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INTRODUCCION

Mucho tiene que ver la Ingeniería Química con algunas

Je las dificultales que se presentan al interaccionar la

transferencia de calor con otros mecanismos; tales como la

transferencia de calor en flujo turbulento; radiación atrª

vos de gases luminosos; la ebullici6n y la condensación. 

El uso y aplicación de la condensación, ha sido y es

le mucha importancia en la Industria del Petr6leo y en la

Petroquímica. 

Desde los estudios pioneros le Nua, elt, se han inves— 

tigado algunos problemas de la condensaci6n; tales como la

formación de niebla, extralios efectos hidrodinámicos, pre— 

sencia de incondensables, etc. Sin embargo, un problema

en el que no se ha profundizado mucho, es la condensaci6n

de vapores de líquidos inmiscibles. Pocos estudiosexperi— 

mentales se han efectuado y la teoría es relativamente es— 

ca3a. 

Aunque el fenómeno de condensaci6n 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

densaci6n; y en particular, a la trayectoria donde se pre— 

senta la condensaci6n de mezclas de vapores que forman lí— 

quidos inmiscibles. 

Así mismo, se analizan los diferentes modelos y corre— 

laciones que tratan de explicar el fenómeno de la coniensa— 

ci6n de vapores de li:luidos inmiscibles. 

El modelo de " Nucleaci6n Controlada" de Sykes Jr., que

se selecciona, está de acuerdo al mecanismo de condensaci6n

que es : nás probable que ocurra y el cual, considera impor— 

tantes variables que no se habían destacado, por ejemplo: 

la tensión superficial y la calda de temperatura atrav6s de



las fases inmiscibles. 

Jon el ooi,eto de precisar mejor el dise¡:o térmico

global de un equipo de condensaci6n, se considera el efec

to que, como incondensable, puede tener el vapor de agua

en la zona donde sólo condensa el hidrocarburo. 

Posteriormente, se ilustra la aplicación del modelo

seleccionado para predecir el coeficiente de transferencia

de calor; así como un análisis de loa resultados con los

cálculos comparativos que se obtienen al aplicar otros mo— 

delos de referencia, tales corvo el de " Superficie Jomparti

da" de Berhardt y Nestwater; y el método de la , ta. Kellogg. 

Finalmente, Ae hace un interesante estudio económico, 

donde se expone la idea de separar en dos unidades, un fe— 

n6meno global de condensaci6n. Es decir, un proceso de de

sobrecalentamiento de vapores y condensaci6n del hidrocar— 
buro solamente, en una unidad; y en la otra, el proceso de

condensaci6n simultánea. 

Lo anterior, permite abatir costos en los materiales

de fabricación, ya que desde el punto de vista de corro— 

sión, en la primera unidad se pueden utilizar materiales

baratos por ser mínima aquélla; y en la segunda unidad, 

por ser más significativa la corrosión, se usarán materia— 

les reforzados pero más caros. 



CAPITULO 1

1. e ASPJJTOS GENERALES SOBRE LA . 7,0111DENSAJION

La condensación ocurre cuando un vapor se pone en con- 
tacto con una _ uperficie que se encuentra a una temperatura

menor a la temperatura de rocío del vapor, éste cede su ca- 

lor latente y condensa. 

La conlensaci6n ocurre a diferentes velocidades de trans
ferencia de calor, según se trate de un mecanismo de conden- 

aación por gotas 6 por película. El primer ca3o ocurre cuan- 

do se forman gotas discretas sobre la superficie fria. Aun -- 

que es el mecanismo deseable en la Industria, ya rue el ofre

cer menor resistencia al paso del . valor, permite que éste se

transfiera en un número 4 6 6 veces mayor en comparación con
la condensación por película. Sin embarro, dicho mecanismo - 

solo se alcanza en condiciones especiales y en presencia de
materiales promotores como el tetrafluoroetileno. La conden- 

saci6n por gota, también se favorece por la condensación si- 

multánea de los dos componentes de la mezcla vapor y que for
man ltquiios inmiseibles. También puede darse el caso de que

el proceso de condensación se dé por un mecanismo que cambia
alternativamente de gota -película -.rota, obstaculizando su -- 

control. 

De acuerdo , ron ló anterior, los condensadores a usar en
la Industria, se diseñan sin considerar la condensación por
gota; es decir, se considera un régimen de condensación por
película. 

El caso más simple de condensación, ea cuando condensa

un vapor puro. 

Nusselt, en 1916 desarrolló la primera teoría importan- 

te para predecir el coeficiente de transferencia de calor en
la condensación de un componente puro. Sus consideraciones - 
fueron: 

e) El vapor solo desprende calor latente. 
o) 

El flujo del condensado es laminar y el calor se trans



fiere. 

e) La película del condensado es tan delgada -, ue permite

una distrioucidn lineal de la tem;, Pratura. 

d) 3e desprecian subenfriamianto y _, ambio de momentum en

el condensado . 

e) Las propiedades del -, ori? ensalo y la temperatura de la

superficie fria son constantes. 

f) El vapor no Pjerce efecto de arrastre sobre el copien

Sado. 

