecanismo de condensacién
que es m4s probable que ocurra y el cual, considera impor-
tantes variables que no se habian destacedo, por ejemplo:
la tensién superficial y la cafda de temperatura através de



las fases inmiscibles,

Jon el ovjeto de orecisar mejor el disewo tédrmico
glooal de un equino de condensacién, se considera el efec
to ue, como incondensable, puede tener el vapor Jde agua
en la zona donde s6lo condensa el hidrocarburo,

Posteriormente, se ilustra la aplicacién del molelo
seleccionado pzra predecir el coeficiente de transferencia
de calor; asi como un anélisis de los resultados con los
cdlculos comparativos que sSe obtienen al aplicar otros mo-
delos Je refereancia, tales como el de "Superficie Comparti
da" de Berhardt y Westwater; y el método Je la Zia. Kellogg.

Finalmente, se hace un interesante estudio econdmico,
donde se expone la idea de separar en dos unidades, un fe-
némeno global de condensacidén, Es decir, un proceso de de
sobrecalentamiento de vapores y condensacién del hidrocar-
buro solamente, en una unided; y en la otra, el proceso de
condensacién simultdnea.

Lo anterior, permite abatir costos en los materiales
de fabricacibén, ya que desde el punto de vista de corro-
8idén, en la primera unidad se pueden utilizar materiales
baratos por ser minima aquélla; y en la segunda unidead,
por ser m4s significativa la corrosién, se usarédn materia-
les reforzados pero m4s caros.



CAPITULO 1
1.a ASPLCTO3 GENERALES SOBRE LA CONDENSACION

La condeasacién ocurre cuando un vapor sSe pone en con—-
tacto con una superficie que se encuentra a una temperatura
menor a la temperatura de rocfo del vapor, éste cede su ca—-
lor latente y condensa.

La condensacién ocurre s diferentes velocidades de trans
ferencia de calor, segun se trate de un mecanismo de conden-
Sacidén por gotas 6 por pelicula. El primer caso ocurre cuan-
do se forman gotas discretas sobre la superficie fria. Aun-—-
que es el mecanismo deseable en la Industria, ya uue al ofre
cer menor resistencia al paso del calor, permite que éste se
transfiera en un nimero 4 6 6 veces mayor en comparacién con
la condensacién por pelfcula. Sin embargo, dicho mecanismo -
solo se azlcanza en condiciones especiales Yy en presencia de
materiales promotores como el tetrafluoroetileno. La conden-
sacién por gota, también se favorece por la condensacidn si-
multénes de los dos componentes de la mezcla vapor y que for
man lfquiios inmiscibles., Tembién puede darse el caso de que
el proceso de condensacién se dé por un mecanismo que cambia
alternativamente de gota-pelicula-zota, obstaculizando su —--
control,

De acuerdo con lo anterior, los condensadores a usar en
la Industria, se diseflan sin considerar la condensacién por
gota; es decir, se considera un régimen de condensacién por
pelfcula.

El caso més simple de condensacién, es cuando condensa
un vepor puro.

Nusselt, en 1916 desarrolld la primera teoria importan-
te para predecir el coeficiente de transferencia de calor en
la condensacién de un componente puro. Sus consideraciones -
fueron:

a) El vapor solo desprende calor latente.

0) El flujo del condensado es laminar y el calor se trans



fiere.

c) La pelfcula del condensado es tan d-lgada jue permite
una distrioucién lineal de la temreratura,

d) Se desprecian subsnfrismiento y cambio de momentum en
el coniensado .

e) Las propiedades del coniensaio y la temperatura de la
superficie fria son constantes.

f) El vepor no ejerce efecto de arrastre sodre el conden
3ado.

Partiendo de spreciaciones hidrodindmicas, 1o onrimero --
que obntuvo Nusselt, fue el espesor del condensado como una --
funcidén de las propiedades fisicas y de la geometria. Asi, --
igualando la velocidad de transferenciz de calor a la veloci-
dad de condensacidn; <

g:kf'*—-—%-AA"_f»-’—"\«AAT; (1a)
Yy promediando el coeficiente de transferencis de calor,
/4
_ A

que es la expresién para el coeficiente de condensacién de un
vapor puro sobre una placa vertical de longitud L.

AT es la diferencia de temperaturas entre la superficie de -
condensacién y la corriente de vapor.

AT = t¢ —tw (3a)
ty =72 (T rtw) (4a)

S5i la temperatura de la pared del tubo es menor s la de -
saturacién del vapor a la entrada del condensador, entonces,
aunque esté sobrecalentado el vapor, condensard sobre la su--
perficie fria. Por el contrario, si la temperatura en la pa--
re del tubo es mayor a la de saturacién de los vavores, éstos
Simplemente pierden sobrecalentamiento y no se condensan.

Para superficies horizontales, Nusselt obtuvo:

k2P 74
h= o.nsl——/{i—;‘i—ﬂ (58)



Se han propuesto varias modificaciones a la ecuacién de
Nusselt, tendientes a considerzr las desviaciones que existen
a sus suposictones;~": .

Asi por ejemplo, en la condensacién de un metal liquido,
la resistencia original no es por conduccién através del con-
densado, sino através de una supuesta resistencia de vapor. Di
cha resistencia se correlaciona por un coeficiente de ajaste”
. . (2). Monrad y Badger, mientras estudiaban el efecto de -
sobrecalentamiento, velocidad dc condensado y velocidad de va
por, respecto a las desviaciones de la predicecién da Nusselt
encontraron que la turvulencia del condensado es significati
vamente responsable en las desviaciones observadas a la ec. -
de Nusselt.

Otros investigadores han sugerido que el calor total ——-
trensferido, es mayor que el calor latente de vaporiszacién, -
debido al grado de enfriamiento del condensado. Por lo tan
to, consideran que en la ecuacién de Nusselt, el calor de va-
porizacién se debe reemplaggr, por:

N=A+s{ Cpar (6a)

Donde s es el grado de subenfriamiento. Para diferencias
moderadas de temperatura, se puede suponer constante a la ca-
pacidad calorifica y:

X = X +SCpAT (7a)

En forma dimensionsl, esta correcc16n serfa:

Hse =[L +(sCraTR)/X 174 (8a)

Bromley (3) también sugiere una correccién al calor laten
te de vaporizacidén, cuando se tienen condiciones de alta pre

paan HBNP—Li + (o. 4CPAT4)/>\] /2 (9a)

Otros investigadores han considerado el efecto de arras-
tre sobre el condensado, debido al flujo de vapor. Consideran
estec efecto andlogo al flujo sobre una placa con succién.

Recientemente, Henderson y Marchello (4) sugirieron una
correccién para tubos horizontales, que tomara en cuenta la -



mayor acumulacién de condensado en la mitad inferior del tubo.

Jonsiderando que mas del 60% del calor se transfiere en-
la mitad superior del tubo, 1la ec. de Nusselt es una buena a
proximacién. Asi, el factor de correccién adimensional de Hen
derson y Marchello es: 0.373

Hr«mo = 0.05% NOH (10a)
donde N, es el Numero de qrnesorge, dado por:
Now =4/(P3uD)"

¥y que por cierto, desempefia un papel importante en la --
condensacién de inmiscibles,

Myers y Rosson (5), enccatraron que el coeficiente de trans
ferencia de calor depende de la velocidad del flujo del conden-
sado, pero es independiente de la velocidad del vapor.

La consideracién de le hidrodindmice y de ciertos patro-
nes de flujo, en la transferencia de calor durante la conden-
sacién dentro de tubos, asi como los trzbajos efectuados por
Baker (6) sobre flujo a dos fases, origindé un nuevo enfoque =
al fenbmeno de la condensacién dentro de tubos.

Respecto a las correcciones a la ec. de Nusselt, se ob--
serva gue sSolo son importantes cuandc se desvian significati-
vamente de la unidad. Ademés, cada una de estas correcciones
intenta analizar un efecto actuando independientemente; si---
tuacidén que fisicamente, no se presenta.

Estas correcciones, aparte de que pueden presentar una u
tilided préctica, son mds ilustrativas para indicar el tipo -
de efectos secundarios que pueden ocurrir y que justificarian
una correccibén a la ec. de Nusselt.

1.b ) Condensacién de vapores que al condensar, forman --
mezclas inmiscibles:

La mayor{a de los experimentcs y teorfas desarrolladas a
este respecto, se refierean principalmente a mezclas binarias
formadas por un compon:nte orgédnico y vapor de agua.



Al condensar una mezcla de multicomponentes, se pueden -
tener los siguientes resultados:

a) Una fase lfquida con todos los componentes mutuamente
solubles.

b) Dos fases liquidas parcialmente inmiscibles.

¢) Dos fases liquidas inmiscibles.

El primer caso ya ha sido ampliamente comprendido.

No se han publicado trabajos que traten el segundo caso.

Respecto al tercer caso, saun estd pobremente entendido -
ya que se ha hecho un ataque tebrico exitoso.

Una de las mayores dificulatades, es que el mecanismo de
1a condensacién simulténea de dos fases es muy compleja.

Cuando una mezcla binaris de inmiscibles entra al conden
sador, si no estd a su composicién eutéctica, el componente -
que se encuentre en exceso, condensard primero; actuando el -
sezundo componente como incondensable. Al continuar la corrien
te de vapor a lo largo del condensador, el componente en exce
so seguira condeasado hasta gque se alcance la composicién —--
eutéctica. A partir de este momento, los componentes de la mez
cla condensan en forme simultdnea.

1.c) Forme en que ocurre el fenémeno de 1la condensacién
de un vapor proveniente de una mezcla de dos 1liquidos inmisci
bles.

Baker y Mueller (7), observaron una pelfcula del conden-
sado y muchas gotas pequefias. De acuerdo a sus cuantifitacio-
nes para cada fase en el tubo, dedujeron que 1lsa pelicula de -
condensado era de orgénico y las gotas, de agua.

Beker y Tsao (8), también concluyeron que el orginico --
formabs 1la pelicula y que las gotas de agua "flotaban" o esta
ban sumergidas en la peliculsa.

Hozelton y Baker (9), listaron 6 tipos distintos de flujo
para el condensado.

Tipo de flujo No. 1: El fluido orgénizo humedece toda --
ls superficie de condensacién, formsndo una pelicula continua,



la cual desplaza al agua de cualquier punto en que haya estado
en contac® con la superficie fria. Por lo tanto, el orgénico -
fluye como una pelfcula y el agua gque forma gotas sobre la su
perficie del fluido orgénico, fluye como una serie de gotas.

Tipo de flujo No. 2: Es el inverso del No. 1, es decir,
el ague forma la pelfcula continua.

Tipo de flujo No. 3: Algunas zonas de la superficie de
condensacién estédn humedecidas por orgédnico, el resto por el
agua. El orzénico condensa en forma de pelicula y el agua con
densa sobre esta superficie. Ya gque el agua es la fase densa,
sus gotas "caen" através del orgdnico hacia la superficie de
condensacién, donde permanecen adheridas, mientras el orgzéni-
co fluye sobre ellas. Cuando se tiere una cantidad suficiente-
mente grande de gotas, éstas fluyen através de la superficie
de condensacién. Con altos rangos de condensacién, este tipo
de flujo tiene la apariencia de flujo riachuelo (semejante —-
al flujo onda).

Tipo de flujo No. 4: Ninguno de los liquidos humedece -—
preferentcmente la superficie de condensacién, ya que en ambos
fluidos ocurre la condensacién por gota.

Tipo de flujo No. 5: Es intermedio de los tipos 1 y 3. El
orgénico forma una pelfcula sobre la superficie de condensacién
con pequeiias gotas sobre esta pelfcula; sin embargo, por la —
relacién del tamaiio de zota a espesor de pelicula, alsunos --—
puntos del drea de condensacién estén humedecidos por gotas -
aisladas de agua, las jue sz adhieren a la superficie mientras
el orgdnico resbala sobre ellas. Estas gotas, finalmente, se
unen a otras fuera de la pelfcula o se juntan con otras, hasta
formar una cantidad suficientem-nte grande para deslizarse --
lentamente por debzjo del condensado orgénico.

Tipo de flujo No. 6: Es el inverso del No. 5, es decir,
el agua forma la pelfcula.

Akers y Turner (10), reportaron fotograffas definiendo —

tres mecanismos de condensacidn:



a) Cafda de pelfcula.

b) Pelfcula de lante.

¢) Estriamiento.

De sus consideraciones sobre equilibrio estdtico y coe--
ficientes de reparto, concluyeron que el agua no puede estar
en contacto con la pared del tubo. Esta conclusién es errénes,
segin lo demuestra Westwater (11).

Sikes Jr. (12). Después de minuciosa observacién experi-—
mental, reporté lo siguiente: (figura 1). Como se puede obser
var en la figura 1, en la regidén mas alta del tubo del con—-—-
densador una peifcula continua de la fase orgénica estabs ex-
puzsta al vapor en todas las regiones, excepto en aguellas cu
biertas por pequefias gotas de la segunda fase.

La fase orgdnica, antes de ésto, era lisa al igual que -
en la condensacién de un compon=nte puro. Las gotas de la se-
gunda fase (agua) aparecfan esponténeamente y al azar sobre -
la superficie del condensado orgénico. No habfa formacidén de
niebla o algo parecido gue sugiriera que las gotas se forma--
ban primero en la regién de vapor. Por otra parte; la apari--
eién de éstas era tan rédpida, que no se podfa determinar si -
primero se formaban en el 1lfquido y luego se desplazaban a la
superficie. ‘

Al fluir las gotas alrededor de la superficie del tubo,
su densidad de acumulacibén y tamaiio aumentaban. Parece ser —-
que el aumento del tamafio se debié a la coalescencia. En algu
nas regiones o zonas, la interaccién de las gotas se hizo tan
intensa que se produjo un movimiento lateral de éstas para -—
coalescer y hacer que dominara el flujo alrededor del tubo.

Al hacerse mas frecuente la coalescencia, se formaban —
riachuelos ‘que actuaban como alimentadores a la regién infe--
rior. Al crecer estos riachueloy se fundfan y producian un flu
jo a dos capas en una corta regidn (segin se observa en la --
figura 1). En la linea media inferior del tubo, se observé un
drene secundario. Esto era evidente ya que la tensién superfi
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cial no podfa resistir lz densidad ni los efectos hidrodindmi
cos de ls segunda pelicula,

Bernhardt y Westwater (11): Consideraron que aparte de los fe
némenos ya descritos, se podfan imaginar otros, tales como:

a) Un modelo de superficie compartidas, segin el cusal, ca
da especie ocupa una parte del condensador. Incluso, ambos —-
liquidos pueden estar discontfnuos, en cuyo caso, existirian
un conjunto de riachuelos,

b) Un 1fquido puede estar como una especie de "hoja" con
"hoyos", los cuales son ocupados por el otro liguido.

Se podrfan imaginar modelos mas complicados., Las obser—-—
vacionss visuales de estos eutores, aplicando técaicas avanzg
das de observacién, les permitié describir cuatro sspectos sig
nificativos (fig. 2).

Observacifén: Todos los éngulos mostrados en la fizura —-
son arbitrarios, ya yue el mecanismo de observacién contenia
solamente un plano de vista y, por lo tanto, los &ngulos ver-
daderos no se podfan determinar.

I) Estas gotas son de un didmetro asroximado de 0.002 &
0.16 in. y permanecen estacionarias de 3 a 8 seg, para luego
deslizarse sobre la superficie de condensacién. Mediante prue
oas eléctricas y otras, se comprobdé que se trats de gotas de
agua. Czda gota estéd rodeaia por la pelfcula (IV) del orgéni-
co y por lo tanto, el vapor esta en contacto con ambas fases
liquidas; y éstas 2 su vez, estédn en contacto con la superfi-
cie del metal.

II) Estas pequeiias gotas estaban presentes en gran ndme-
ro; algunas flotando sobre la pelfcula de orgénico y otras —-
completamente sumer;idas. La mayorfa tenfa didmetro mayor al
esp~sor de la pelfcula y eran arrastradas sobre la pared me--
tdlica; las mas pequerias se desplazaban con el orgénico, flu-
yendo le tal forma que las fuerzas principales yue actuaban -
sobre dichas gotas, eran 1a gravedad y el cortante. Al acer—
carse unas con otras, a veces coalescian y en otras ocasiones
rebotaban, lo gue hacias suponer la existencia de una capa 1{-
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quida de orgénico interpuesta entre las gotas; y al mismo tiem
po, porque las gotas no permeneccfan en esa posicién suficien-
te tiempo para que escapsra esa capa. Similarmcnte, cuando --
estas gotas méviles se aproximaban a las estacionarias, unas
repotaban y otras coalescian; siendo ésto dltimo, lacausa prin
cipal del crecimiento de (I) y a la vez, una prueba adicional
de que dichas gotas méviles eran de agua. El didmetro tfpico
de estas gotas: 0.001 a 0.002 In., aumentabs con un incremen
to en el flux de calor. Ademéds, su tamaiio era funcién del ti-
po de lfquido orgénico presente.

III) La existencia de estas gotitas fue muy sorprenden—-—
te. Con didmetro aproximado de 0.0006 In., aparecfan en gran
ndmero sobre las gotas estacionarias de agua; en todo momen--
to se desplazaban y giraban. Siempre que contactaban el menis
co entre ls gota estacionaria y el lfguido orgénico del entor
no, se producfa una coalescencia instanténea, lo cual, ademés
probaba que se trataba de gotas de lfquido orgédnico. Parece -
ser que el movimiento de estas gotas sobre las estacionarias,
era independiente de la fuerza de gravedad. No asi, las fuer-
zaes de tensidn superficial si eran importantes. También era -
importante la fuerza de corte de vapor.

Observaciones Importantes:

a) La gota de agua estacionaria, crece por coalescencia
de las zotas méviles gue chocan con ella. Finalmente esta 89
ta se escapa y fluye hacia abajo, en respuesta a la gravedad.

Es altamente probable que una mancha o "mota" de la go--
ta de agua, permanezca en algin hoyo o "rasguiiando" sobre la
superficie. De esta manera, las gotas méviles que vienen des-
pués, coalescen con esta "mota" y dan nacimiento a una nueva
gota estacionaria. '

En este sentido el crecimiento de la fase agua, es un --
fenbémeno de nucleacién.

b) El origen de las gotas méviles es incierto. Aparecen
al microscopio aparentemente creci ndo de gotitas méviles -—-—



submicroscépicas; o sea aqui también parece ocurrir un fené--
meno de nucleacién, solo que la identidsd de los sitios de nu
cleacién se desconocen. Las gue no coalescen con las gotas es
" tacionarias, se remueven con el condensado de salida.

3i lo que origina ls nucleacién son partfculas de polvo,
éstas deben estar presente en el vapor de entrada.

c¢) El origen de las jotas microscépicas, es todo un enre
do, se podrfa imaginar qu- los sitios de nucleacibn (quizd --
particulas de polvo) estdn depositadas sobre lss gotas de a--
gua estacionarias, provenientes del vapor. O sea, se tendrian
dos clases de partf{culas extrafias: una capaz de nuclear gotas
de agua sobre la pelfcula orgdnica; la otra, capaz de nuclear
gotas de orgdnico sobre el agua.

d) Considersndo el cueficiente de extensibén de Harkins y
Feldman, se concluye que el lfquido orgénico puede extenderse
sobre el agua, pero no al revés. Lo anterior se concluyb en -
base a un cdlculo en condiciones de equilibrio, Por lo tanto,
puede no ser vélido para una situacién de No-Equilibrio, como
la que puede exi3tir en un condensadcr. *

1.d) Equilibrio de fases en lfquidos inmiscibles:

Un eutéctico lfquido-vapor para dos liquidos inmiscibles
esté caracterizado por un estadc puntual en un diagrama de fa
se de Temperatura-vs-Composicién para una mezcla binaria; de
tal forma gue dizho eutéctico ocurrird a una temperatura (TE)
que implica, se cumpla la siguiente condicién: (fig. 3 ).

Presién totel del sistema =% Presién de vapor de las dos
soluciones homogéneas A y B.

donde! P‘.:Fxs» t Ts!SJ— (1c)
Pysy Dbt WV Xs3) +Xi2P9Xs, (2¢)
Pxsa = b PSXs2a ¥, PP (1-Xs5/) (3c)

es la presién de vapor ejercida por una solucién homo--
génea (A) en donde el disolvente es agua y como soluto estd -



la pequefia concentracidén del liquido orgénico.

De izual forma,isxsl es la presidén del vapor ejercida
por la otra solucién homogénea (B), donde ahora el solvente
es el 1fquido orgénico y como soluto, esta la pequefia concen
tracibén de agua.

Sustituyendo (22) y (3C) en (1C):

Pr = Yoo Pel-%s2) 740K +¥ P8 Xs2 Y P (1-%51) (4c)

Sin embargo, para un sistema en donde la solubilidad -
es despreciable {como es el caso m4s frecuente), se tendré -
lo siguiente; (fig. 4).

Se deduce de 1la fig. 4 que Xsi =0 yXs2=0 , Ademés, no
serd necesario corregir las concentraciones por los coefi--—-
cientes de actividad; es decir, en este caso dichos coeficien
tes adquieren el valor de la unidad. Considerando estas sim-
plificaciones, la ec. (4C) se reduce a:

' Pr =T + P2 (5¢)
Vale la pena recalcar que al plantear las ecs. (1C) y -
(5C), se considera la situacibén en que coexisten en equili--
brio las tres fases (vapor y los dos lfquidos inmiscibles),
es decir, se refiere el punto eutéctico.
La composicién del vapor en este punto, es:

. (ﬂqo)-l-. = (?2'/?1’) XJ (60)
omp asd o MBe)s = R Pr (70)

S5e cumple ademds la siguiente condicidn:
X: = Qe = P2/Pr (8¢)

donde (Xi) es la fraccién del componente i, respecto —--
a todo el condensado, es decir:
Xi = NNi 3 (92)
Si aplicamos la regla de las fases en =1 punto eutéctico,
tendremos:

F:_C—PJrl’-=-7~‘3+‘7“:L (10C)

0 sea, el sitemes es invariante, de tal forma que si fija
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Fig. 3 DIAGRAMA P-T-X PARA UN SISTEMA EUTECTICO
QUE PRESENTA SOLUBILIDAD



mos la presifén total del sistema (lo que es usual), la con-—-
densacidén serd isotérmica.

Observacién: Ya que en el punto eutéctico, se establece
que las dos fases 1fquidas inmiscibles y la fase vapor estén
en contacto en la interfase lfquido-vapor, se sigue que las -
condiciones de interfase estén represeantadas por las condicio
nes del eutéctico.

Estas condiciones de interfase son independientes de:

a) La composicién del vapor (Yv é Y‘v).

b) La temperatura de la superficie de enfriamiento.

¢) El proceso de transferencia en las fases vapor liquido.
Por otra parte, la fraceién peso de cada componente, es-

t4 dada por:
: W: = M: T.f'/(l“h?‘; +M, g.) (11¢),
por lo tanto:
Sh My PP_ M, Y
Wi M2 P~ Ma Yy {126)

Se ha encontrado que la variacién de esta composicién --
eutéctica, con la temperatura o presibén, es muy pequefia.

Cuando una mezcla de vapor saturado, como en V 6 V' (fig
Shgaéexcontacto con una superficie de enfriamiento, conden---
sara el componente que se encuentra en exceso respecto a la -
composicién eutéetica, actuando el otro componente como incon
densable.

Se puede observar en la misma fig. 5, que un vapor satu-
rado en V 6 V', se encuentra en equilibrio con una sola fase
liquida correspondiente a un componente puro.

Se puede tener el caso general en que la mezcla vapor se
encuentre sobrecalentada (puntos P y Q de fig. 5) y se le so-
meta -a un proceso de desobrecalentamiento, condensacién y sub
enfriamiento lo que puede ocurrir cuando la temperatura de la
superficie de enfriamiento, sea suficientemente menor a la --
temperatura eutéctica.
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CAPITULO 2
EVALUACION DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

2.a NMODELO3 Y CORRELACIONES PARA JALCULAR EL JOSFICIZN-
TE DE CONDENSACION:

Como ya se menciond, el estudio experimental de inmisci
bles se ha hecho principalmente utilizando mezclas binarias
de vapor de agua con alguna otra substancia orgénica, como -
por ejemplo: Benceno, Tolueno, Tetrscloruro de Carbono, Hexa
no, Frebén, etc. Las geometrfas empleadas han sido tubos ho-
rizcntales (en su mayor parte) y verticales con diferentes —
combinaciones de longitud y didmetro. Los materiales emplea-—
dos para los tubos fueron: acero al carbén, cobre, bronce y
oro.

En este trabajo se analizard unicam:nte el caso de con-
densacién fuera de los tubos. Sin embargo, cabe aclarar que
eixste informacién experimental y tedrica para cuando la con
densacién ocurre en equipos gque permiten el contacto directo
del medio de enfriamiento y la mezcla de vapores.

CONDENSACION DENTRO DE TUBOS:

La condensacidén de inmiscibles dentro de tubos y el ma-
nejo de mezclas de hidrocarburos con vapor de agua ha recibi
do poca atencién. Asf por ejemplo, Yusufova y Neikducht ---
(13), realizaron un investigacién para el caso de una conden
sacién parcial y completa de vapores de gasolina-agua dentro
de tubos,

Para correlacionar sus datos experimentales, investiga-
ron el efecto sobre el proceso de condensacidén, de los siguien
tes pardmetros:

- Propiedades del material, limpieza de la superficie -
interna y dimensiones geométricas del condensador.

- Composicién del hidrocarburo y remocién de condensa--
dos intermedios,



- Contenido de vapor de agua y cantidad de incondensa—-—
bles.

Resul tados:

- h es independiente del materisl iel tubo; pero se in-
crementa con el aumento del flux de calor, de acuerdo a una
relacién casi leneal:

- La calidad en la terminacién de 1la superficie interna,
si tiene gran efecto sobre el coeficiente global de transfe-
rencia de celor (U), ya que ésta controls la forma:ién de pe
lfculas de 6xido, las cuales presentan una resistencia térmi
ca mayor gue la Jel tubo.

- Con un incremento hasta del 304 de vapor de agua, h -
aumenta; con un posterior aumento de vapor de agua (hasts un
55%), h disminuye. A maycres porcentajes, h vuelve a2 incre--
mentarse y con mayor rapidesz.

Las siguientes tres ecs. recomendadas para Jiserio de --
condensadcres de gasoline, dentro de tubos, presentan un er-
ror de + 20%. Para condensacidn parclal-

" B 0,0%
%‘:Av :0.011(%)% ))b.).} 3\‘:_;/ )0 34 1 6 ( ,,:E.:u) (251)

Para condensacién totsal:

23 3 0134
Y=o B (A -

\ 0.2% 0.3 6
()= noe(30)" Ly

donde:

¢ conductividad térmica del condensado (Btu/fthreF),
: calor de vaporizacién (Btu/lb).

peso esp:cifico del condensado (lbf/ft3).
difusividad térmica (ftz/seg).

cantidad de incondensables.

viscosidad cinemdtica del condensado (lbfseg/ftg).

(2.2)

\xm?°<-<>f



CONDENSACION DE INMISCIBLES FUERA DE TUBOS:

Kawasaki, Hayakawa y Fujita (14), estudiaron un aspecto
que no se habfa considerado, y que sin embargo ocurre sSimul-
t4neamente con la transferencia de calor; se trata de la ---
transferencia de masa.

Aunque no reportan detalles de la forma en que ésta ocu
rre, hicieron determinaciones experimentales del coeficiente
de transferencia de masa en la fase vapor.

Para la transferenciz de masa en fase vapor y tratédndo-
se de la condensacidén de mezclas vapor de liquidos miscibles,
Jolburn y Drew definieron Kv, segin:

N = Kv A In[(2-3:)/2-31)] (2.4)

Esta ec. para sistemas de d0s componentes, también apli
ca a la condensacién de mezclasdevapores de 1i uidos inmisci-

bles.

Graficando-%%-vs~|h35%3 , para diferentes combinaciones
de masa velocidad y composicién del vapor, se obtienen 1ineas
rectas gu: pasan por el origen y cuyas pendientes nos dan Kv.

También greficaron Sh Sc™® en funcién del Re , ootenien
do la correlacién:

0.6~ Y2 .
Sh =053Ra, Sc (2.5)
donde: Sh=KvD/D Yy Sc= /U/ﬂ,s
Las condicicnes experimentales fueron:
i00< Rey < 3000

0.A5< Sc < 0,25
Para determinar el coeficiente de condensacidén eutéctico

(he), consideraron lo siguiente:

La ec. tebrica de Nusselt para la condensacibén de un va
por simple saturado en la superficie exterior de un tubo ho-
rizontal, es: v

h=0.725(x*,?A9/u AT, )™ (2.6)

Rearreglando esta ec. y suponiendo que el vapor estd -—
estancado y que el fiujo del condensado es laminar se obtie-
ne una expresién que incluye dos nuevos Zrupos adimensiong--



les: el No de Galileo y el No de Kutateladze.

Nuw=0.225 (Ga Ku ?l)yq (2.7)
donde:

Nu= hD/K Gaz=D>P26/ 4%

Pr = CoM/k Koz > Jon ki

Para obtener una expresién para la condensacibén eutéc-—-
tica andloga a la ec. (2.7), greficaron:

3 :
N 2 00295 (Calu Py)/” Ra‘/vi , respectivemente, ob
teniendo la siguiente correlacién:

NufCkwP) ?Rev-VS-G &, Kw 3 Ray (2.8)
Los rangos experimentales de los nimeros adimensionales,
fueron:
/0? < Ga < S#s07
& £ Ko< Yot
3.3< Py< 5.5
/0* < Ray < 34707

Baker y Taso (8) buscaron una correlacibén basada en los
siguientes argumentos hidrodinémicos:

Primero: Al formar el agua, gotas encajades en la super
ficie de la pelicula orgénica, pensaron que sSe tendfia una -
alta conductividad térmics efectiva, debido al valor de &sta
pare el agua localizada soore el orgénico.

Para reflejar este efecto, buscaron un factor basado en
el porciento en volumen de agua en el condensado:

1//C ) — C:\/u))

donde:

10 0 =

YL S S GRV&))

C: es una constante, cuyo valor experimental promedio -
fué 0,0085.
Segundo: se refiere a la influencia del didmetro del tu




bo sobre el coeficiente eutéctico. Es decir, puntualizaron -
qus en la parte baja del tubo horizontal, se tendria una pe-
licula més zruesa, haciendo menor la transferencia de calor
através de esta zona.

Para significar este efecto, propuesieron un factor de
correccidén empfirico, dado por:

1 =0.01e72/D

donde: D - didmetro externo del tubo, ft.

Asi, la correlescién que presentaron, fué:

b, :L |_5o?0235W5 ,_30][1-(0.011.4/D)] (2.9)

Estos investizadores estaolecieron las siguientes con-

clusiones:

a) La correlacidén predice un coeficiente universal pa-
ra todo orgdnico gque condense como inmiscible con agua.

u) Jue el coeficiente nu depende de la temperatura.

Stepanek y Standart: (15), son quizé los primeros en -
intentar un enfojue tedrico del problema; ouscaron una cor
relacidén para la traisferencia de calor que tuviera sélidas
bases tedricas.

Para su andlisis, propusieron un modeclo térmico y un -
modelo hidrodindmico.

Para el modelo térmico consideran que:

a) Tode la resistencia a la transferencia de calor, es
por conduccidn en la fase liquida.

b) E1 liquido que mejor humedece la superficie del tubo,
lo hace en forma de pelicula; el sejundo liquido forma gotas
sobre esta pelicula.

c) La gota estd inodelada como un cilindro corto con ——
didmetro y volumen equivalentes a la gota.

d) El comportamientu pfomedio de la gota se describe —--
por un modelo con distribucién uniforme en el tamario de las -
gotas.,

Suposiciones para el modelo hidrodindmico:



a) Les zotas de agua tienen el mismo efecto que una peli
cula de agua de un espesor equivalente.

b) Ls pelicula de agua circuia con un patrén de flujo ta
pén, y con una velocidad igual a la velocidad méxima de la pe
licula orgédnica.

Después de realizar su andlisis hidrodindmico y de aco--
plarlo con el modelo de transferencia de calor, consideraron
dos casos especiales:

1.= el nimero de zotas por unidad de 4rea es constante.

2.- el drea cubierta por las gotas es constante.

El primer caso nos lleva a una relacidbn ins_luble anali-
ticamente. 5in empbarzo, de esta correlacidén se 3ugiere 5uUe =—
91 el calor de vaporizacién en la prediccién de Jusselt, se -
Sustituye por la ponderacién del calor de vaporizscién por u-
nijad de masa de orgénico que condensa:

)\"5 - Lt\kll*-)z\ﬂ/)

entonces es necesaria un; constante de correccién a la -
ec. de Nusselt.

Encontraron que esta correccién era funcién solamentes del
% en peso de or :dnico, densidades y tensiones superficiales.