Partiendo de Apreciaciones hidrodinémicas, lo primero -- 

que obtuvo Nusselt, fue el espesor del condensado como una -- 

funci6n de las propiedades físicas Y de la geometria. Así, -- 

iüualando la velc,cidad de transferencia de calor a la veloci- 

dad de condenaaci6n; 

p, = ar' — AA— f - ik 16Tf (, e) 

y promediando el coeficiente de transferencia de calor, 

K3P ' 5
1/ 4

0. 993
uL ATf (

2a) 

que es la expresión para el coeficiente de condensación de un

vapor puro sobre una placa vertical de longitud L. 

j& T es la diferenjia de temperaturas entre la superficie de - 

condensaci6n y la corriente de vapor. 

NTf _ { f — + u> ( 3a) 

j = 5/ 2 ( Tv + t `) ( 4a ) 

Si ly temperatura de la pared del tubo es menor a la de - 

saturaci6n del vapor a la entrada del condensador, entonces, 

aunque esté aobrecalentado el vapor, condensará sobre la su- 

perficie fria. Por el contrario, si la temperatura en la pa- 

re del tubo es mayor a la de saturación de los vavores, éstos

simplemente pierden sobrecalentamiento y no se condensan. 

Para sunerficies horizontales, Piusselt obtuvo: 

k= 0, 71SI  
p , it ( 

5a ) 



Se han propuesto varias modificaciones a la ecuación de
Nusselt, tendientes a considerar las desviaciones que existen

a sus BupóaíCionéa,.'-: 

As¡ por ejemplo, en la condensaci6n de un metal líquido, 

la resistencia original no es por conducción através del con- 
densado, sino através de una supuesta resistencia de vapor. Di

cha resistencia se correlaciona por un coeficiente de aJü"ót0_ 
2). Monrad y Badger, mientras estudiaban el efecto de - 

socrecalentamiento, velocidad d: condensado y velocidad de va

por, respecto a mas desviaciones de la predicci6n da Nusselt

encontraron que la turuulencia del condensado es significati

vamente responsable en las desviaciones observadas a la ec. - 
de Tiusselt. 

Otros investigadores han sugerido que el calor total --- 

transferido, es mayor que el calor latente de vaporización, - 

deoido al grado de enfriamiento del condensado. Por lo tan

to, consideran que en la ecuación de Nusselt, el calor de va- 

porizaci6n se debe reemplazar, por: 

X - r 5 Cp dT ( 6a) 

Donde s es el grado de subenfriamiento. Para diferencias

moderadas de temperatura, se puede suponer constante a la ca- 

pacidad calorífica y: 

X + S CP pTf ( 78) 

7n forma dimensional, esta corrección seria: 

íSc= Ci / 4 ( 8a) 

Bromley ( 3) también sugiere una corrección al calor laten

te de vaporización, cuando se tienen condiciones de alta pre

ai6n: 

14 B — rj + (o- A CPLT{ ) / X  ( 98) 
HP _ 

Otros investí: adores han considerado el efecto de arras- 

tre sobre el condensado, debido al flujo de vapor. Consideran

esto efecto análoo al flujo sobre una placa con succión. 

Recientemente, Henderson y Marchello ( 4) sugirieron una

correcji6n para tubos horizontales, que tomara en cuenta la - 



mayor acumulación de condensado en la mitad inferior del tubo. 

7onsiderando que mas del 60% del calor se transfiere en - 

la mitad superior del tubo, la ea. 1e Nuaselt es una buena a
proximaci6n. Así, el factor de corrección edimensional de Hen

derson y Marchello es: _ o. j 

HMHO = 0. 05; NOH ( 108) 

donde NOH es el Número de Ohnesorge, dado por: 

Now :----' 11U YQ D )
V2

y que por cierto, desempeña un papel importante en la -- 

condensación de inmiscibles. 

Myers y Rosson ( 5), encontraron que el coeficiente de trana

ferencia de calor depende de la velocidad del flujo dei conden- 

sado, pero es independiente de la velocidad del vapor. 

La consideración de la hidrodinámica y de ciertos patro- 

nes de flujo, en la transferencia de calor durante la conden- 

sación dentro de tubos, así como los trebejos efectuados por

Baker ( 6) sobre flujo a dos fases, oriin6 un nuevo enfoque - 

al fenómeno de la zondensaci6n dentro de tubos. 

Respecto a las correcciones a la ec. de Nusselt, se o b- 

serva que solo son importantes cuando se desvian significati- 

vamente de la unidad. Además, cada una de estas correcciones

intenta analizar un efecto actuando independientemente; si--- 

tuaci6n que físicamente, no se presenta. 

Estas correcciones, aparte de que pueden presentar una u

tilidad práctica, son más ilustrativas para indicar el tipo - 

de efectos secundarios que puedan ocurrir y que justificarían

una corrección a la ec. de Nusselt. 

1. b ) lJondensaci6n de vapores que al condensar, forman -- 

mezclas inmiscióles: 

La mayoría de los experimentos y teorías desarrolladas a

este respecto, se refieren principalmente a mezclas binarias

formadaa por un compon: nte orgánico y vapor de a- ua. 



Al condensar una mezcla de multicomponentes, se pueden - 

tener los siguientes resultados: 

a) Una fase líquida con todos los componentes mutuamente

solubles. 

b) Dos fases liquidas parcialmente inmiscibles. 

c) Dos fases líquidas inmiscibles. 

El primer caso ya ha sido ampliamente comprendido. 

No se han puolicado trabajos que traten el segundo caso. 
Respecto al tercer caso, adn está pobremente entendido - 

ya que 3e ha hecho un ataque teórico exitoso. 

Una de las mayores dificulatades, es que el mecanismo de

la condensaci6n simultánea de dos fases es muy compleja. 
Cuando una mezcla binaria de inmiscibles entra el conden

sador, si no está a su composición eutéctica, el componente - 

que se encuentre en exceso, condensará primero; actuando el - 

sejundo -, omponente como incondensable. Al continuar la corrien

te de vapor e lo largo del condensador, el componente en exce

so seguira condensado hasta que se alcance la composición --- 
eutéctica. A partir de este momento, los componentes de la mez

ola condensan en forma simultánea. 

1. c) Forma en que ocurre el fenómeno de la condensaci6n

de un vapor proveniente de una mezcla de dos líquidos inmisci— 
bles. 

Baker y Mueller ( 7), observaron una película del conden- 

sado y muchas gotas pequeñas. De acuerdo a sus cuantifibacio- 

nes para cada fase en el tubo, dedujeron que la película de

condensado era de orgánico y las .jotas, de agua. 

Beker y Taso ( 8), también concluyeron que el org4nico -- 

formaba la película y que las Sotas de agua " flotaban" o este

ban sumergidas en la peliculs. 

Hozelton y Baker ( 9), listaron 6 tipos distintos de flujo

para el condensado. 

Tipo de flujo No. 1: El fluido orgánijo humedece toda -- 

ls superficie de condensaci6n, formando una película contínua, 



la cual desplaza el agua de cualquier punto en que haya estado

en. contac b con la superficie fria. Por lo tanto, el orgánico - 

fluye como una película y el agua que forma gotas sobre la su
perficie del fluido orgánico, fluye como una serie de gotas. 

Tipo de flujo No. 2: Es el inverso del No. 1, es decir, 

el agua forma la película continue. 

Tipo de flujo No. 3: Algunas zonas de la superficie de

condensación están humedecidas por orgánico, el resto por el

agua. El orgánico condensa en forma de película y el agua con

densa sobre esta superficie. Ya que el agua es la fase densa, 

sus ; votas " caen" através del orgáni--o hacia la superficie de

condensación, donde permanecen adheridas, mientras el orgáni- 

co fluye sobre ellas. Cuando se tieneuna cantidad suficiente- 

mente grande de gotas, éstas fluyen através de la superficie

de condensación. Con altos rangos de condensación, este tipo

de flujo tiene la apariencia de flujo riachuelo ( semejante -- 

al flujo onda). 

Tipo de fluo No. 4: Ninguno de los líquidos humedece -- 

preferentemente la superficie de condensación, ya que en ambos

fluidos ocurre la condensación por gota. 

Tipo de flujo No. 5: Es intermedio de los tipos 1 y 3. El

orgánico forma una película sobre la superficie de condensación

con pequeias gotas sobre esta película; sin embargo, por la

relación del tamaño de gota a espesor de película, aljunoa -- 

puntos del área de condensaci6n están humedecidos por gotas - 

aisladas de agua, las 7ue se adhieren a la Superficie mientras

el orgánico resbala sobre ellas. Estas gotas, finalmente, se

unen a otras fuera de la película o se juntan con otras, hasta

formar una cantidad suficientemente grande para deslizarse -- 

lentamente por deu2jo del condensado orgánico. 

Tipo de flujo No. 6: Es el inverso del No. 5, es decir, 

el ajua forma la película. 

Akers y Turner ( 10), repoL-taron fotografías definiendo — 

tres m canismoS le condensaci6n: 



a) Caída de película. 

b) Película de lente. 

e) Estrismiento. 

De sud consideraciones sobre equilibrio estático y co e- 

ficientes de reparto, concluyeron que e]. agua no puede estar

en contacto con la pared del tubo. gata conclusi6n es errónea, 

segdn lo demuestra Testwater ( 11). 

Sikes Jr. ( 12). Después de minuciosa observación experi- 

mental, reportó lo siguiente: ( figura i). Como se puede ooser

ver en la figura 1, en la reJi6n mas alta del tubo del con--- 

densador una película contínua de la fase orgánica estaba ex- 

puesta al vapor en todas las regiones, excepto en aquellas cu

biertas por pequeras gotas de la segunda fase. 

La fase orgánica, antes de ésto, era lisa el igual que - 

en la condensación de un compon- nte puro. Las botas de la se- 

gunda fase ( agua) aparecían espontáneamente y al azar sobre - 

la superficie del condensado orgánico. No había formación de

niebla o algo parecido que sugiriera que las gotas se forma- 

ban primero en la región de vapor. Por otra parte¡ la apari-- 

ci6n de éstas era tan rápida, qua no se podía determinar si - 

primero se formaban en el líquido y luego se desplazaban a la
superficie. 