El segundo caso también nos lleve a una relacién insolu-
ble ansliticamente. Este desarrollo, sin embargo, indicé .ue
Si se hacfa la misma sustitucién del celor de vaporizacién —-
ea la ec., Je Nusselt, eras necesaria una se unda correccibn, -
la cual era fun:ién de:

- el % en peso del eutéctico.

- coanductividades térmicas,

- densidaicea,

- tcnsiones superficiales.,

- Jiferencia de temperatura através de la pelicula,

Aunque Stepsnek y Utandart no obtuviercn ura solucidén a—
nalitica, su endlisis estd ada peniiente, pues sugirieron ---



que la tensidén superficial era importante y que la diferen-
cia de temperatura es mas importante de lo gue predice la -
ec. de Nusselt.

Su correlacién empirica final, es:

. ; ? 7 % (] 5 V4
\,\azo.us[ﬁ%ﬁ-‘—/,’,—z 4I|'K(‘¥‘T)m‘£:)“ <) ] =

4 S, AT\t
2L L) () B)(AT) ATe ]
Es muy importante observar que estos sutores considera-
ron gue los dos casos propucstos actuaban independientemente,
de tal forma gue ambas correcciones se pueden aplicar simul-
tdneamente. Usando los datos para los 4 sistemas eutécticos
considerados (benceno, tolueno, dicloroetano, clorobenceno),
estos autores determinaron las constantes:

(2.10)

K = 4.38 L = 0.0584
m = 0,033 q = 0.5
n = 0.62 8 = 1.4
P= 3.2 t = 1.6

Aplicando las correcciones a la ec. de Nusselt y usando
las propiedades fisicas dimensionales que ya se definieron =
antes, se tiene la siguiente expresidn:

HssZFz\FPU‘*'FfﬁT{-) (2.11)
donde: 2
o= (14t )7

1 3.2 = Y4
F.P =[' —4,380(0'033 10.51(% ) ]

_ 0.5,71.4, AS 1.6
Fy = 005844 Y G

Estos autores no compararon sus datos ni correlaciones
con los de otros autores .



MODELOS DE LAS DOS PoLICULAS LAMINARLS:

Se treta de un modelo similar al de Stepanek y Standart,
pero debido a su simplicidad, permite una solucién analitica.

Este modelo asume que el eutéctico condensa y libera to-
do su calor en la interfase liquido-vapor; ademds de gue ins-
tanténeamente sSe separa (el condensado, en dos capas liquidas
con viscosidades newtonianas que sSe mueven en flujo laminar.

En una posterior consideracién del modelo Se supuso gue
la conductividad térmica era infinita en la capa externa, de
tal forma que la dnica resistencia a la transferencia de ca-
lor, la presentava la capa adjunta a la pared del tubo.

Considerando el anédlisis de Nusselt y el usado para es-
te modelo, sSe ve (ue cualquier modelo que comience por Supo-
ner que lz velocidad es proporcional al cuadrado del espesor
de la peifcula, la ecuacibén de continuidad (V:‘\!’SP )y ——-
e =XT=hA AT = —;— AAT¢ , finslmente predecirén que
el coeficiente dependerd de ATg¢ , segin la potencia -0.25.

Por otras parte, se espera que el coeficiente eutéctico -
minimo, se tendr4d para un modelo que suponga gue los dos 1li--
quidos fluyen como pelfculas laminares separadas, una contra
la pared y la otra resbalando sobre la primera.

En este modelo, sSe supone gue:

a) El eutéctico condensa en la interfase lijuido-vapor -
e instantédneamente se separa en dos capas liquidas.

b) Todo el calor cedido por el condensado; se deposita -
en la interfase lfquido-vapor y se transfiere por conduccién
en serie, através de las capas lfquidas hacia la superficie --
de enfriamiento.

¢) Los dos liquidos estédn en flujo laminar y tienen visco
sidades newtonianas.

Para la primera.parte del andélisis, primero se requeriran:

1) Expresiones paraz los perfiles de velocidad.

2) Velocidad promedio.

3) Razones de flujo.

4) Razones de espesores de pelfcula .



Posteriormente y en base a un balance de calor, se Ob--
tiene el coeficiente de transferencia de calor.

Perfiles de velocidad:

La solucién hidrodindmica para el flujo laminar por gra
vedad, a régimen permanente, de dos liquidos inmiscibles, rg
quiere la solucién simulténea de las ecs. de movimiento para
cada liquido.

Si consideramos que el régimen de flujo tiene lugsr le-
jos de los extremos de la pared del tubo y que las perturbda-
ciones a la entrada y a la salida, son despreciables (fig. 6),
Se tiene que la ecuacibén de movimiento para fluidos newtonia-

- nos, se reduce a:

SV _ -£gy

la solucién general a la ec. (2.12) es parabélica:

>+X

Regién homogénea

de Vapor

?
Sy 2-4 . dy

+
=<

Fig. 6 REGIMEN HIDRODINAMICO PARA EL MODELO
DE CONDENSACION DE DOS PELICULAS



v, :_ﬁﬂ_x’+c.x+a2

PNy (2.13)
L)
V, = _—P‘l 31 Xt Q03X +0Q4q (2.14)

1- fndice que se refiere al liquido en la pared del tubo.

2- indice gue se refiere al 1lfquido exterior.

Y donde 8, i=1, ... 4 son constantes que sge determinan
por condiciones en la frontera (C.F.).

C.F. I: X =10, V, =0 (o sea, el lfiguido que contacta a
la pared del tubo, no resbala).

C.F, II: X = = 3 (es decir, no hay cortante en
la interfase lfquido-vapor).

SR I X = ¢ (o sea, los esfuerzos constantes
en la interfase, son iguales).
C.FP. IV: X = 3 V=V, (es decir, no hay dislizamiento

en la interfase).
Estas condiciones de frontera, aplicadas a la3 ecs. (2.13)

y (2.14): 6, =0

0.; = 'ﬁ_a_j, Sl"’—&—_l;’ujz Sz

(2.15)
*q = {L}}_ ‘%}Sﬂ %S'SF[(M’/“‘) -]

de tal manera que las velocidades locales para las pe--
liculas, son:

Vi= 2[4 +285) x-x7]

para:

0O< X< g§|



Vo= L2 (G- 47 -7 + 25,5, (452 -1 +
oo e = (2.17)
para: ), = X = S+

Velocidades promedio:
La velocidad promedio en cada pelicula, estd definida

S, 5 Jr S+
sz\l.Ax/féX; —\72:[\/2 Ax/f d X
o o 5‘ J,

de tal forma que:

como:

o _PSuJ. [1 v2(R/8) (S /J,)] (2.18)

v, _Pz/;f» [j+3*r' /}*;’ 3 _h ;“.E(LY] (2.19)

por definicidn:

\F:Jn/Jz
Y :PI/Pz
W= Al [l
Gz 1+t
Gaz k +3M Y+ ¥2Ym™) P2
Sustituyendo estas definiciones en las ecs. (2.18) y (2.19):

—— 2 — z
Vi=4dde, 5 Y - 553/{: Ga (2.20)

Razones de flujo de masa:
El flujo de masa para un componente, es:

o= Ve 4o P

por lo tanto, para cada nelfcula y sustituyendo Vi:

C= A J/Jg& G 3 Vo= /fzsls/gza Gz (2.21)




\f como una funcién del flujo de masa:

Para el subsecuente anéiisis de transferencia de calor,
nos interesa conocer cémo se relaciona ‘P con =X .

Por definicién: <L = Yia/ Va

or lo tanto
i — (P/”‘ &) 5:3/3/'//)61_ ~(1 G Y3
X = (A §+8/342)C, ™ G

expandiendo G1 y 62 y resolviendo para ‘f por series de
potencias:

2, - o =3 o
\f?’+\.5[(m)/3 Y _y =] \PI—B V< P-may 1= 0 (2.23)

(2.22)

por lo tanto, vemos que ‘Pes funcibén de las relaciones
de viscosidades, densidades y flujos de mase de los dos com-
ponentes; pero no de 1z fuerza de gravedad.

La ec. (2.23) se resolvié numéricamente, usando una com
putadora digital para varias combinaciones de propiedades fi
sicas y relaciones de flujo de masa (fig. 7).

Para una =S¢ dada,‘f pasa por un m4ximo a una Y dada. La
contrioucién de M es en forma opuesta a como contribuye Y .

La ec. (2.23) 6 la fig. 7, se pueden usar para determi-
nar Velocidad Promedio 6 flujo de masa con la ayuda de las -
ecs. (2.18) a (2.21). Por el contrario, si se conocen los -
flujos de masa, se pueden calcular los espesores de pelicula
y la velocidad promedio. Es de notar que en adicién a las --
suposiciones anteriores, el andlisis también desprecia el e-
fecto o los efectos de la tensidén superficial.

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR LUTECTICO ATRAVES

DE UNA RESISTENZIA DE DOS PELICULAS:

El calor total transferido en cualquier elemento diferen
cial d_, es:

AQ: Al AY\ + Az le (2.24)

donde M y A; representan términos combinados de calor -
latente y sensiole.
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Usando:

a U
Alil AJ")c\S' ‘ (2.25)
y sustituyendo en la ec. (2.24): '
WA MG Ady
AQ——J‘#I—”—SM‘SP{' 7 J,c\& (2.26)
puesto que: &, = V82 3§ It = T2+ I

por lc tanto,

ot \P . —_— Y
J\ — ‘-“"—‘f ST ) A‘YI--' T3 \10 AJT
| . _ |

sustituysrdo en la ec. (2.26): X ‘
Ag = 2BT6 Y2 e W Ah6edsST 3§ (2.27)

T VY3 Ay (149)2
factorizando: 5 2 3 .1
- )./3’6.35? ng G: ) =
AQ—[ Ai(149)3 o A (149)3 JSTAJT (2:20)
Si_definimos:
_[M2'639 ¥’ | NAGe Sy
o [ /t‘h(le + M (13y)3 ] (2.30)
por lo ianto, 2
La conduccibén através de dos pelfcules, es:
AT AT C1+¥)
sl =—> dy = dy (2.31)
W2 (< +~a)dr
igualando las ecs. (2.30) y (2.31):
i e
iag AT a4y,

(%%\ +.-1%;BST



integrando bajo la placa J-q
T

= = J .33
ATe (1+y) (& & e
El coeficiente eutéctico local y efectivo, seré:
L \+‘f
h - = (2.34)
d7l°c S Sz
K‘| * Kz Kl )S.T
sustituyendo S de ec. (2.33) en la ec. (2. 34)
3
. u‘(’ T ™
‘\a-,‘v(_ == )‘1‘_4 ATFCH'\r) ( ] (2-35)

El coefic1ente promedlo, para una placa de longitud L, -

L
t\a_': ———l‘-:- SD \\a-,\br. Aﬂ

por lo tanto,

[ Aw? 1 5
Ve = )-l SY 3y (230

seré:

{ Ny m L
Resolviendo la parte 1ntegral de la ec. anterior:
oo 2E[AQHEY 3 4

= LTS;'L R 15
sustituyendo la exgre316n para J en la ec. (2.37):

)«f 2 /2 3 /4
5 ,t/z 3 (2.38)

\,\a_:o,‘M

mu(_‘t AT )3

Para un tubo horlzontal.ﬂa -Jbu)tB, donde © es el 4n--
gulo radial alrededor del tubo. Sustituyendo esta relacibén -
en la ec. (2.38) e integrando eatre los limites B0 (parte -
superior del tubo) y @:190°(parte inferior del tubo) y reem--
plazando L por D/2 (que es lo gyue barre el éngulo, al variar



de 0° a 180°). Por lo tanto, el coeficiente promedio para el
tuobo horizontal, seré:

()«ﬂ 6.1 ,\2/5;262)3 74

A 3
AT O (S v
Las ecs. (2.38) y (2.39), son v4lidas cuando se tienen -

valores limites en alguno de los dos componentes:
a) La composicidén eutéctica se aproxima al 100% del com-

ponente unos ) P2y )g
")d. "Lm\\a_._O?IS Ay
R MO D(_‘&‘):’AT;

(2.39)

hd - O."‘lg

ya que:
L;, ¢, =1
—_—] O \/
- MEPI KR ] .
S WLTAE L

b) La composicién del eutéctico se aproxima al 100% del -
- componente dos:

7 2 3 y4
—lilg = 0325 | Xafa 9K ] o
\(\a"‘l L\f\:oo 1 MahTs D | 7 kl

ya que
6a2=1
-0

Considerando gue la mayorfa de los eutécticos, principal
mente los del tipo agua-orgénico, tienen altos porcentajes de
la fase que moja la pared; por lo tanto, es conveniente tener
una expresién que comprenda la correceibén cue se debe hacer a
la ec. de Nusselt, para el componente uno. Para este modelo,
la correccibn es:

W= hﬁ_TGﬂ3+ ( )( )GZ
[ T +("'/z1)]

1

(2.39)



definamos:/p: )‘/Az. 3y K= K /K,_

sustituyendo en la ec. (2.39): .

3 /4
| e +(m/4r) Ga
H“[ e ] i

expandiendo G, y G, ¥ ordenando términos: VH

H ['f"*:r T*JY =¥ + 7 (2.41)
(F +r)2

COEFICIENTE DE TRANSFLHENCIA DE CALOR ATRAVES DE UNA RE-
SISTENCIA DE UNA SOLA PELICULA:

En la condensacién de varios siStemas eutécticos, el segun
do componente forma gotas localizadas sobre la superficie, En
este caso, aunque el flujo es considerado como gotas sobre u-
na pelfcula laminar, la hidrodindmica esté tomada como un pro
medio en wvase al comportamiento de las dos peliculas laminares.

Para la transferencia de calor, solo la pelicula orgénica
provce resistencia. Se podria suponer razonablemente que es-—-
tas ;otas no ofrecen una resistencia significativa a la trang

ferencia de calor por conduccién, aunque de hecho, tienen wun
importante efecto sobre la hidrodindmica. Psra reflejar la an
terior situacibén en el modelo que se discute, se supone infi-
nita la conductividad térmica de ls segunda fase.

Por lo tanto, la expresién anéloga a la ec. (2.39) seré:

PNV ‘?3 Map® 6;>3(K')
- A7
he=0#5 N J

la correccién dimensional, andloga a las ecs. (2.40) y -
(2.41) serédn, respectivamente:

W= |le¥ tlm/r) G2 &
L ¥
\ \ 2 3 m ‘/q
H_(’fa*%‘(? +7)\f trv Yoy (2.44)
) %

(2.42)

(2.43)




Discusién ie los modelos de flujo laminar:

En la fig. 8 se muestra la variacién de H = he/hy, con -
las propiedades fisicas, de acuerdo a la ec. (2.41).

Se ve queK= ¥i[K.reduce a H solo cuandoK,=< ¥ 6 K.>Ki; o
sea: Ki controla cuando K<0O0.ly K, controla cuando ¥ 210 .,

Los sistemas eutécticos formados por orgdnico-agua, tie-
nen valores de K alrededor de 0.2, de tal forma que para la
mayoria le estos sitemas, la resistencia a la conduccidén tér-.
mica en la fasc :xterna, es practicamente despreciable.

¥l 1fmite asintético de H (ec. 2.44) se aproxima s aguel
los valores mostrados en la fig. 8, donde K = 0»/

También se puede observar de las gréficas, gque al aumen-
tar \f , H tiende a un velor constante. ©sto era de esperarse,
ya que al sumentar \P , 6sto es equivalente a hacer la resis-—
ten:ia externa despreciabdle.

Desnfortunadamente,\f depende de las propiedades fisicas
en una forma compleja de tal manera que el efecto singular de
las propiedades fisicas, no puede ser visto facilmente.

Sin embargo, mediante la fig. 7 conjuntamente con la fig.
8, se puede ooservar el efecto de las propiedades fisicas so--
bre H.

La mayorfa de los sistemas eutécticos tienen una relacién
eutéctica ©% entre 1 y 10 y muy pocos arriba de 30; ver fig. 7.

Usando K= 0.1, las gréficas de la fig. 8 muestran que la-
mayoria de los sistemas agus-or.énico, estardn muy cerca del -
1imite asintético del modelo que cons.deras la resistencia de -
una sola pelicula.

Por otra parte,,l::xt/Az, al disminuir, origina que la cur
va de H con respecto a K, cambie a valores més altos, fig. 8.

También se iavestigaron los efectos de las relaciones de
densidades (r) y viscosidades (m), respectivamente, sobre las
curvas de H - V5 = K ; encontrdndose que:

r afecta tanto a H como a Y .

m tiene un efecto sobre H, andlozo al de‘f (ver fig. 9).

Las curvas de las figs. 8 y 3 muc=stran la menera de como

el modelo ie Jos pelfcules en flujo lsminar , se ve afectsdo -
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por las propiedades del sistema.

Usando las propiedades fisicas para los sistemas de los
que se tenfan datos (tolueno, benceno, tetracloruro de carbo
no etc. ), se calculé H. La variacién en H, al variar las ==
propiededes fisicas en un rango de AT¢ = 1 a 100°F, fué de
menos de un 5%. Ademés, la diferencis entre HDF (para el mo-
delo de dos peliculas) y Hyp (para el modelo con una sola pe
licula como resistencia),_también es menor del 5%.

Estos resultados reflejan un valor para K de 5 a 10,

CORRELACION DE SIK:ZS Y MARCH-LLO:

Esta correlacién pretende aplicar una relacién simple -
en la forne H = I-I1A'I'fn para mostrar la variacidén del coefi-
ciente eutéctico (he) como una funcidn de la temperatura.

Por lo tanto, se trats de generar ciertas constantes —-
que se puedan correlscionar con las propiedades fisicas.

Segin la: teorfa de Nusselt, el coeficiente se relaciona
al espesor de la pelicula, de acuerdo con la relacién:._ .

h =K/ (2.45)

La tendencia de (he) a tomar valore mayores a los predi
chos por Nusselt para orgédnicos puros, sugiere que sSe podria
basar una correlacidén simple en el :oncepto de una reduccién
en el espesor de pelfcula, deoido al hundimiento de las alta
mente conductivas gotas de agua.

Adamson (16), cita el trabajo de Lagmuir, quien estudié
el esp=sor lImite para un conglomerado de gotas que forman --
una lente larga, soportada sobre una superficie liquida hori
zontal,

Langmuir mostré que a medida que una gota de substancia
inmiscible, crecia y se formaba una lente, su espesor limite
(teo) 3e obtenfa, segin la siguiente relacién:

-él_ -51' (_&)
0= §Af ‘A

donde NP= f-fo ¥ Sy, es el coeficiente de extensién 6 -



reparto, del liguido dos sobre el lfiquido uno.

Los espesores reales de lente, pueden ser considerable-——
mente mayores de lo que predice la ec. (2.46), debido al efec
to compresivo de la tensibén lineal de la fase lente.

Se puede calcular el coeficiente de extensién por:

S:U:SIL?.)“W:&U) ~\12 (2.47)
donde:ﬂ;i(i) denota la tensifn superficial de i con su -
vapor, cuando el lfquido estd saturado con j.

Adamson muestra que al usar uno de los sizuientes métodos
estimetivos (pof‘ejemplo, la regla de Antanow 6 las tensiones
superficiales de los componentes puros), nos puede llevar a -
conclusiones erréneas.

En realidad, se cuenta con muy pocos datos satisfactorios
para los coeficientes de extensidén 6 tensiones interfasiales.

Ademés y tomando en cuenta que el coeficiente de exten—-
sién, usualmente es pequeii®@ (+ 5 dinas/cm) comparado con la -
tensién superficial de los componentes puros, para la mayoria
de los eutécticos binarios agua-orgénico, resulta que el uso -
del coeficiente de extensién es muy critico.

Sin embargo, ya que la sumevgencia o hundimiento esté da

do por: L ey —pL]‘/z
’foo" d v P2

Parece Ser muy probable que la razén a la que el(he\se -
incrementa con la temperatura y H = he/h1 se pueden correla--

cionar usando: v
Fz__ A;f Pz -1 &
= , (2.49)

donde se ha supuesto que el coeficiente de extensién es

(2.48)

constante.
El inverso del pardmetro tgp, ha sido usado como lo su--

giere la relacién h e o



Ya que sSe ha observado yue la aparicién de las gotas,-—-
es la misma para todos los sistemas eutécticos; por lo tanto,
es muy probable que la variacién en el coeficiente de extensién,
sea pequeda para los sistemas estudiados.

Usando r =4 en la ec. (2.43):

3
T BAXY y, t] Y2
R=|l+F "
donde: A\(:||—.‘{|
Las ecs. correlacionadas con el pardmetro R y gue se usa

rén con la ec. propuesta, scn:

Hy = 1.0 - 0.80 R (2.50)

= 0.67 R (2.51)
n

= H1 ATf (2.52)

El andlisis original de Langmuir, se aplicé a una lente
0 gota estacionaria sobre una superficie horizontal infinita.

Es decir, se trata de una solucién hidrostdtica al pro--
blema de las lentes.

Sin embargo, no se conoce todavia ningdn estudio tedrico
o experimental para la hidrodindmica de gotas en la interfase
de un gas y una segunda fase lfquida, bajo una fuerza de ace-
leracién, O sea, la distorsién de la gota, asi como el efec-
to de &stas sobre la superficie de la fase contfnua, no estén
descritos en la literatura.

Como sSe mostré en la fig. 1, existen varios regimenes de
condicién de superficie alrededor del tubo, cuando condensa -
un eutédtico; y Solamente para las sotas pegueiias que Se en--
cuentran en la porcién mas alta del tubo, se pueden aproximar
a las condiciones de Langmuir.

Durante la condensacién de eutécticos, la mayor parte de
transferencia de calor puede ocurrir en la parte alta del tu-
bo, donde mejor se puede aproximar el modelo de Langmuir. Pe-



ro, adn ajuf, las jotas estén en movimiento.

Igualmente importante es el hecho de que en varios eu---
técticos orgdnico-agua, la fase or.4nica (que es la fase con-
t{nus durante la condensacién) es menos densa yue las zotas -
de azua; por e3o0, para esta sorrelacién R se usé el valor ab-
soluto de 1la diferencia de densidades.

Fs de esperar que e3ta correlacién ootenida (R) dé un me-
jor estimado de coeficiente eutéctico (he), tanto desde el —--
punto de vista de su magnitud, como por indicarnos una depen--
dencis mas correcta respecto a la temperatura.

También nos da una indicazién del tipo de pardmetros que
son de importancia clave para un posterior entendiimiento de la
condensacién eutéctica.

CORRFLACION DE TRANSFERENCIA D JALOR PARA LA NUCLEACION
CONTROLADA:

El fracaso del modelo hidrodinémico de dos peliculas la--
minares, adn considerando como dnica resitencia, a la fase que
humedece la pared, indica la ocurrencia de otro importante me-
canismo en la condensacién de eutécticos.

Le evidencia experimental, en parti:ular, la de Stepanek
y Standart, de que el coeficiente eutéctico (he) tiene un va--
lor menor 2 lo jue Nusselt y el anterior modelo predicen, im--
plica la existencia de una resistencia adicional y que es mas
sensible a la ATf que la conduccibén. Un mecanismo que satisfa
ce razonablemente esta condicién, es la NUZLEACION,

En el siguiente modelo se supone que una fase condensa --—
formando una pelfculs contfnua, que resbala sobre la superfi--
cie; y que la segunda fase, se miclea en gotas pequefias sobre
la superficie de la fase continua. La falta de rugosidad de la
fase contfnua, sefiala la susencia de sitios de nucleacién paora
la segunia fasc, lo cual da una base para sSuponer gue una impor
tante resistencia a la transferencis de calor, es la nucleacién
de esta segunias fase,



Para caracterizar esta resistencia, es de observarse ---—
primero que al condensar un eutéctico, el calor total transfe
rido, es la suma de los calores cedidos por cada componente:

Q;2 = & + K2 (2.53)
como: @ = N¢[< , por lo tanto, /@2 = I
donde: J:j‘/lzye( = _I‘-,l——-
dividiendo la ec. (2.53) por"Q-2 y despejando Q,:
©.=Q,2/Cl+=cd) (2.54)
Por otra parte: Qu, = by Ty; donde: AT, = MT¢— ATy
1;3%: diferencia de temperatura através de la pelicula --
continua.
A T2: diferencia de temperatura através de la barrera de
nucleacidn.
A T,: diferencia total de temperatura = Te - Tw
Ademds se tiene que:

—_82 Q2 g
AT].— \’\‘1 = \'\Tl (‘-‘-41) (2 55)

por lo tanto;

Q,, =W AT = W\ [&m - G%ﬁﬂl (2.56)

donde: h; ¥y hé son los coeficientes asociados con AT1 Yy
ATz respectivamente.
Despe jando Qq, de la ec. (2.56):

Q@,.=W, A—\f-/ll‘*\':'/k‘zc‘*"u)] (2.57)

Por analogfa con: Q12 = heKTk, se ve claramente que:

i
\’\a. = (2.58)
W, ha(l+ecd)
dividiendo por el coeficiente h1 del componente puro:
Wa _ L
\\\ ___h.l._ +

W,

(2.59)

W)
\\‘L(.H'd,!)



expresando la ec. (2.59) en términcs de relacién de coe-

ficientes:
i

e (1/Hoo ) + { o C 14 0)) (2.60)

Para que ocucra la nucleacidn, ésta implica qu= debe e--

xistir una fuerze motora de diferencia de temperatura (A T2)
através de esta zona de resistencia.

A bajas Jiferencias de temperatura la AT2 en la zona de
nucleacién, requiere casi todo el gradiente total ( ATf); por
lo tanto; la resistencia ofrecida por la fase continua, es ca
si despreciable.

Al sumentar laATf, la nucleacidén controlaré menos a 1ls
trsnsferencia de calor y serd la conduccién através de la fa-
se contfnua, la que controle a dicha transferencia.

Finalmente, a zgrandies ATf, la resistencie en la zona de
nuclescién se hard casi despreciaole, respecto a la ofrecida
por la fase (us humedece la superficie fria.

Por otra parte, al aumentar'ATf, tamoién incrementa el -
espesor de la pelfcula. S5in embar o, este espesor tiende a re
ducirse, deoido s la intensa sc:ibén hidrodindmi:a de ambas fa
ges y a la coalescencias Jde la segunda fase. Finalmente, alcan
za un balance entre estos dos efectos opuestos, sobre el espe
sor de la pelfcula, de tal menera gue se tiene o aparece un -
méximo en la razén de transferenciz de calor.

Experimentalmente se det:rminé la resistencia méxima a -
12 transferencia de calor (6 bien, la méxima razén de trans-
ferencia de calor), observédndose que se podla correlacionar -
con el No¢ de Pr segin la siguiente expresién:

Hw:?-('3 "'/.J’C Pﬁ"‘?f}.) (2.61)

Esta correlacién presenté una deaviacidén esténiar de ---
0.25, con una méxima desviacién de 0.38.

OBJERVACION: Era de esperarse una correlacién con el No dePr,



Fig. 10

No. @ 60°C
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ya que ello refleja la importancia relativa de la hidrdindmica
a la conduccién molecular. Al aumentar el NPr’ el régimen hi--
drodinémico aumentaba en importancia y por lo tanto, la rasén

mixime de transferencia de calor, sSe aproximeba al valor de --
Nusselt para el orgénico (fig. 10).

Se puede esperar que el coeficiente de transferencia para
la nucleacién, sea proporcional a la velocidad de formacién de
ndcleos.

A partir de la teorfa de nucleacién, la velocidad critica
de formacién de nicleos, estd dada por

donde:

~) - es el factor de frecuencia.

AG- es el cambio de energia libre para la formacién eriti
ca de nicleos.

K- es la constante de Plank.

T- es la temperatura absoluta.

El cambio de energfa libre para la nucleacién homogénea ,

estd dada por:

6 _ 7Y Vp -
e TR il

donde:

VB - volumen molar.

P, - presién normal de vapor.

P - presién de vapor en un nicleo de tamafio critico.

Para la nucleacifn heterogénea, la AG para la nuclea---
cibn homogénea, debe multiplicarse por la correccibn de —---
Volmer:

AG'= AG (2xcos e')(‘; cos e')” (2.64)

donde: ' - es el 4ngulo de contacto.



Estas relaciones son complejas y los intentos por redu--—
cir la expresién de AG a su forma mas simple para correlacio-
narse, fracasaron.

Como una aproximacién de primer orden, se podfa espe—ar
que AG fuera proporcional a la diferencia de temperatura, y
por lo tanto, se decidié corrlacionar los datos, usando la --
siguiente expresién:

L A
K Heo H)o @ B07%

aplicando la correlacién ya obtenida para Hep.

71 coeficiente exponencial B no varié mucho. Se proba---
ron diferentes valores y finalmente se seleccioné B = 0,035 -
para ser usado en todos los sistemas binarios.

Desde luego, sSe puede esperar que el pardmetro H'
= H, (1«&!) dependa de propiedades fisicas, tales como el -—
tensién superficial e interfacial, as{ como de las

(2.65)

NOH' NPr'
viscosidades.

Zstudios relacionados a la condensacién por gota, ha de-
mostralo que las energfas de superficie, asi como la densidad
de sitios de nucleacién, son importantes a la transferencia de
calor.

Se mostré que al graficar el 5rupo adimensional:

Hao/(1¥ip)Pr-VJ—N OH (A9/g,)° m(MZ/M1)' se obtenfa una pen
diente de -2.0 y se propuso la siguiente correlacién:

= _ n A /z > 2
-(-'—ég%)?—'_ Hzo [NO“( A9 ) m M 1 (2.66)

Hso permanecié casi constante para todos los sistemas in-

vestizalos, computéndose un valor promedio de:

Hgo = 17:3 % 10'10, basado en la ponderacién del H20 indi-

viiual, por la raiz cuadrada de todos los puntos.



La correlacién final que sSe propuso, fué:

i
Hu= h& Hao(14+0) ¢ O s

donde:

o = 76 18 (Pr. —~Prs)

1230 #10°'° Pry
o}
[Nou. Ag)‘/; ™m ——Mbﬁ)]

Esta correlacién se reduce, casi aproximadamente a la ---
prediccién de Nusselt pare la condensacién de un solo componen
te.

Hao™

CORRELACION DE:

Bernhardt y Westwater (11), probaron para #éreas grandes y
pequefias, Para las primeras, obtuvieron valores del coeficien-
te eutéztico (he), cercanos a los gue predice la ec. de Nusselt
(alrededor de un 12%) para los orgénicos puros.

Para ambas pruebas, la mezcla de vapores siempre dié valo:
res del(hd, intermedios entre los correspondientes valores del
coeficiente de transferencia de calor para cada componente pu-
ro.

Es decir, la adicién de vapor de .agua al vapor orgénico,
causo un incremento en el coeficiente de transferencia de ca--
lor; siendo la magnitud de este incremento, una funcién del --
% de agua.

As{, el eutéctico agua-freén 113, conteniendo 1.5% en voQ
lumen de agua, dié un incremento en el coeficiente de transfe-
rencia, de un 10%. En camoio, el eutéctico agua-xileno, conte-
niendo un 29% en volumen de agua, dié un incremento al coefi--
ciente de un 110%.

La comparacién de estos dos dltimos zasos, fue a una mis-



ma ATf = 55 °F, De esta manera, Bernhardt y Westwater, tomando
los latos de nueve investigadores para doce mezclas con 11 geo
metrias y 4 materiales diferentes, obtuvieron una muy buena --
correlacién para un moielo de superficie compartida, asumiendo
que cada espccie liquida ocupa una fraccién de 4rea, igual a -
su fraccién volumen en la mezcla de condensado.

Aunque lo anterior no es estrictamente correcto, sin embar
go, los llevo a resultado correctos.

La expresién final que recomendaron, fue:

he = h, V1 + hz V2 (2.68)

donde: h1 y h2 son los coeficientes de transferencia atra
vés de una pelfcula, calculados por la ec. de Nusselt.

El ajuste es bueno y cubre el rango de 1.5 a 29% en volu-
men de agua en el condensado.

CORRZLAZION DE LA CIA. KYLLOGG:

Kellogg (17), enuncia 3 ecs. para predecir el coeficiente
de transferencia de calor y son muy utilizadas para el diseflo
de condensadores de mezclas inmiscibles.

Considerando que el coeficiente de condensacién para una
mezcla de vapor de agua-hidrocarburos, se incrementa con el %
en peso de agua en el condensado, han establecido un método —-
para calcular, en forma aproximada, dicho incremento en el -——
coeficiente.

El método es el siguiente:

En un papel semilogaritmico, se grafica en la escala li--
neal, el % en peso de agua en el condensado, tomando valores -
de 0 a 100%; en la escala logaritmica, se representa el coe--
ficiente de condensacién. Después se calcula el coeficiente -
para cuando todo el condensado es hidrocarburo, lo cual sitda
un punto en el eje logarIitmico, es decir, corresponde a un 0%
de agua en el condensado. A partir de este punto, se traza una
1inea recta al punto que indique un valor de 1000 para la ——-



escala logaritmica y 100% de agua en la escala lineal.

Con esta lfnea as{ construida se lee el coeficiente corre
gido para el % en peso de agua que realmente se tiene en el --
condensado.