Al fluir las gotas alrededor de la superficie del tubo, 

su densidad de acumulación y tamaño aumentaban. Parece ser -- 

que el aumento del tamaño se debi6 a la coalescencia. En algo

nas regiones o zonas, la interacción 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 región infe- 

rior. Al crecer estos riachuelos se fundían y producían un flu

jo a dos capas en una corta región ( según se observa en la -- 

figura 1). En la linea media inferior del tubo, se observó un

drene secundario. Esto era evidente ya que la tensión superfi
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cial no podía resistir le densidad ni los efectos hidrodinámi

cos de la segunda película. 

Bernhardt y Westwater ( 11): Consideraron que aparte de los fe

nómenos ya descritos, se podían imaginar otros, tales como: 

a) Un modelo de superficie compartida, según el cual, ea

de especie ocupa una parte del condensador. Incluso, ambos -- 

líquidos pueden estar discontinuos, en cuyo caso, existirían

un conjunto de riachuelos. 

b) Un liquido puede estar como una especie de " hoja" con

hoyos", los cuales son ocupados por el otro liquido. 

Se podrían imaginar modelos mas jomplicados. Las obser- 

vaciones visuales de estos autores, aplicando téwá cas avanzg
das de obrervaci6n, les Permitid describir cuatro aspectos sig
nificativos ( fig. 2). 

Observación: Todos los ángulo3 mostrados en la fijura -- 

son arbitrarios, ya : fue el mecanismo de observación contenta

solamente un plano de vista y, por lo tanto, los ángulos ver- 

daderos no se podían determinar. 

I) Estas jotas son de un diámetro a; roximado de 0. 002 er

0. 16 in. y permanecen estacionarias de 3 a 8 seg, para luego

deslizarse sobre la superficie de condensación. Mediante prue

bas eléctricas y otras, se comprob6 que se trata de gotas de

agua. Cada gota está rodeaia por la película ( IV) del orgáni- 

co y por lo tanto, el vapor esta en contacto con amoas fases

liquidas; y éstas a su vez, están en contacto con la superfi- 

cie del metal. 

II) Estas pequeüas jotas estaban presentes en gran núme- 
ro; algunas flotando sobre la película de orgánico y otras -- 
completamente sumerjidas. La mayoría tenia diámetro mayor el

espasor de la película y eran arrastradas sobre la pared me- 

tálica; las mas pequefas se desplazaban con el or;;ánico, flu- 

yendo le tal forma que las fuerzas principales quo? actuaban - 
sobre dichas gotas, eran la gravedad y el cortante. Al acer— 

carse unas con otras, a veces ;: oalescian y en otras ocasiones

re otaban, lo nue hacía suponer la existencia de una capa li- 
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quida de orgánico interpuesta entre las gotas; y el mismo tiem_ 

po, porque las .gotas no permanecían en ese posición suficien- 

te tiempo para que escapara esa capa. Similarm. inte, cuando -- 

estas gotas móviles se aproximaban a la estacionarias, unas

reootaban y otras coalescian; siendo ésto último, lacausa prin

cipal del crecimiento de ( I) y a la vez, una prueba adicional

de que dichas gotas móviles eran de agua. El diámetro típico

de estas iotas; 0. 001 a 0. 002 In., aumentaba con un increme_n

to en el flux de calor. Además, su tamaiio era fu:¡ci6n del ti- 

po de liquido orgánico presente. 

III) La existencia de estas gotitas fue muy sorprenden- 
te. Con diámetro aproximado de 0. 0006 In., aparecían en gran

número sobre las gotas estacionarias de ajua; en todo momen- 

to se desplazaban y giraban. Siempre que contactaban el menis

co entre le gota estacionaria y el liquido orgánico del entor
no, se producía una coalescencia instantánea, lo cual, además

probaba que se trataba de gotas de liquido orgánico. Parece - 

ser que el movimiento de estas -- otea sobre las estacionarias, 

era independiente de la fuerza de gravedad. No así, las fuer- 

zas de tensi6n superficial si eran importantes. También era - 

importante la fuerza de corte de vapor. 

Observaciones Importantes; 

a) La gota de agua estacionaria, crece por coslescencía

de las - otas móviles :; ue chocan con ella. Finalmente esta go

ta se escapa y fluye hacia abajo, en respuesta a la grmvedad. 

Es altamente probable que una mancha o " mota" de la go- 

ta de agua, permanezca en algún hoyo o " ra.3guñando" sobre la

superficie. De esta manera, las gotas móviles 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 -- 

fen6meno de nucleación. 

b) El origen de las gotas móviles es incierto. Aparecen

al microscopio aparentemente crecí ndo de gotitas móviles --- 



submicrosc6picas; o sea aqui también parece ocurrir un fen6-- 

meno de nucleacidn, solo que la identidad de los sitios de nu

cleaci6n se desconocen. Las que no coslescen con las gotas es

tacionarias, se remueven con el condensado de salida. 

3i lo nue origina la nuclesci6n son partículas de polvo, 

éstas deben estar presente en el vapor de entrada. 

e) El origen de las cotas microscópicas, es todo un enre

do. cíe podría imaginar qu= los sitios de nueleaci6n ( quizá -- 

partículas de polvo) están depositadas sobre las gotas de a- 

gua estacionarias, provenientes del vapor. 0 sea, se tendrían

dos clases de partículas extrañas: una capaz de nuclear gotas

de agua sobre la película orgáni,-a; la otra, canaz de nuclear

gotas de orgánica sobre el agua. 

d) Considerando el cueficiente de extensión de biarkina y
Feldman, se. concluye que el líquido orgánico puede extenderse

sobre el ajua, pero no al revés. Lo anterior se concluy6 en - 

base a un cálculo en condiciones de equilibrio. Por lo tanto, 

puede no ser válido para una situaci6n de No - Equilibrio, como

la que puede existi" en un condensador. 

1. d) Equilibrio de fases en líquidos inmiscibles: 

Un eutéctico liquido -vapor para dos líquidos inmiscibles

está caracterizado por un estado puntual en un diagrama de fa

se de Temperatura -vs -Composición para una mezcla binaria; de

tal forma . fue dicho eutéctico ocurrirá a una temperatura ( TE) 
que implica, se cumpla la siguiente condición: ( fig. 3 ). 

Presión total del sistema = I Presión de vapor de las dos

soluciones homogéneas A y B. 

donde. R = Xs, PXs1 ( 1C) 

PYs, = y,¿ p, 1 - Xs.) +? i, 2 i' OXsi ( 20) 

NSI "= la¡ r 2)(si }ói1 P 0—X5/) ( 3c) 

es la presi6n de vapor ejercida por una solución homo- 

génea ( A) en donde el disolvente es agua y como soluto esté - 



la pequeña concentración del liquido orgánico. 

De i;;ual forma, Nesi es la presión del vapor ejercida
por la otra solución homogénea ( 8), donde ahora el solvente

es el liquido orgánico y como soluto, esta la pequeña concen

traci6n de agua. 

Sustituyendo ( 2,7) y ( 3C) en ( 10): 

PT = Í 1P ( I— Xs+ ó 1P; Xs t12.i? 1 ) lsi + i„f l ( 1—)( s ) ( 40) 

Sin embargo, para un sistema en donde la solubilidad - 

es despreciable ( como es el caso más frecuente), se tendrá - 

lo siguiente; ( fig. 4). 

Se deduce de la fig. 4 que )(Si _ 0 y )(sl := 0 . Además, no

será 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: 

PT = 
cw + e0 (

5C) 

Vale la pena recalcar que al plantear las ecs. ( 10) y - 

5C), se considera la situación en que coexisten en equili- 

brio las tres fases ( vapor y los dos líquidos inmiecibles), 
es decir, se refiere el punto eutéctico. 

La composición del vapor en este punto, es: 

yd).- = ( r°•%PT) Xz ( 60) 

7C) 

Se cumple además la siguiente condición: 

X.¿ = (Ni -),: = P—° EPT ( 80 ) 

donde ( Xi) es la fracción del componente i, respecto -- 

a todo el condensado, es decir: 

x, = "' ( 91) 

Si aplicamos la reglade las fases en el punto eutéctico, 

tendremos: 

F = C - P+ l = 1 - 3 + Z - 1 (
10C) 

o sea, el sitemo es invariente, 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 preai6n total del sistema ( lo que es usual), la con--- 

densaci6n será isotérmica. 

Observación: Ya que en el punto eutéctico, se establece

que las dos fases liquidaa inmiscibles y la fase vapor están
en contacto en la interfase líquido -vapor, se sigue que las - 

condiciones de interfese están representadas por las condicio

nes del eutéctico. 

Estas condiciones de interfese son independientes de: 

a) La composición del vapor ( YV 6 y, V). 
b) La temperatura de la superficie de enfriamiento. 

e) El proceso de transferencia en las fases vapor liquido. 

Por otra parte, la fracción peso de cada componente, es- 

tá dada por: 

por lo tant"o, 
Pp

z PC _ M z Ya

Se ha encontrado que la variación de esta composición -- 

eutéctica, con la temperatura o presión, es muy pequeña. 

Cuando una mezcla de vapor saturado, como en V 6 V' ( fig
5), qstárxicontacto con una superficie de enfriamiento, condes--- 

saré el componente que se encuentra en exceso respecto a la - 

composici6n eutéctica, actuando el otro componente como incoa

densable. 

Se puede observar en la misma fig. 5, que un vapor satu- 

rado en V 6 1", 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, condensación 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 JOEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

2. a MODELO Y JORHSLAJIONES PA A ; ALJULAR EL ; O FICI3N- 

TE DE CONDI. N ACION: 

Como ya se mencionó, el estudio experimental de inmisci

bles se ha hecho principalmente utilizando mezclas binarias

de vapor de agua con alguna otra substancia orgánica, como - 

por ejemplo: Benceno, Tolueno, Tetracloruro de Carbono, Hexa

no, Fre6n. etc. Las jeometrias empleadas han sido tubos ho- 

rizontales ( en su mayor parte) y verticales con diferentes - 

combinaciones de longitud y diámetro. Los materiales emplea- 

dos para los tubos fueron: acero al carbón, cobre, bronce y

oro. 

En este trabajo se analizará unicam, nte el caso de con- 

densación fuera de los tubos. Sin embargo, cabe aclarar que

eixste información experimental y teórica para cuando la con
densación ocurre en equipos cue permiten el contacto directo

del medio de enfriamiento y la mezcla de vapores. 
CONDENSACION DENTRO DE TUBOS: 

La condensación de inmiscibles dentro de tubos y el ma- 
nejo de mezclas de hidrocarburos con vapor de agua ha recibí
do poca atenc 6n. Así por ejemplo, Yusufova y Neikducht --- 

13), 13), realizaron un investi:,aci6n para el caso de una conde_n

saci6n parcial y completa de vapores de gasolina -agua dentro

de tubos. 