Cabe observar que el valor de 1000 se usa como un punto -
de proyeccién y no significa que se trate de un valor para el
coeficiente del vapor de agua puro.

Como la mayorfa de las mezclas vapor de agua-hidrocarbu--
ros, involucran bajos porcentajes del vapor de agua, sSe reco--
mienda que el método de correccibén anterior, se limite a un mé
ximo de 0% de agua. )

As{, para el rango de O a 30% de agua, el coeficiente co-—
rregido se aproximé por la siguiente relacién:

hm = hyy + 0.7 (w)1+> (2.69)

donde:

hm: coeficiente de condensacién para la mezcla.
hyss coeficiente calculado, al considerar gque todo el cop
densado es hidrocarburo. .

W: por ciento en peso de agua en el condensado.

Para condensados inmiscibles con un % en pesc de agua,--
que varian de 30 a 80%, el coeficiente corregido se determina
por:

b= hac.HlLs (2.70)

Obsérvese que en este rango, el coeficiente solo se in-
crementa por la cantidad calculada para ¥ = 30%.

Esta consideracidén de Kellogg se basa en gue no contaba -
con informacién experimental firme, para porcentajes de agua -
mayores al 30%.

Finalmente, para condensados con 80% y més, de agua en el
condensado, el coeficiente de la m:zcla se calculé por:

hm = 2000 x th/ (2000 + hHC) (2.71)
Es decir, se considera para el coeficiente del vapor de =

agua, un valor de 2000.



2.b EFECTO DEL VAPOR DE AGUA CONMO INCONDENSABLE:

Como suele ocurrir en ls mayoria de las aplicaciones in
dustriales, una corriente de vapor de liquidos inmiscibles --
al entrar al condensaior, no se encuentra a su composicién eu
téctica, razén por la :cuel, habrd una zona en la curva de con
densacién, donde solo esté condensando el componente que se -
encuentre en exceso; el otro componente permaneceré como in--
condensable hasta que se alcance la composicién eutéctica.

Ahora bien, la importancia de considerar el efecto del -
incondensable, se debe a que éste presentard una resistencia
adicional & la transferencia ie calor, implicando por lo tan-
to, una 4rea de transferencia alicional en el disefio global.

Aungque ya se han hecho estudios con cierta profundidad -
sobre la condensacién con incondensables (18), se hard una --
breve exposicién al respecto.

Al ponerse en contacto la corriente de vapor con la su--
perficie de enfriamiento, que Se encuentra a una temperatura
menor al punto de rocio de la mezcla de vapores con inconden-
sables, el vapor que empieza a condensar, arrastra parte de -
los incondensables que por un momento se estacionan en la in-
terfase liquido-vapor; ocasionando entonces, una mayor resis-
tencia a la condensacién.

El calor transferido através de esta capa, ocurre en dos
formas:

a) Por difusién del vapor através de esta capa de incon-
densables hacis la superficie fria, debido a un gradiente de
concentracién. Ya que la presién parcial del incondensable --
en la interfase liquido-vapor (a la salida del condensador),
es mayor gue su presién parcial en el seno de la corriente, -
se produce un gradiente para la difusién del gas en sentido -
contrario al flujo de vapor que condensa, 1o cual desfavorece
la condensacién .



3in embargo, este desplazami-nto se neutraliza por el -
movimiento le la mezcla gas-vapor hacia la superficie.

b) El calor sensible Jde la mezcla se transfiere debido -
a un graliente de temperatura entre =21 seno de 1z corriente y

la interfase.
Usualmente se considera a la temperatura de la interfase,

igual a la temperatura de saturacién; y esté asociada 2 la --
presién parcial de los vapores en la misma interfase.
La fig. 11, presenta un mecanismo de la condensacién en

presencia de incondensables,
El andlisis del fenémeno, considerando una superficie --

plana, es el siguiente:

E1l flux molar de incondensables (Ja) que pasa através de
un plano paralelo "a" y a una distancia "y" de la interfase,

g A=b I 4 §Ca =P (2.72)

De igual forma, pera el flux moler del vapor (Jg):

JS:D.%__%& faoh Gy (2.73)

D es el coeficiente de difusibén de masa; Ca y Cg son las
concentraciones molasres del inconiensavle y del vapor respec-
tivemente; J es 21 flux impulsor del seno Jde la corriente ha-

cia la interfase.

Comc la presién total del sistema es constante:

Pg + Pa =P =RT(Ca + Cq) (2.74)
y ademis:

an - _ aFm . 3C3 - _ DCG. (2.75)
@y ©y 7 oy = 23
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Sustituyendo en la ec. (2.73):

Jg=41¢ 5—-D96"‘ (2.76)
Eliminando J de 1as ecs. (2 76) y (2.72): )

e DLla 2 P 2

Je==D =5 == &)_ = Po. = (2.7

Integrando la ec. (2.77) entre los limites y=0 y el bor-
de de la capa de difusién (y=8):

Jg= R-rbs Phn(Pos/ Poo) (2.78)

'Pai', es la presién parcial del gas en la interfase; —-=
'Pao' es la presibén parcial del gas en el seno de la mezcla.
Se puede rearreglar la ec. 2.78 a la forma:

Y P
‘85 E [ 'TS Pavm ](PB—J == Pa.o) (2.79)

*Pam', es la presién parcial media logaritmica del gas -
incondensable en la interfase y del seno de la mezcla; se de-
fine como:

e e
me = "Y\(Pﬁm/Pab) : (2.80)

El término entre corchetes d2 la ec. de (3.8), es identi
ficado con el coeficiente de transferencia de masa (Rg):

3g=Kg(Fa: T )=Kg (Pao - Ty:) (2.81)

En el anélisis anterior, la transferencia de calor del -
seno de la mezcla a la interfase, estd formado por:

a) calor sznsible gue se transfiere através de la capa -
de difusién, hacia la interfase; b) calor latente liberedo por
la condensacién del vupor que estd llegando a la interfase.

Este modelo de transferencis de calor y de mas, correspon
de al propuesto por Colburn y Hougen en la forma:

¢ :0'5 TSo—Ta,-) +Kj FMSXH( Pyo- Ta) (2.82)



Cuando la mezcla gas vapor sSe encuentra estan:ada, solo
se considera el segundo término de la ec. (2.82).

Akers y colaboradores, concluyeron que la relacién de -
transferencia de masa en la capa limite de espesor § para u-
na loagitul caracteristica L, se codria expresar en términos
del producto de los ndmeros de Grashof y 3chmidt (Gr. y Sc. ),

De acuerdo a:

L < LRT ‘Pd\m]....j [3 LSPZ( /L/ .I (2.83)
o D) B o2 i (T / ff D |

Expresando la funcién fn como una ley de potencia y usan

do datos experimentales, liegaron a la siguiente ec. empirica:

LM l{)RT P“P’"l:C [“V (f" —-i)]m“ (2.84)

para un rango de/o?<(61o5c)<Jo? y valores de C, de 1.02
para superficies verticales y 0.62 para tubos horizontsles; -
jf-y /% son las densidades del fluido adyacente a la interfase
y en el seno de la mezcla, respectivamente.

Cuando la mezcla fluye paralelamente a la interfase, el
coeficiente de transferencia de calor hg de la ec. (2.82), --
se puede evaluar aplicando la correlacién apropiada al tipo -
de régimen de flujo presente (laminar, transicién, turbulen--
to) y a la geometrfa d=1 flujo (dentro de tubos sobre una pla
ca o sobre un banco de tubos).

Nétese que en la ec. (2.82), el coeficiente de transferen
cia de calor es indspendiente del coeficiente de transferencia

de masa. 5in embargo, cuando la velo:idad de transferenzia de
masa sea grande, la velocidad de transferencia sensible puede
verse aumentada por el calor sensiole transportado por las mo
léculas de gas en el momento de la condensacibn.

En este caso:

|n'3 = kg (_'1—5—‘:-4__"“—> V(Z'BS)



donde:
a =(PMgds Ceg /hg) (2.86)

J3z Kg G’f)c -V ) (2.87)

Esta correccién la derivé Ackerman (27) y sirve para -
cuantificar el efecto de la transferencia de masa sobre lsa
transferzncia de calor.

Para la consideracién del efecto del vapor de agua co-
mo incondensable y cuantificarlo, se: présenta el método pro
puesto por Gilmour.

Se trata de un métodc simplificado, cuyo fundamento es
el siguiente: durante la condensacién de mezclas vapor en -
presencia de incondensables, se presentan varios fenbmenos
y mecanismos en forma simultinea sobre una misma 4rea. Res-
pecto a los fenémenos, se tiene la transferencia de calor
y masa; en relacién con los mecanismos, sSe considera la ---
transferencia de calor sensible para los fluidos en fase 14
quida y calor latente para los fluidos en fase vapor.

Al diserar un equipo, por lo tanto, se tienen que con-
giderar los coeficientes individuales de transferencia, y -
al mismo tiempo, prestar atencién al potencial de temperatu
ras.

Gilmour analiza las diferentes resistencias que Se pre
sentan a la transferencia de calor, atrevés de las diferen-
tes pelfculas (fig. 12):

1.- Resistencia que presenta la fase gaseosa cuando -—=-
tiene una baja concentracién de incondensables, lo que ocu-
rre a la entrada del condensador.

2.- Resistencia presentada por la fase gaseosa con al-
ta concentracién de incondensables, situacién que ocurre a
la salida del condensador.

3.- Resistencia de la pelfcula de condensado, durante
el trayecto de condensacién.



4.- Resistencia ofrecida por las capas de ensuciamiento
a ambos lados de la pared de transferencia.

5.- Resistencia de la pared metdlica de la superficie -
de transferencia.

6.- Resistencia que ofrece el medio de enfriamiento.

Se supone que dicho medio de enfriamiento no cambia de
fase, durante el fenémeno de condensacién.

Para evaluar estas resistencias, se considera que el --
potencial total de temperatura, serd igual a la suma de las
diferencias de temperatura através de cada una de las resis-
tencias ya mencionadas.

La ec. que representa estas resistencias es:

< KT = ATe + ATy, + ATy2 4 KT +ATr+KTwe  (2.88)

donde:

AEE : diferencial de temperatura del medio de enfria---
miento.

LT81: diferencial de temperatura através de la mezcla -
con baja concentracién de incondensables.

bmg2: diferencial de temperatura através de la mezcla -
con alta concentracién de incondensables.

LTC: diferencial de temperatura através de la capa de
condensado.

LTR: diferencial de temperatura através de las capas -
de ensuciamiento.

ATW: diferencial de temperatura através de la pared me
tdlica.

Ahora bien, al integrar este método de Gilmour en el mé
todo general de disefio, se tendrén los diagramas de flujo en
la siguiente forme:



CAPITULO 3
DISENO TERMICO DEL CONDENSADOR

3.,a METODOS D% CALCULO :

En esta parte, se trata de establecer una sSecuencia pa-
ra disefiar térmicamente un condensador de mezclas inmisci-—-
bles.

Es decir, se trata de disefier un equipo que, cumpliendo
con los requerimientos de proceso, dé el drea més pequeria po
sible.

Las variaciones de uno a otro método, se deben ali tipo
de fenémeno gue ocurre durante la transferencia de calor.

Particularmente, para las dos unidades que se liseiian -
en este trabajo, se tienen los fenémenos zonificados en tres
4reas.

Asi por ejemplo, para la primera unidad se tiene:

- una 4rea para desobrecalentamiento de la mezcla de va
pores de agua-hidrocarburos.

- una érea para la condensacién del hidrocarburo sola--
mente.

- una 4rea para la condensacién eutéctica.

A partir de la ec. fundamental de transferencia de ca--
lor,

. = AU AT (3.49)

y por informecidén de proceso, conocemos Q yAT; por lo -
tanto, nos guedan dos incégnitas: A y Up. Es decir, los cél-
culos para el disefio, se efectuardn por prueva y error .

A continuscién y en forme de diagrama de flujo, se indi
can los métodos de cdlculo para diserar lss dos unidades que

se aplican comc ejemplo en este trabajo.
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3.b SELRL.CCION DLL Mi<TODO EN LA PREDICCION DuL COEFICILN
Ts DR TRANSFHRENCIA DE CALOR:

Considerando la discusién de los diferentes modelos -—-
tebricos ya expuestos, y teniendo la informacién de como se
comporta el coeficiente de condensacién de unz mezcla de in-
miscibles para un gran nimero de equipos calculados, se con-
giderdé oportuno seleccionar el método que propone el modelo
de "Nucleacibén Controlada", de Sykes Jr, en pase a lo siguien
te: '

- Es un modelo gue toma en cuenta la forma en que ocurre
el fenbmeno de condensacién, fenbémeno que ha sido observado -
en la mayoria de las investigaciones experimentales. "5 de-—-—
cir, la formacibén de una fase continua y una fase nucleada.

- Toma en cuenta variables muy importantes, por relacio-
narse con el tipo de fendémeno que describe. Por ejemplo: La
densidad, la tensién superficial y la influencia de le T -
eutéctica.

~ Al aplicarse este modelo a los demds datos experimenta
les que se tenfan, dié un buen ajuste en un rango aceptable -
de + 20%.

- Es un modelo gue preveé la posiblidad de obtener un coe
ficiente eutéctico para la mezcla de inmiscibles, el cual pue
de ser mayor o menor al coeficiente .,ue se ootendrfa pars una
mezcla homogénea. Esto es importante, porjue algunos investi-
gadores indican en la literatura que es la realidad que presen
tan los equipos usaios en la Industria.

Como modelos de referencia, para efectuar la compsracién
en los cdlculos, se proponen el "Modelo de Superficie Zompar-
tida", de Vestwater y Bernnardt; y el método propuesto por la
cfa. Kellogg.

El primer modelo se selecciuvna en base al buen ajuste --
que dié para la mayoris de los datus experimentaies en mez——-
clas binarias, tanto para tubos horizontales, como para tu--



bos verticales.

El métoio de la Cla. Kellogg, se sclecciona para deter-
minar su :onfiabilidad en el Jdiserio d2 equipos en los jue se
presents el fenémeno de iamiscivilidail para mezclss de hidro

carouros-vapor de a:ua.

MUDLLO D3 NUZL.AZION CONTROLADA:

-\

H “[ - - (3.2}
N— H$ A1°(l+°‘p)a'-BATy ] .

Moo =76 ~L.8C Py, — Prs) : (3.3)

Hao 22 eLo” e (3.4)
T Nowy (AS/G)72 ¥ (Ma/m0) |2 3

HN = he/h1
h1: coeficiente cslculailo para el orgdnico puro, segzin la
ec., de Yusselt 6 por el método de Gloyer.

V3

by (K"‘/’Zj) 51 (—Lg— 4 ) (3.5)

ac = W /W2 = MY, /Ha\/z = M P /Hz e,
// = X:ICAL
Py = No Pandit =(cp i /k )
ATi= Tle - Tw
Bz 0. C38cF
m= 4, J 42
N = No 1e Chnesorge = -/{/’/[ﬁ K] Dgl] Va

OH
e - : A
Las unidades de estas variszovles son:



A (=] 16/ b Y
g (=) I¥ s*/7A4L?

v EY s /4t
M =3 b/ 1bwel
P o1=) 1w/’
K =) Biw/hriteF
6" =) 1b /5t h
N [=) BAw /b
Cp (=3 Btv/1b°F
pe (=3 Vb /in®
D =3 f1i

Y = fraccién mol en fase vapor para el eutéctico.

MODTLO D+ SUPERFICIE COMPARTIDA:

he = hyvs + have (3.6)

donde:

h1, ot coeficiente de condensacién para el componente -
puro.

V2:
da por:

fraccién volumen del agua en el condensado. Fsté la

N2= 700/ 14+=/v)
Y = /3//0-;

por lo tanto,

/0 O /0 ©

Vo . 5
TOLRRYZT s [RE/4

MODELO PROPUESTO POR KELLOGG:

hwe = hne +0.2(w)"" (3.7



CAPITULO 4
EJ ‘MPLOS ILU3TRATIVOS

3e trata lel 3iseno ie los unilaies de condensccidn de
haz y envolvente, jue manejan a;ua de enfriamiento en el in
terior le los tubos y una mezcla de vapores de hidrocarouros
-azua en e: laxdo externo de los mismos,.

Estos equipos estén actualmente en funcionamiento. El
primero, funciona en la refincria de Salamancs, Gto. Sin --
embarzo, presenta muchos prodlemas de servicio, per encon-—--
trarse escaso de 4rea.

Bl segundo equipo, se encuentra en la nlanta de desti-
lscién comoinada, en la refineria de Tula, Hgo.

Para su estuiio, se cuenta con los datos de diseiio —--
proporcionalos por el faoricante; as{ como con la informa--
cién suficiente para conocer el comportamiento de las co-—-
rrientes en los rangos de temperatura y presién estanleci--
ios para su operacidn.

Debido a problemas en la caida de presién para la cor-
riente de proceso, as{ como problemas por cruce de tempera-
turas, le vrimera unidad se depverd operar en un arveslo —--
2 serie- 2 paralelo (fig. 13); la sejunda unidad, en un arre
gzlo 2 serie- 4 paralelo (fig. 17).

Fn tablas se presentard la infcrmacién necessria pars -
los métodos de :41lculo.



HIDROCARBUROS/VAPGR DE AGUA
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Fig. 13 DIAGRAMA DE LA UNIDAD: 2 SERIE-2PARALELO
PARA EL EJEMPLO NUMERICO 1.



EJEMPLO NUMERICO 1:

CONDICION:S D> OPERACION ACTUALES

Corriente Hidrocarburos- Agua de enfriamiento.
vapor de agua.

Temperatura de entrada °F 260 85
Temperatura de salida °F 105 125
Presién de entrada, peig 2 50
Presién de salida, psig 5 40
Gasto total, lb/hr 141250 984500
Gasto: hidroc./vap. agua, lb/hr 132000/9250 -
.Caida de presiéu permisible, psig 1.5 10
Velocidad permisible, ft/seg - 3 a0
Factor de ensuciamiento, hrft2°r/3tu 0.0014 0.003

Calor intercambiado, Btu/hr 39380000 39380000



DATOo> DEL PAsiISANTE

Calzr total transferido:
Area por cuerpo:

Tubos poOr cCucrpo:

No de pasos por tubos:
Didmetro externo del tubo:
Arreglo de tubos:

Pitch:

AT corregida:

Didmetro de la envolvente:
Longzitud de los tuvos:

No de cuerpos:

Arreglo de la unidad:

Coeficiente global de disefio:

Equilibrio de la vaporizacién

Temperatura °F

250
220
180
160
115

Qp = 39 380 ogo Btu/hr
Ay = 2 242 £t
Np = T14

NP =2

Do = 3/4"
Cuadrado

T

60.2 °F

a3

16 £t

4

2 serie-2 paralelo
U, = 72.8 Btu/hrft2oF

para el hidrocarburo puro:
% en peso vaporizado

100
70
48
40
(0]

A partir de estos datos y siguiendo el método presenta-
do por iern (13), en el capfitulo 13, es posible plantear las
curvas nsceasrias (fig. 14), que finalmente permitirdn obte-
ner los datos pesra la curva de condensacién (fis. 16 y tabla

No 1).

La fig. 15, presenta el punto de rocfio del v=por de a-=

gua, necesario para la correcta construccibén de la curva de

condensacién.
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TABLA No 1:

Temperatura °F Qp Btu/hr % Q
260 0 0

225 2 128 185 5.38
198 5 821 843 14.74
180 8 766 293 22,2
169 10 468 218 26.51
162 , 12 203 133 30.9
137 24 330 718 61.61
125 29 595 489 T74.95
115 37 479 440 94.91
105 39 486 123 100

La AT balanceada, calculada a partir de estos datos, fué:

DTgy; = 4B OF



TARBLA No 2: PROPIEDADES FI3SICAS PARA L EJ. NUMERICO 1.

Pars la zona de desobrecalentamiento:
T = 242.5 °F Propied=des del vapor de hidrocarouro y vap.

agua.
Oyg= 0.395 Btu/lb °F = 0.0079 lb/hrft K = 0.016 Btu/hrft°F
cH20 = 0.46 " U= 0,013 " K = 0,0144 "

Pares la mezcla gas-vapor a la entrada:

T = 225 °F .

Cm = £ Xwi Ci Xwi = frac:ién peso
«33 «33 = ;

Km =5y, K; (Mi) & (Mi) y; = freccién mol en vapor

Jim =5y, A ()70 /2y (u;)*2°

Cyg = 0-415 Btu/1b°F %0 = 0.46 Btu/lbof

Ky = 0.0155 Btu/hrftoF Ky o = 0.01392 Btu/hrftoF
¢ 2

MHC = 0,00765 1lb/hrft MEL0 = 0,0135 1o/hrft

Para la mezcla gas vapor a la salida:

T = 162 °F e
Cyo = 0.41 Btu/1b°F M = 0,007 1b/arft K = 0.012 Btu/hrftoF
3320 = 0.45 " M =o0.0115 " K = 0.01282 "

Para la zona donde solo condensa el hidrocarburo:

T = 193.5 °F: propiedades del hidrocarburoAliquido.
K = 0.087 Btu/hrft°F /= 0.32 1lb/hrft C = 0.57 Btu/1boF
M = 89 1b/ mol S.G.= 0.68 A= 148 Btu/1b f= 42.2 1b/ft

Para la zona de condensacién eutéctica:
T = 133.5 °F 4
< =[P/H(/e.-fv)] = dinas/cm; dinas/cm x 6.85 x 107 = lbf/ft

C = 1.0 K = 0.3729 M= 18 /” = 0.485 C.,P.
P = 55 S.G. = 0.9858 P =61.49 X = 1000

HC: _
C = 0,542 K = 0.,0885 M = 89 /‘4 = 0.43 c. P
P = 263 5.G. = 0.70 F =43.4 X= 148



Cdlculo del ejemplo 1, sin incluir Gilmour:

1.- Suposicidén del coeficiente global de transferencia de calor;
Ups = /04,5 Brwjbrft*eF
2.- 24lculo del drea total;

A = 39486 /23  _
= a2, # s04.5 —
3.- Area por cambiador; &
Ac = 39}3.//4 = 2243 .2 §%
4,- No de tubos por cambiador;
Ni. = 2293.2/C0.19¢35/7¢) = 7/4
De tablas de conteo de tubos y para No de pasos por tubos=2,

£9723 -) $4°

se lee: Ds = 33" y OTL = 31,025"

Do 3/4" Di 0.62"

2

0.302 in 8l = 0.1363 £2/1¢

Y. ;

TABLA No 3: Propiedades del agua.

850F 105°F

(1b/£t3) 62.16 61.93
5.6. 0.9965 0.993
Z (Btu/hrftoF) 0.355 0.365
(1b/hrft) 0.813 0.650

Nota 1: Todaes las propiedades fisicas a utilizar en los cél

culos siguientes, estén tomados de las tablas 2 y 3,

5.- Caida de presién por tubos:

Area de flujo por tubos;

_ Ny e Ap 2
o, = —J__quun,. = 0.39¢7 f+



Wasa velocidad por tubos;

Gy = Weamb /oy =653 9¢5 ib/hef4°

No Reynolds por tubos;
‘R _ DcxCt _ p.e2 @ 652495 _ o ,p T
Q= At T 72 x 242 #0.731 5 s

Factor de transferencia de calor para el agua de enfriamiento;
Re = 29 /7 & fe = oocozes

Zaida de presiin por retorno; :
AP+« Je2/0.595 A P.oS 6 T O-25 psiy

APy = ).152 psiy

6.~ C4lculo del coeficiente para el agua de enfriemiento;

Velocidad del agus de enfriamiento;
\/* & Ct/a‘,oof = 2.95 {f//-z"j
Temperatura del agua de enfriamiento;
4 m :'6£1+{a;)/.2 = Jo5 °F
con VT y tm' de la fig. 25 del apéndice del Kern (19);
hi= 840 BAw/hrii? oF
hio= hi Di/oe = 694 -4 Btw /b, f237eF

T7.- Coeficiente de transferencia de calor para la zona de desobre-

calzantamiento, por el método Bell (20):
Wune = 132000 Vo lh v R W u,0 = 9250 1274~

Kwm= 0.015323 Biw/hyfteF

Cpw = O. 37952 BAw /Ib2F

M m= 0,00857 1b Thr$d
Porciento de corte en cada mampara;

+ j . e
T ot = D: - 2s5.a5%%

e = 233Y
orL = 3i-62"
¥ ,I e = & q"

.



N(:DS[]"J(!‘ /DS)] /P = /é.2

De la fig. 10-16 (20), Fc = 0,68
New= 08Fc/P> = ¢.72
S m=As[vs-orTe +_°3'_LP:-D—" (P '=D.)] = jap.sin
Fop= As (bds-oT2d)/sm = 0452

S4b = 0.0245 Do Ny (14Fc) = 22 /¢

TR IR

Re = 1200 \N/j&lmsm = 253 §55

©.,35
Jy= o.xao?/Ra

Joeficiante de transferencia de calor parz un banco de

003 ide e
il hk =J»CPMJT‘£;’M(K”7/C?~ /U*") # =152 "'?3’;?%;%‘;

¢ = 1.0 por no haber Jrsn variascidén en la viscosidad
hx = /752,03 3Yv/hy {A7°F
Por lo tanto: 2/ 2/
3| 0.01573 & Ao
KM/C?,“MM.B SS9z 4z.9270.6685%7 | =!-532
C4lculo de factores de correccibn; gréficas 10-20, 10-21
y 10-22 de 1la Ref (20). Ve = /05 Jp-0.e¥ Jp=r0

Coeficiente corregiio: s =ty Ye Mo 3b = 1i0.32 B/ h§4? oF
Bo= ) 4
\'DE s :L\\S_'_LIR_ - 95-5 34v /k {42 °F

s +ho

90-
Anec= QuES = 2128 /&85 - , C
DSt iR = S {4

Para 10s célculos sijuientes se hardn los coluuwnas, Fn -
la izquierda, se ponirdn los c4lculos .ue se obtengen o deri-



ven de usar la ec. de Nusselt. En la columna de la derecha, los
cdlculos :ue se obtengan o deriven le aplicar la ec. de Gloyer
para el coesficiente de coniensacién del hidrocarburo puro.

10.- Coeficiente de condensacibn para la zona donde solo con
densa el hidrocarouro:

Wue = 41430 b lh,

Weamb = Wae /2 = 20 345 ib)h

2/

G" = W /LN NTo 0T 4y pp
w_ 203I/5 b ) 1b
= m————— = ,‘:) = —— O 0 &

S lexF14*> hrix c oTL vl ‘l hr 41

c
Recsies——=8:.54
c /‘

s =L (16

[’_A}’/?S—] Pre = (Pﬁd =5

_/3

h il o (om Rac, Pre g fyg-4 (21):
NUsS ~ 20 :

“]_o32#2.42 s Jdcow = ©0.38
0.0833¢ 92.9% y32,2 43@0‘]

3/,
l‘)&'p*— 6590 Jeon K (&% 6) ?

hooss 323,43 Bru/l. H °F Lglp = 4942



o U2 haoss # hie ch—h’“’ el

huoss + hio e s ke
Uuc = 220.34 l?%t—:-\;f-‘ Jwe = 230 B/ JOF
o= - Que
: Fimas ch‘ﬂT“c Aunc = 5283"*‘

—_ /0029 785 .
Ane = 2120 74« %0,57 - ¢9¢ 754

13.~ Coeficiente eutéctico, segin el modelo de Nucleacidn Con--
trolada: '
13.a Cédlculo del coeficiente de condensacién para el hidrocarbu

ro;

Wuc = 90 570 W /hy 5 Wuc/eamb. = W;*c

o8 135_}'!_:
= 5579 1)L 44
G"= .43 Wlhe 42
e O Rae = 140.28
Pre= (.37

}\wss— 233.43 E\’_’___ Jeon= 0.9 4
hr RUUOF l'\s\o: 352.9

13.b Célculo de parémetros para el coeficiente eutéctico;

756.58 1b mol

moles de HC = 62 040/82
177.63 1b mol

moles de H20 = 3 197/18
fraccién mol del HC en el vapor + 756.58/934.21 = 0.8099

. Q) = 09079 (3e), o= 0-19
Bedne (3, = 4.2¢

¢ = Mmnc 3‘\-\‘—/"\\-\:530—“,0 = 192.4
W = Al s = 0.43fo.98s = 0.886
P = X fhg = /48 /1600 = 0.148
=00 s9 1b¢ . = \Lg
VM 0.001259 o ()‘uw 0.0055 3 __.___;’t



,\lo\“: C.coo0 3 233 &

A = \‘ugo“%ﬂc =z 0.0 0Aa27¢ <9 154/{&

Pruc = (O~5<—\Z"‘°'43 ¥ 2492 )/O'D&f‘s e

?7“10 = (0.5 392,42)/0_3;29 =—3.432

HoD =S ITR 312 SSah)
R0 = ©.13¢ 9

8 =p.0a35 e~/
AT.;. Ta.-—r\*-“'
_ra‘ = /.33-5"F

Sustituyendo todos estos valores en la expresién para el coe-

ficiente eutéctico:

-4

. 1
he = \\RCI Wo © ﬂzo(H—dl)G_TSTJ

donde h :
HC se sustituye por hyn-o é hglo’

El cdlculo del coeficiente eutéctico (he), se hace por prueba

y error, suponiendo la temperatura de 1a pared del tubo (tw) -

Yy checédndola segin la ec. del capftulo 5, ref. (19).

T‘N = +m+ T'Ll*di— CTM ‘--tm) (4.9

Tanz To =03, 55F 5 tm Z205°F

Tuisee = 25 °F Twsep T 117°F
YV
he = 73067 qoms ha = 25%.2

sustituyendo en la ec. (4.1);

Tialle = 15,5 °F Twee = 117-3°F

T\-‘: S = T\k;fc,-\c_

LEe TWSVP:.\-“)“-\C .



. B
e 4hic e T (Lo . Ve = i¢72. 32

Noz 2ELLE 122 54,3 4 Ae = 4139.3
& ;42./ £349.95

16.- C4lculo del coeficiente limpio balanceaio:
Ue aap = Voss Apes + UncAuc ¥ Ve Ag
E Aves + Anwe 3 Na

: ) i) =
chu = 198,33 1%&‘,75 \)(_BAL\ JéC.e2

17.- Jonductividad térmica del material del tubo:
Kb = 76 By /), ftieF
18.- 2esistencia de la pared del tubo:

Sn o B L L
w = S ®9 5 - c.cc if7/ bhr Fi /B+u_

19.- Resistencia por ensuciemi=nto:
Ry: = C.oogaq hviiter /By uw

20.-~ Cdlculo del coeficiente global de disefio:
- -1\
UDCALC:[U cuar + Rw + R“""]

Sustituyendo valores en la expresién anterior:

Ubcare = 2¢€.24 f\i{:‘\:; Uscare= 8134

21,- Cdlculo del coeficiente eutéctico, segin el modelo de su

perficie Compartida:

L\a = LlV] ‘\‘ »\2 V?.
x = AlP, = ©-2fo. 5058 = O/



21.a Para h1, Ya tenemos dos valores calculados, conforme a -
las ecs. de Nusselt (233.43 Btu/hrft2°F) ¥ Gloyer (352.41
Btu/hrft2°F).

21.b Para h2, el coeficiente de vapor del agua., se considera-
un valor de 1500 Btu/hrft2°F.

Asi, sustituyendo valores:

lvm = 233,43 # 0.9¢4973 e= 352,41# 0.9¢4 %
+1500 4 0.035 3 } 1500 % 0.0 353
he = 225.i3 17335—5 ha = 392.9

2} 3% L5944

= /95.5 _Biv
\Jd. T"H”F

23.- Nae = 39/2 £+° Aa = 3099

Para calcular UCBAL Yy UD)ALC’ se consideran los valores-
ya obtenidos de U y A para las otras dos zonas (desobre-
calentamiento y condensacidén del hidrocarburo solo), Jjun

to con esta zona eutéctica:
Upes = 75. 99 Bb kv {i°°F
Aves = s78.99 f¢°
Uwe = 220.29 Byv/h, f27 oF

Awe= c9¢.23 §3°



AR 2 !
24.- UCDAL 19+ 5 m Ucaar = 2495.8
UDKA/_( = §7 ’/ (Ubcare = 26.5

25.- Cdlculo 1el coeficiente eutéctico, segdn el modclo de —-

Kello s o

b = hue 403 (WO

W = €.55 % J. 69ue 7n el condenss do.
Sustituyendoc pars hHJ’ el valor de Nusselt y Gloyer, ——-—

.S
Lm = 352,94 +0.3 (L.55)

respectivamente:
i-S
hm=233.4 40.3(6.55)
Lm: 245 B‘\u/},, Hch: l;m.: 3¢9
26.- - i 4 20
Va = 707 2 B4 417F Ve = 228.9
27.- Ac= az282 447 Aa::ns/,s
= /53200 =
28, - Ucoar = e Ubar = 23¢

UD(ALC = ?5

29, - Uoruc = §5



Jélculo del ejemplo numérico No 1, incluyendo el método
de Gilmour.