Para correlacionar sus datos experimentales, investiga- 

ron el efecto sobre el proceso de condensación, de los siguie_n

tes parámetros: 

Propiedades del material, limpieza de la superficie - 

interna y dimensiones geométricas del condensador. 

Composici6n del hidrocarburo y remoción de condensa- 
dos intermedios. 



onteni.lo de vapor de agua y cantidad de incondensa-- 
bles. 

Resultados: 

h es independiente del material del tubo; pero se in- 

crementa con el aumento del flux de calor, de acuerdo a una

relación casi leneal: 

La calidad en la terminación de la superficie interna, 
el tiene gran efecto sobre el coeficiente global de transfe- 
rencia de calor ( U), ya que ésta controla la forma: i6n de pe
ltculas de óxido, las cuales presentan una resistencia térmi
ca mayor que la del tubo. 

Con un incremento hasta del 30-' de vapor de agua, h - 

aumenta; con un posterior aumento de vapor de agua ( hasta un

55b), h 3lsminuye. A mayores porcentajes, h vuelve a incre- 

mentarse y con mayor rapidez. 

Las siguientes tres eco. recomendadas para diseño de -- 

condensadures de gasolina, dentro de tubos, presentan un er- 

ror de + 20;x. Para condensación parcial: 

In vlUr  
0.1}  161%14

l , 

3 1 D, oy

y i -E f ) ( 2. 1) 

Para condensación total: 

éV = D. 136(-)
1. 1 

Y ).

ti q 3 0, 134 _ 

C_SLVI ( 1 :„ ) ( 2. 2) 

y3
T

Ja

l g = o• o 
V (

2. 3) 

donde: 

k : conductividad térmica del condensado ( Btu/ fthrOF). 
Y calor de vaporización ( Btu/ lb). 

Peso esp: ctfico del condensado ( lbf/
ft3). 

G-: difusividad térmica ( ft / seg). 
E : cantidad de incondensa'bles. 

IÁk: 
viscosidad cinemática del condensado ( lb fseg/

ft2). 



JONDENSACION DE INMISCIBLES FUERA DE TUBOS: 

Kawasaki, Hayakawa y Fajita ( 14), estudiaron un aspecto

que no se había considerado, y que sin embargo ocurre simul- 

táneamente 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 det-erminaciones experimentales del coeficiente

de transferencia de masa en la fase vapor. 

Para la transferenciti de masa en fase vapor y tratándo- 

se de la condensación de mezclas vapor de líquidos misciblesp

Colburn y Drew definieron Kv, segdn: 

0= KVA1nEC'- y-)/ C2' 1)] ( 2. 4) 

Esta ec. para sistemas de los componentes, también apli

ca a la condensación de mezclas de -vapores de lí ruidos inmisci- 

bles. 

Graficando- V5 - 1„ 1'yv , para diferentes combinaciones

de masa velocidad y composición del vapor, se obtienen lineas

rectas qu pasan por el orijen y cuyas pendientes nos dan Kv. 
También graficaron Sh Sca en función del Rev, ootenien

do la correlación: I

Sh= 0.53Rá bSc ( 2. 5) 

donde: 511 = kv D/ iD y SC _ ," 10-9
Las condiciones experimentales fueron: 

icO< Ray G 3000
0.25. C, -Se - C 03.5

Para determinar el coeficiente de condensación eutéctico

he), consideraron lo siguiente: 

La ec. te6rica de Nusselt para la condensación de un vª

por simple saturado en la superficie exterior de un tubo ho- 

rizontal, es: 

y4 (
2. 6) 

Rearreglando esta ec. y suponiendo que el vapor está -- 

estancado y que el flujo del condensado es laminar se obtie- 
ne una expresión que incluye dos nuevos árupos adimensiona-- 



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

N. k = 0.} 25 GC, 1< Pr iy ( 2. 7) 

donde: 

Na = h Dlk Go- = 
Da-pZ&/•" e

f>( = ci,, u / k k - = > J.0 P A4
Para obtener una expresi6n para la condensaci6n eutéc-- 

tica análoga a la ec. ( 2. 7), graficaron: 

N u = 0. 029- C a Kw Pr) y R v2 , respectivamente, ob

teniendo la siguiente correlacidn: 

tJv(( Kw pr) y4 R¢ v - vs- G c. ; k' y Voz ( 2. 8) 

Los rangos experimentales de los números edimensionales, 

fueron: 

iD} < Ga c 8 io9

3- 3 Py < s. ,, 

p2 < f?aV G 3 •,/
03

Baker y Taso ( 8) buscaron una correlaci6n basada en los

siguientes argumentos hidrodinámicos: 

Primero: Al formar el agua, gotas encajadas en la super

ficie de la película orgánica, pensaron que se tendría una — 

alta conductividad térmica efectiva, debido el valor de ésta

para el a..;ua localizada sobre el orjánico. 