Pars considerzr el efecto lel agua como incondensable -
en iez zona Jonde solo condensa el hidrocaroburo, conviene cal
cular las 4reas netss por separasdo, para cada una de las zo-
nas le la curva de condensacién (desobrecalentamiento, conden
sacién con incondensacvles y condensscibn eutéctica).

Lo novedoso en este nuevo cédlculo, es aplicar el método
de Gilmour (descrito en el caepfitulo 3.a) para calcular el §--
rea necesaria paras la zona de :ondensacién :on incondensables,

El cdlculo comienza con la supcsicién del drea necesaria

para esta zona.

2
30.,=- Suponiendo Atnc = 992 ft :

Para el arreglo 2 serie-2paralelo, la carga térmica se -
‘reparte por igual en 2,
31.- QINc = 10 074 985 Btu/hr

por lo tanto, Q = ch/z = 5 037 492.5 Btu/hr.
32,~- Célculo de la Aﬂ} del agua de enfriamiento:

ATE :Jg/czl‘-' I‘A.r»t)
donde hi = 840 Btu/hrft oF
SO AT =503 ¢ 472.5/(s4o #992) = &-04°F

33.- Célculo de la AT de la mezcla gas-vapor a la entrada:

A'T:,l: \N'CPATl().?s/(‘\J‘ 2 AIuc)
AT = (225 -762)°F = 63°F

33.a El coeficiente hg1 de la mezcla gas-vapor, 3e determina
por el método de Bell,

Las propiedades de geometrfa, ya se det:rminaron en el -
cédlculo anterior y son:

Nc=s¢.2 Fop=o0./5/
Fc=o04¢s Sibm ax gnt
New= 6.2 Ssp = 22 ' 4n*

"= 12049 in?



W =032 6po xq250)/2 = 20625 iblhv

12 %0.42 % 70625 - 253 3D7F

R”’Jiz O.0054< 42.99»120,499

A“ = 0.230?/}2:3‘35 — 0,06029493
¥
144 ¥ 30625 ©, 015232 "l

hy=Jdu 20,4139 » o e

W = 152.74 .
1e=-g,05 M- 4AD o 049

110.66 BT W

\r\s: ‘\35: hk jr_ 31 ..\b = m

- o
34.- Cdlculo de la AT de la mezcla gas-vapor a la salida:

W = (90 5720 +9250d12 = 49 910 1b/h,

Rey, = /79,773 Jwz 0- 00325,

\'\\4 - JD?. 6 & B4uw /L f220 F
hs= L;z =Wk de I db=%#8 B84 w/), 4% °F
999/020.4137 (225-/¢2) x0,25

ATg2= 73 X 992
© 35,~ Célculo de la AT através de la capa de condensado:
e

AT. =
€ Heow # Axic

\rmoss = 323632 r3+u/l, HioF

_ 5033 4922.5 _ .
AVc= 313,633 903 -~ 57 F




36.- C4lculo de la AT através de las caras de ensuciamiento:
- hv 1R°°F = B8
Rir= 0.00 94 —EL};L b s gaged L Bhe

hr3+*eF
AT = 5032 992.5 _ 5 3.34°F
R H27.213} 4972

37.- C4lculo de 1la AT através de la psred metilica:

2 -
Ruw = 0.00189/ hé—i*—&it > hws = £24.32 siv/hy H42F

._503% 492.5 _ _ .
AT = 528,85 #2792 o

<ATi = 6.045 + 12.7 + 4.193 + 15.69 + 22.34 + 9,02 = 69.993°F
ATINC = 70,57 °F
por lo tanto, la convergencia deg ATi y ATINC es acepta

ble y 21 4rea supuesta es la correcta.
3in embsrgo, como esta 4rea correspondié al arreglo 2 —

serie; pars el arreglo 2 paralelo, el 4rea total para inconden

sapvles ser4:

AINJ = 992 ft2 x 2 =198 ft2
Pars expresar las otras Jos dreas, correspondientes a -
las zonas de desobrecslentamiento y condensscién eutéctica, y
as{ obtener el drea totsl calculada, se tienen otra vez, va--
ris3 2lternsativas que dependen Ce aplicar la ec,. ée Nusselt 6
Gloyer para el coeficiente de condensacién del hidrocarburo Pu
ro; 6 bien, jue dependen de aplicar cualquiera de 1lcs tres mo
delos ya discutidos.
Los dates regueridos para calcular estas dreas, ya se op
tuvieron en el célculo anterior (sin Filmour).
Otra vez, se expresardn los cdlculos en jos columnas, jue obe



decen a consideraciones ya establecidas.

38.- Célculo del 4rea total, segin el modelo de Nucleacién —-
Controlada:

38.a Area de desobrecalentamiento (ADES)
Upgs = 95.99 B/l fizoF

Ruw = O.00 /18%/ By ’?JT —b.009 4

~ |
Ubdes :(\)6_5'5 + R 3 Bay)

Upbes = 59.65 Btv Jhr f4%eF
QbES _ 2128 135
Updes NTbes 59458 1/8.27

ADES = 30I).6 ;.{Z

AbEs =

38.b Area de condenszcién eutéctica (Ae)

Ve = 142.1 Biu/l f2°F Ua = 192. 7

Uye= (U #tw 2PN

Upa =75 Btu/hjt’eF Upe= 8¢
Aa = e e - 22786 123

- e BVe 7 e ¥ 2499
Ag= 10355 §4° Ae =902 7

38.c < ATDT: AINC+ADE$+A¢

O

<
Ay = 12641 H° Ryer = HSEw"



39,— Célculo del érea total, segin el modelo de Superficie Com

partida:

39.a Area de desoorecalentamiento (Ap.s)
Uses = 95.49 BTV /hv 422 °F
Uppes= 59-45 77
AbEs =301.6 $3°

39.b Area de condensacibn eutéctica (Ae)
Ve = /99-¢ Bt /AIV*H?”F

Ube = £3.3 1)
Aa = 8300 ;_}_z

39.¢ por lo tanto, ATOT = AIN" + ADES + Ae

v

Avor = 1/ 085 f4°

Va= 250.9

Ubez 9% 3
Ae= 2584
AToT: 10230

40.~- CéAlculo del drea total, segin el modelo de Kellogg:

40,8 Area de desobrecalentamiento (ADES)

Ubeg = 95 99 BAu lW £23 F

Ubses = 59.6 5 s

AvES = 30/. 6 #4°

40.b Area de condensacidén eutéctica (Ae)

Ue = 7812 3‘\\)/‘”{{10;
Upa= 89.¢ Y
Na= 9/35 §4°

0.0 Apgy= 1961 F4°

ta o 2349

uba_: ?514
Ae= ¥I140

Mo = /0925
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Fig. 17 DIAGRAMA DE LA UNIDAD: 2 SERIE-4 PARALELO
PARA EL EJEMPLO NUMERICO 2.



EJEMPLO WUMERICO 23

CONDICIONES DE OPLRACION

Corriente

Temperatura de entrada, °F
Temperatura de salida, °F
Presién de eatrada, psig
Presidén de salida, psig

Gasto total, 1lb/hr

Gasto: hidroe/vap. agua, lb/hr

Hidrocarburos-
vapor de agua.

307

100

8

5

753 086

693 083/60 003

Caida de presidén permisible, psig 3

Velocidad permisible, ft/seg

Factor de ensuciamiento, hrft“°P/Btu 0.,0013

Calor intercambiable, Btu/hr

233 526:690

DATOS DiL FABRICANTE

Calor total transferido:
Area por cuerpo:

Tubos por cuerpo:

No de pasos por tubos:
Didmetro externo del tubo:
Arregloc de tubos:

Pitch:

AT corregida:

Didmetro de la envolvente:
Longitud de los tubos:

No de cuerpos:

Arreglo de la unidad:
Coeficiente global de disefio:

Agua de enfriamiento.

90

115

50

40

9 341 067
10

3 a 10
0.003

233 526 690

Qp = 233 526 290 Btu/hr
Ac = T 099 £t
NT = 1 860
NP = 2

Do = 3/4"
Cuadrado

1"

86 °F

54"

20 ft

8

2 serie-4 paralelo
Up = 47.5 Btu/hrftop






Célculo del ejemplo 2, sin incluir Gilmour:

Para esta Unidad, la curva de condensacién (fig. 18), -
indica la ocurrencia de los siguientes fenémenos:

a) zona donde solo condensa el hidrocarburo, y el agua
actua como incondensable; b) zona de condensacién eutéctica;
¢) zona de subenfriamiento de la mezcla lfiquida.

Como el tipo de cédlculos esS muy similar a los del ejem-—
plo numérico 1, se presentardn en forma resumida, la metodo-
logia de cédlculo para este ejemplo numérico 2. Adeinds, como
se mencioné al prineipio, la finalidad de estos dos ejemplos,
es ootener informacién le resultados que permiten valorar —--
la utilidad del modelo seleccionado.

TABLA No 4

T oF QTBtu/hr
307 0

298 11.6 x 10°
276 36.1 x 106
247 66.1 x 10°
200 105 x 10°
192 170.9 x 108
180 200.9 x 10°
100 233.5 x 10°

TBAL = 86.58 °F
1.~ Suposicién del coeficiente global de transferencia de ca-
lor:
Upg = 46.2 Btu/hrftop
Por problemas de cruce de temepratura y caida de presidn
por la envolvente, se selecciona un arreglo 2 serie-4 paralelo.



2.-
=17
3.-

OTL

50‘

Area por camoiador = 233 526 630/86.58 x 46.2 x 4 x 2 =
297.7 £4°.
No de tuvos por cambiador = 1 859.

De tsolas, para No de pasos por tubos = 2: DS = 54" y —--

= 50.,125"
Do = 3/4" Di = 0.62" ay = 0.1963 £t2/11
ay = 0.302 in®,
Zai3a de presién por tubos:
a, = 1.95 £’ Gt = 1 137 316 1b/hrft®
No Ret = 37 870 ft = 0.0019
APt = 4 psig, ”
Caida e presidén por retorno: BN = 1.53 psig.
APcamb = 5.53 APTOT = 11 psig.

Célculo del coeficiente para el azu=z de enfriasmiento:
Vi = 5.37 ft/seg t, = 102,5 °F

con V, y t , de la fig, 25 del Ap. del Kern (19):

hi = 1 310 3tu/hrft2°F hio = 1 083.9

Observacibn: Aquf también se hace ls observacién 6 anota

cién de utilizar 303 columnas en los c4lculos: la izquierda

para los que se obtengan o deriven de usar la ec. de Nusselt;

la derecha para los cdlculos gue 3e ootenzan o deriven de u-—

sar

la ec. de Gloyer para el coeficiente de condensacién iel

hidrocarauro puro.

6.~

Joeficiente Je condensacién para la zona jonde solo con-

densa el hidrocarouro:



=509/
CP: 0.6/5 Biu/)b?F
K = 0.0855 Biuw/hy §4°F

S.¢,= ©.¢5 ¥

W =122 725.9 \b/hv NC=50.33
hoss = 251 (3878 e e

] |<;f{z 5 ] /3 e,= 3¢3

Prc= 4%

34V J(‘o»—' O-4|

' sts:’\‘% VRS hglo= 29

Te— U“c :mﬁhﬁ_:zuo.44 __aj_\,)ﬁ UU\C-M_: 28;

‘\»uss 4+ hio Wy HeeF \\Q\o yhis
8,.- c
. A -
s \)Mc AT\\:
__ /05 /05  _ ¢ E:
Ane= 2004 /42.84 S3cer i Auc= 2557

9.- Joeficiente eutéfctico segin el modelo de Nucleacién Con-

trolada:

9.a Cédlculo del coeficiente de condensacién para el hidrécag

buro puro;



190°F
c.52%2 B¢ /)6 °F

Te
Eg
K= C.c8#?2 Biav/hrfteF

"

L\

M= 0.372 cC.pP-
S 6= Q.75

W = 449 595.9 |bjh~>

houss =33¢ % hgle= q 22

g.b Célculo de los parémetros para el coeficiente eutéctico:

e G e HC = 138/3% fr25.2 = /d422. ¢ 16 ol Jhr
noles & Wad= ¢gecoo3 /78 = 3333.5 o
§14 Mp\ A-(!—l “c a n V’P&Y = 0.2929%9/ = 3‘1“(

.o VYay = 0. 70079

\3‘1“"/3‘“:0:

- = S./77

m = /-0

L = Anedne = 2(:).5/,':4 - 0.2¢05
Gnc = o0.ccec §0 923 by /49

6u;o: 0.0 52449 24

AS = Vu.0 - SGuwc = 0coag434
Now = ©.ocD 8166

Prue = 5.,5%

Plgsn= A BFE

Ho = 27264

Hao = O.//26F

AT‘) = Te - Tw = )20°F — Tw



Otra vez, el cdlculo del coeficiente eutéctico (he), -

se hace por prueba y ervor, suponiendo Tw y checédndola segin

la ec,: Le
= ~ Ta—2m)
Tw--‘m-& g ( a

donde:
twm =se2.50F ; hio = jp22.9 Bty /br $47°F
Twsop =1 2377 Twsop= 12#
he = 3493%’: he = a13 .24

por lo taato:

. Tweate = \23.92F TWeale = 127 ¢
o Ve :zaz.éi‘%i’—,—,,: Va = 297
1.~ s Qe

Re= Ue LTe

Aa= 95 %4 1p¢
&= 2cz.6 #93.8

2
3gs¢ i Ao= 335¢

\}

Aa

12.- Cdlculo del coeficiente eutéctico, segin el modelo de -

Superficie Compartidas

he - 4?5.3-&%:13 ho =551/

kien Ue- 330 by Ves 365
14.- Ao=30c4.5 {1° Ae=2333.9

15.- Célculo del coeficiente eutéctico, segdn el modelo de

Kellogg; ha = 33¢ fi—"————- lla 422
1 oF H



16, g = 2564 'E% Ue= 303

17.- Ae=3950 {4° Ae= 3335

18.- C4lculo del coeficiente Je transferencia de calor ---

para la zona 1: subenfriamientc, por el método Bell (20):

T = 140°F

Wniesela = 288 277.5 /5/4~
Km= 00¢85 B+v /b I+°7
Com = ©.55 BHv/I4°F
Nfm = 0.4l c.pP-

5.6, = 0,720

El significado de las siguientes variables, ya se defi-
nié en el primer célculo del ejemplo 1:

% covle = d< /Ds = 0.46 .. Ae = 24.64"

Ne>- <49.32
F(: 0./2%
New= 79.8%

Sm= §»5.§
Fop= o0.238
SibT 3894
55L=' /0
Ra= 4950 Aw= c. 014
he= ¢92.72 BAv /A~ 4¥'°F

de=0¢2 34 = p.ids 48 =/- O

hs = hesea = 3342 3Av/ hr {4t eF



19.-

_bosve #-Aipo ~ 3992 sloF2.F _ B4V
e - = el e e

bhosva & hro 27.92 +10%2.9

kS

e Asva = Rsva BISAE £H0 _ Jxi9sa 14
Viva ATsuo 36.63 #3532

21,- Conductividad térmica y resistencia del tubo:

B4V . = 1t eF
- — = 0. E
Kizze vorise ) Rw = 0.00\1¢ 9h1_:L_§_1.U_

22.- Resistencia por ensuciamicnto a ambos lados de la pared
el usaRes Rir = 0.coa3 hy {4 °F /8iu

Para obtener el coeficiente limpio balanceade, el coeficien-
te de disefio calculado y el 4rea total calculsda, se tendrén
variantes que dependerédn del tipo de modelo utilizado para -
obtener el coeficiente eutéctico; asf{ como del método para -
calculsr el coeficiente de condensacién del hidrocarburo pu-
ro,

23.- Célculo de Ung,r, Upnpra ¥ Apgppor ©R base al modelo de

Nucleacidén Jontrolada:

UncAuc ¥+ Ve Aa 4 Usvs Asvs
Aunc 4 Ae A Asve

Uc saL=

\)buu:(\)c-ém. + R + R-L'r)”.

ATCALC T Qroraz /(UDMLC ATBAL)
Ucsar = ®0.LC Byn/byf2%°F UcaaL= &4-63
Udcare = 55.9°¢ 24 Ubcare= 52 4%

Acare = wss22 Ff2° Acanrce= a¢ co?