Para reflejar este efecto, buscaron un factor basado en

el porciento en volumen de agua en el : ondensado: 

i/ CI — CVw) 
donde: 

vW 
i+ I i 4

z

0: es una constante, cuyo valor experimental promedio — 

fué 0. 0085. 

Segundo: se refiere a la influencia del diámetro del tu



bo sobre el _,oeficiente eutéctico. Es decir, puntualizaron - 

que en la parte baja del tubo horizontal, se tendría una pe- 

lícula más gruesa, haciende menor la transferencia de calor

através de esta zona. 

Para significar este efecto, propuesieron un factor de

corrección empírico, dado por: 

1= 0. 0i6/ D
donde: D - diámetro externo del tubo, ft. 

Así, la correlaci6n L ue presentaron, fué: 

ti ¡t ::
i 5 og5 vw -

1- 8° JLi— o. 011» D) ( 2. 9) 

Estoy investijadores establecieron las siguientes con- 
clusiones: 

a) La correlaci6n predice un coeficiente universal pa- 

ra todo orgánico que condense como inmiscible con agua. 

u) Q e el coeficiente nu depende de la temperatura. 

Stepanek y itandart: ( 15), son quizá 103 primeros en - 

intentar un enfo,;ue teórico del problema; ouscaron una cor

relación para la trasferencia de calor que tuviera s6lidas

bases teóricas. 

Para su análisis, propusieron un modlo térmico y un - 
modelo hidrodinámico. 

Para el modelo térmico consideran que: 

a) Toda la resistencia a la transferencia de calor, es

por conducciSn en la fase líquida. 

b) El líquido que meior humedece la superficie del tubo, 
lo hace en forma de película; el sejundo liquido forma gotas

sobre esta película. 

c) La gota está xodelada como un cilindro corto con -- 

diámetro y volumen equivalentes a la gota. 

d) El comportamiento promedio de la gota se describe -- 

por un modelo con distribuci6n uniforme en el tamaño de las - 
gotas. 

Suposiciones para el modelo hidrodinámico: 



a) i,aa - Iotas de ajua tienen el mismo efecto que una pelí

cula de agua de un espesor equivalente. 

b) La película de ajua circula con un patrón de flujo ta
p6n, y con una velocidad igual a la velocidad máxima de la pe

licula orgániza. 

Después de realizar su análisij hidrodinámico y de aco— 
plarlo con el modelo de transferencia de calor, consideraron

dos canos especiales: 

1.- el número de jotas por unidad de área es constante. 

2.- el área cubierta por las gotas es , constante. 

El primer caso nos lleva a una relación ins- luDle analí- 
ticamente. Sin emoar; o, de esta correlación se su Je - e r, ue -- 

si el calor de vaporización en la predicción de Vusselt, se - 

su tituye por la ponderación del calor de vaporizr.ción por u- 

nidad de masa de orjánico que condensa: 

entonces es necesaria una constante de corrección a la - 

ec. de Nueselt. 

Encontraron que esta corrección era función solamente del
en peso de or: ánico, densidades y tensiones superficiales. 

El segundo caso también nos lleva a una relación insolu- 
ble aneliticamente. Este desarrollo, sin embar? o, indicó . ue

si se hacia la misma sustitución del calor de vaporización -- 
en la Pe. de Nusselt, era necejaria una ae, unda corrección, - 

la cual era fun: i6n de: 

el ju en peso del eutéctico. 

conductividades térmicas. 

densid9lc:a. 

t,.:nsiones superficiales. 

diferencia de temperatura através de la película. 

Aunque . itepenek y :, ty•ilart no obtuvíercn ur.a solución a— 
nalítica, su análisis está aúz pen.tiente, pues sugirieron --- 



que la tensión superficial era importante y que la diferen- 

cia de temperatura es mas importante de lo que predice la - 

ec. de Nusselt. 

Su correlación empírica final, es: ,

14

LA ArlD w  : J C
2. 10) 

1- [ 1 + L ( '>
J' ) f '' ) ( 4, -) (- f. 1

Es muy importante observar que estos autores considera- 

ron , ue los dos casos propu stos actuaban independientemente, 

de tal forma _ ue ambas correcciones se pueden aplicar simul- 

táneamente. Usando los datos para los 4 sistemas eutéctic0a

considerados ( benceno, tolueno, dicloroetano, clorobenceno), 

estos autores determinaron las constantes: 

K = 4. 38 L = 0. 0584

m = 0. 033 q = 0. 5

n = 0. 62 a = 1. 4

P = 3. 2 t = 1. 6

Aplicando las correcciones a la ec. de Nusselt y usando

las propiedades físicas dimensionales que ya ue definieron - 
antes, se tiene la siguiente expresión: 

N55 — F, P( + F{ & 1+ ( 2. 11) 

donde: 
4

9
0,033 0. 62 d6

FP i[ I- q.38oC
12- 

CG J

594 oC y, 
o. 5,< ¡ 6G \ I. L

1
yJ

Estos autores no compararon sus datos ni correlaciones

con los de otros autores . 



MODEL03 DE LAá DOF LICULAJ LAMINAR.. 3: 

Se trata de un modelo similar al de Stepanek y Standart, 

pero debido a su simplicidad, permite una solución analítica. 