24.- Cdlculo de UcaAz,' UDCALC Yy A'!‘CALC' en base al modelo de

Superficie Compartida:

Uc gar = §257 84v/hr HPOF Ucspr = §6.2¢
Ubcare = 56.87 2L Uvbcarc- 58.63
Acacc =42 qu §9°2 A caLc= qeoo0

25,- Célculo de Usany? UDJALC Y Apyapge ©n base al método pro

puresto por Kellogg:

StV
VeaaL= §0.494 1o SR Ucaarr = F4. 68
Uvcarc = 55.7%2 2 Ubcarc= S2.¢7
Acarce= 98 268 §4° - ANcare= 46589

Célculo del Ejemplo Numérico No. 2, incluyendo el método
de Gilmour:
26.- Suponiendo Apy. = 9 000 f£t%;
Para el arreglo 2s-4p, la carga térmica se reparte en 4
cantidades iguales:
27.- Qiie = 705 # 10% Bl /4r

Q= ©@ircjfq = 26 250 000 BAv/h»

28,.- Cédlculo de la AT del agua de enfriamiento:
ATe = @/Chi#Asnc)

donde: 3
h: = v310 Biv/hr {4 ©oF

» _ . 26 15Ccoecl o
Ale = 1210 # 9000 S



29.- Célculo de la AT de la mezcla gas-vapor a la entrada:

ATg = WiCp, AT #0.%5 /g, # Axnc
W, = #5308¢6/4 = )85 2 3.5 1b/h~
Cpy= ©0-47¢e BYv /I oF

AT=- 300 -~ 2060 = /03 of

29.a hg1: se calcula por el método Bell;
N e =< 4.32
Fez 0025

New= 79.07
m= PP5S
Fipz 0.233
Stgb= 385494
Ssy= /0

Keg, = 97992 Iw=0.004914

hw = 80.44 B4v /b 442 oF
Je=zop¢2 dp = p. P85 ds 220
‘\S:\135:44./4 8iv /4, 17 °F

My, =10.,2 ¢F

30.- Célculo de la AT de la mezcla gas-vapor a la salida:

W2= (600034135 133)/4 = 59 535

Ra T 122» 0,35+5953S =2 3
J2 0.003a42 2,429 83255 $any

b /h>

J“ = O.pD 95 #
W= aa.n 8tv/h, J42°F
hs = 23.s 2

ATs,= 2.97 °F



31.- Célculo de AT através de la capa de condensado:
l‘l»oss = 244.52 BYv/hr $4* °F

AT = (/05:/0‘)/( 2¢44.52 #9000) T A eF ©F

32,- Cédlculo de AT através de las capas de ensucismiento:

Rir r0.009 3 hy 4> °F /iy

hp= 232.s5 B4v /hs §42 oF

é
T, -_ L5 #/0 - ol
= = 50.16 %
AT 232.55 % 5000

33.~ Célculo de AT através de la pared del tubo:

Rw = 0.00me39 hritior /340

hw = §59.,8 Biv /by f32°F

- yo05 #s0°¢ - )3.53 oF
ATw = §59.,58 9000

34.~ Suma de las ATi parciales: € AV, = /49/.493 ofF

35.=- Valor de la AT balanceada para la zona de incondensables:
Ao, = 742.3¢ °F
por lo tanto, es aceptable la convergencia,
36.- Célculo del drea total, segin el modeluv de Nucleacién —

Controlada:

36.a Area de condensacién eutéctica (Ae);

Ve - 2¢2.6 B{-u”w 7 eF

Rw: o.oon&39 MY i‘\z“FJ' RJT: 0.0043 hz__‘%%i
(S

340

Uez 29%./



B4V
Uba = 10245 W Ube = 113.5

Aaz @a LCODS KTe)

g5 4s0° 2 A=
- -9390.5 a= ¥920
Aa 70%.§5 ¥ 93.7 #

36.b Area de subenfriamiento (ASUB);

Usva = 3¢.¢3 840 Jbrit*oF Usvg = 3¢.¢3
Ubsue: 3052 17 Ubsva = 20.52
Asuvn = 31000 {4* Asvg= 3 ceD

Arow = Axuc\\ Aa 3 AsuB

36.0 ATDT;'SX 290 f‘.\.z ATo-':S; 220

37.- Cédlculo del érea total, segin el modelo de Superficie -
Compartida:

37.a Area de condensacién eutéctica (Ae)

Ja = 330 B4v/h. 472 Ue = 3¢5
Ube = 1137 ” Ube = 121.9
Ac= #co3 47 Ae= #30%

37.b Area de subenfrimaiento (ASUB);
A sva = 3looe ‘;'\'z

Aver = Azpe + Az + Asua

37T.0 Avor = 5% ¢03 §4° Avor =52 308

38.- Célculo del 4rea total, segin el modelo de Kellogg:

38.a Area de condensacién eutéctica (Ae);
Ve = 25¢.4 84v/heH°°F Uag= 303
Uba= /06,8 24 Uba= 114
Aas 9984 44 Aoz 8 £7¢



38.b Area de subenfriamiento (Agyp);
A-SUB = 30600 “*‘

38.c Av= Azue « Ae + Asva

MAror = 58 434 $1° Aror= 5% #7¢



A. de Desobrec.

A, de Jond. del
Hilrocarburo

A, de Cond. Eu-
téctica

Nusselt

A, de Desobrec,

A, de ZCond., del
Hidrocarburo

A. de Zond. Eu-
téctica

Gloyer

A, de Cond, del
Hidrocarburo

A, de Zond., Eu-
téctica

A. de subenfr, de
la Mezcla lfquiie

Nusselt

% de Precisidn
A, de Cond. del
Hidrocarburo

A, le Cond., Eu-
téctica

A, de subenfr, de
la Mezcla lfguida

Gloyer
% de Precisién

RESUMEN DE ARYAS TOTALES ZALCULADAS
TA3LA No, 5: Ejemplo Numérico 1

(Equipo que funciona en 3alamanca, 7to,)
Area total sctual del Equipo 8 968 ft2

Sykes, Jr. Bernhardt Kellogg
Con Sin Con Sin Con 3in

Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour

301 301 301

1384 1984 1984

10_355 _8.829 9_140
12 640 12 203 11 146 10 645 11 426 11 020

301 301 301

1 984 1 984 1 984

9_026 8 048 8118
11 311 11 526 10 333 9 709 10 464 9 867

TABLA No, 6: Ejemplo Numérico 2
(Equipo que funciona en Tula, Hgo.)
Area total actual del Equipo 58 419 ft2

Sykes, Jr. Bernhardt Kellogg
Con Sin Con Sin Con Sin
Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour
18 000 18 000 18 000
9 390 8 603 9 484
31_000 31_000 31_000
58 390 48 182 57 603 47 411 58 484 48 268
99.95 82,47 98.6 81.15 100,11 82,62
18 000 18 000 18 000
8 920 8 308 8 876
31_000 31_000 31_000
57 920 46 608 57 308 46 000 57 876 46 589
99.16 79.78 98.09 78.74 99.07  79.74



ANALISI5 D¥ RESULTADOS FINALES:

Las tablas 5 y 6, presentan un resumen de 10s resul-
tados finales para las 4reas totales calculadas.

Las 4reas totales calculadas, considerando el efecto
del sgua como incondensable, son siempre mayores que en -
el caso de no considerar dicho efecto,

Debido a que la ecuscién de Gloyer da coeficientes
de condensacidén mayores a los de Nusselt, las 4reas obte-
nidas usando Gloyer, son menores.

Por otra parte, el modelo que predice coeficientes -
eutécticos més altos, y por lo tanto, menores éreas, es -
el de Bernhardt o modelo de Superficie Compartida.

Observando la tabla 6, se ve que el drea total calcu
lada, que mds se acerca al valor actual, es la que 3e ba-
sa en el modelo de Nucleacién Controlada (modelo de Sykes
Jr.), tomando en cuenta el efecto de incondensables y con
siderando la ecuacién de Nusselt.



CAPITULC 5
CONSIDERAZIUNES ECONOMIZAS

Existen varios factores de importancia econémica para el
costo de uns unidad de condensacién; por ejmplo: arreglo, ---
disposicién y tamafio de ls unidad. S5in embargo un factor gue
jestaca en importancia es el referente al tipo de material de
fabricacién.

Para hacer énfasis en este aspecto; en el presente trabg
jo se hace un andlisis de costos, para estauvlecer la3 venta—-
jas econdémicas gue se pueden obtener cuando, en vez Jle Propo-
ner un tipo de material gue sSea muy c0stoso pars toda la uni-
dad de condensacién, se proponen d0s sub-unilades, a fin de -
fabricar una de ellas con un material mds barsto y la otra, -
con el materisl més costoso.

Las anteriores apreciaciones son factibles de aplicar, -
cuando en un fenémeno global de condensacién, existe una zona
donde lo3 efectos de corrosidén no resultan ser muy drésticos.

Fl caso del ejemplo numérico 1, se presenta parz un and-
lisis de este tipo.

Como ya se anoté; este equipo maneja una corriente dg --
proceso, formeda por una mezcla de vapores de hidrocarburos-a
Sla.

Los pro.lemas de corrosifn, se presentan por que las tra
zas de 4cido sulfhfdrico (st), que acompafian a los hilirocar-
buros, en presencia de humedad forman dcide sulfdrico (H2804)
que al condensar, ataca a los materiales. Al mismo tiempo, el
vapor de ajua condensado, también es corrosivo en determinaios
materiales.,

Es por esta3 razones jue el fabricsnte propone un tipo -
de material (Monel), capsz de presentar buena resistencia a -
los ataques de corrosién, pero por lo mismo, es un material



muy caro.

Desde el punto de vista de corrosién: hay dos zonas, u
na donde ésta es sensiblemente importante (zona de condensa
cibén eutéctica); y otra, donde la corrosién es minima (zona
de desobrecalentamiento y donde solo condensa el hidrocarbu
ro).

En esta dltima zona, el vapor de agua se encuentra so-
brecalentado, es decir no estéd hdmedo y por lo tanto no reac
ciona con el dcido sulfhidrico, elimindndose los problemas -
de corrosién deoidos al 4cido sulfdrico y al agua como con—-
densado . Por lo tanto, es posible separar estas i0s zonas -
en uma misma unidad, fabricando la primera con materiales me
nos adecuados y mds paratos; como puede ser el acero al car-
bén.

; 3i consideramos el 4rea total calculada para el =-jemplo
numérico 1, en base al modelo de Nucleacién Controlada y a -
la ec. de Nusselt, vemos que el 4rea requerida para las zo--
nas de desobrecalentamiento y dondensacidén del hidrocarburo
solo, as{ como el 4rea para les condensacién eutéctica, son:-

2 285 22 y 10 354 ft2, respectivamente.

Para el andlisis comparstivo de costos, se calculan és-
tos en base a una sols unidad con el material de construc—-
cién ¥Wonel; y después se obtienen los costos en psse a dos -
supunidades, unz con mate ial Monel y la otra con scerc 3l -
carbén: i

a) Cédlculo del costo para una sola unidad:

Area total = 12 640 ft2
Las dimensiones de los tubos 3on los mismos del ejemplo
numérico uno:

No de tubos por cambiador = lg-éﬂ-gé‘l--—-= 1 006.6
0.1963 x 16

de taolas para conteo de tubos, para No de pasos por tu
bos = ¢ y No de tubos = 1 007, se reporta un didmetro de en-
volvente de 39".



Ds = 33"; Nt = 1 007; Lq = 16 ft.

Material de los tubos: Cupro-Niguel (70-30).

Material de la envolvente: Monel.

1.- Costo vase de la envolvente: 6 050 Dls

factor de correccién por aleacién:

Envolvente y cubierta del envolventes Monel = 70%
cubierta del cabezal flotante: Acero al Carbén = 0

Canal y cubierta de la canal: Acero al Carbén = O

Total extra = T0%

Por lo tanto, el factor de correc:ién por aleacibn = 1.7

2.- Costo del espejo: Monel = 256 D1s.
factor de correccién por aleacién = T.0 .

3.- Costo de los tubos = 8.49 Dls/tubo.

4.- Costo de las mamparas y soportes = 132.50 Dls.
Costo total de un equipo:

Envolvente 3 6050 x 1.7 = 10 285.00 Dls.
Espe jos: 256 x 7.0 = 1 792.00
Tuoos: 1007 x 8.49 = 8 549.43
Mamparas: 1325 = __.132.50_ ___

20 758.93 Dls.
Como la Unidad consta de 4 equipos: 83 035.72 Dis.



b) Célculo del costo en base a dos Sub-Unidades:

Area de desobrecalentamiento y con-
densacién del hidrocarpuro solo:
A= 2 285 £t2,

No tubos por cambiador = 728.

Ds = 33"; Ny = 728,

Material de los tubos: Admiralty.
Material de la envolvente: Acero al
Carbén.

1.~ Costo base del envolvente:

4 800 Dla.

Factor de correccién por aleacién: O
2.- Costo del espejo: Acero al Car_

bén = 169 Dls,

3.- Costo de los tubos = 5.63/tubo.

4,~ Mamparas y soportes = 132.5 Dls
Costo total del equipo:

Envolvente: = 4 800 Dils.
Espejos: = 169

Tubos: = 4 098

Mamparas: = __132,50_

9 200,00 Dl1s.

Area de condensacién eutéctica:

A = 10 354 £t°,

Por problemas de cruce de temperatura
y caida de presién, es necesario un -
arreglo 2 serie-2 paralelo.

No tubos por cambiador = 824.

Ds = 35"; NT = 824.

Material de los tubos: Monel.
Material del envolvente: Monel.

1.~ Costo base de la envolvente:

5 225 Dls.

Factor de correccién por aleacidn:
1.7

2,- Costo del espejo: Monel = 169 Dls
Pactor de correccién por aleacién:
7.0

3.~ Costo de los tubos: Monel
8.49/tubo

4.- Mesmparas: 132.5 Dls.

Costo total del equipo:

Envolvente: = 8 882.50 Dis.
Espejos: = 1 183,00
Tubos: = 6 995.76
Mamparas: = __132.50 _

17 193,76 Dls.
Como la Unidad consta de 4 equipos:-
17 193.76 x 4 = 68 775.04 Dls.

Por lo tanto, el costo total de estas dos sub-unidades, ser§:

9 200.00 + 68 775.04 = 77 975.04 Dils.
Comparando los costos finales de los incisos (a) y (b), se ve que

la alternativa propuesta en este trabajo, reporta un ashorro del -
6%, equivalente a 5 060.54 Dls.



CAPITULO 6
JONCLUSIONES Y RECOMENDACICNES

Por los resultados obtenlios, en base a los dos ejem--
plos numéricos presentados, se ve que el modelo selecciona-
do de Nucleacibén Controlada, funciona bien. Predice que pa-
ra una mezcla dada, a bajas be, el coeficiente eutéctico -
para la mezcla de inmiscibles, es menor al coeficiente que
se calcula, considerando que toda la mezcla es hidrocarburo.

Sin embargo, a grandesbmf, el coeficiente eutéctico es
mayor al coeficiente para el hidrocarburo puro. Estas predig
ciones se cumplen en los ejemplos numéricos 1 ¥y 2, respectiva
mente.

Es importante tomar en cuenta la siguiente consideracién:
el modelo de Nucleacién Controlada, se desarro.lé teoricamen
te y se experimentdé en mezclas binarias que condensan por --
fuera de tubos; por lo tanto, la condensacién eutéctica es -
isotérmica.

Lo anterior, no ocurre para mezclas de multicomponentes,
ya que le condensacién no es isotérmica, Y Se tiene el pro--
blema de determinar o Suponer una temperatura eutéctica que
nos perm.ta conocer la composicién sutéctica en forma muy a-
proximada.

De los resultados ootenidos, se puede concluir gque no -
hay una iesviacién significativa, cuando se calcula la compo
sicién a una temperatura eutéctica promedio en el rango de -
condensacién simulténea, siempre que &ste no sea muy grands.

Por otra parte, aunque los modelos de Superficie Compar
tida y Kellogg, se pu=den usar para un répido estimado del -
coeficiente eutéctico; éstos suponen que el coeficiente eu—-
téctico, siempre serd mayor al coeficiente para el hidrocar-
buro solo; lo cual no siempre es cierto.



Es muy necesario desarrollar un método integrado y més
riguroso jue el presantado esn este trabasjao, para tratar el
problema combinado de la condensacién con incondensables y
en presencia de inmiscibles. Esto permitird disefios m4s se-
guros, evitando excesos de dreas requeridss y, por lo tanto,
costos en la faoricacién le les equipos.

También es muy recomendable que la investizacién sobre
condeasacién de inmiscibles, se extienda a mezclas de multi
componentes.,

Respecto a las consideraciones econémicas, queda muy -
clara la necesidad de realizar un diseiioc gqu: contemple las
alternativas de obtener unz sola Unidad 6 jos Sudb-Unidades,
para un fenémeno global de condensacibén, que abarque zonas -
adicionales a la condensacién sutéctica; y que permitan aba-
tir costos en los materizles de construccién.
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