Este modelo asume que el eutécti.;o condensa y libera to- 

do su calor en la interfase liquido- vapor; además de que ins- 

tantáneamente se separa Jel condensado¡ en dos capas liquidas

con viscosidades newtonianas nue se mueven en flujo laminar. 

En una posterior consideración del modelo se supuso que

la conductividad térmica era infinita en la capa externa, de

tal forma que la única resistencia a la transferencia de ca- 

lor, la presentaua la capa adjunta a la pared del tubo. 

Considarando el análisis de Nusselt y el usado para es- 

te modelo, se ve : iue cualquier modelo que comience por supo- 

ner que la velocidad es proporcional al cuadrado del espesor

de la película, la ecuación de continuidad ( C = '\ rS P ) y --- 

0,- Xr = HA ATf = d A ATF , finalmente predecirán que

el coeficiente dependerá de ATF , según la potencia - 0. 25. 

Por otra parte, se espera que el coeficiente eutéctico - 

minimo, se tendrá para un modelo que suponga que los dos lí- 

quidos fluyen como películas laminares separadas, una contra

la pared y la otra resbalando sobre la primera. 
En este modelo, se supone que: 

a) El eutéctico condensa en la interfase 114uido- vapor - 

e instantáneamente se separa en dos capas líquidas. 

b) Todo el calor cedido por el condensado, se deposita - 

en la interface liquido- vapor y se transfiere por conducción

en serie, através de las capas liquidas hacia la superficie -- 

de enfriamiento. 

o) Los dos líquidos están en flujo laminar y tienen visco
sidades newtonianas. 

Para la primera parte del análisis, primero se requeriran: 

1) Expresiones pera los perfiles de velocidad. 

2) Velocidad promedio. 

3) Razones de flujo. 

4) Razones de espesores de película . 



Posteriormente y en base a un balance de calor, se ob- 

tiene el coeficiente de transferencia de calor. 

Perfiles de velocidad: 

La solución hidrodinámica para el flujo laminar por gra

vedad, a régimen permanente, de dos líquidos inmiscibles, re

quiere la solución simultánea de las eca. de movimiento para

cada liquido. 

Si consideramos que el régimen de flujo tiene lugar le- 

jos de los extremos de la pared del tubo y que las perturoa- 

ciones a la entrada y a la salida, son despreciables ( fig. 6), 

se tiene que la ecuación de movimiento para fluidos ne vtonia- 

nos, se reduce e: 

A ñ 2 _` u ( 2. 12) 

la solución general a la ec. ( 2. 12) es parab6lica: 

Y

X

Fi -9. 6 REGIMEN HIDRODINAMICO PARA EL MODELO
DE CONDENSACION DE DOS PELICULAS



A, y

XZ +. 
c, + a., 

V., _ '
A' 5

X
7 -

F
aQ3 X } 4 ( 2. 14) 

u

1— indioe que se refiere al liquido en la pared del tubo. 

2— indice que se refiere al liquido exterior. 

Y donde ai, i - 1, ... 4 san constantes que se determinan

por condiciones en la frontera ( C. F.). 

C. F. I: X = 0, V1 = 0 ( o sea, el líquido que contacta a

la pared del tubo, no resbale). 

C. F. II: X - _ ; ( es decir, no hay cortante en

la interfase líquido—vapor). 

F. III: X = ; ( o sea, los esfuerzos constantes

en la interfase, son iguales). 

C. F. IV: X = ; V1 = V2 ( es dacir, no hay dislizamiento

en la interfase). 

Estas con.liciones de frontera, aplicadas a las ecs. ( 2. 13) 

y ( 2. 14): 
0.1. -:=L o

a3 = á 35 Sr
2

P, 81 zJy

0. 1- 
X é '  A z

S- (
2. 15) 

0-4

de tal manera que las velocidades locales para las pe— 

liculas, son: 

V, _ `=-- z ás, ) X — X ] (
2. 16) 

para: 



D, ST X — ñ "- ' ( 2. 17) 

para: J-: :tS ñ 1-- aT
Velocidades promedio: 

La velocidad promedio en cada película, está definida

como: S, aS, Jr ST

VI 4,41 dx/ aX ; V.' = lvz ax f a x
J O SI

cJ, 

de tal forma que: 

iagy ztLj + 3. i i iz + 
3 PI

VZ
Nz/ S(, 12 2. 19) 

a/ s l 1 /^ . l fit

por definici6n: 

P. 

Sustituyen.io estas definiciones en las ecs. ( 2. 18) y ( 2. 19): 

Pi 9, l G
Z

G z 2. 20) 

Razones de flujo de masa: 
3 1: 

E1 flujo de masa para un componente, es: 

por lo tanto, para : ada neliculla sustituyendo Vi: 

yI3

y  

q

3

J

z 3 Z



If como una función del flujo de maja: 
Para el subsecuente análisis de transferencia de calor, 

nos interesa conocer cómo se relaciona con d

Por definición: 

por lo tanto, g

d = (
P 9-3 Si 3. Ni) Gi_ .

Z

Gi 
3

3 j (

2. 22) 

pe 9 y S? 

expandiendo G1 y G2 y resolviendo para ` P por series de
potencias: 

Y3 3 y' ac

2

3y_ C— Y'
1= 

v ( 2. 23) 
5C(~) 1 ` P - 

por lo tanto, vemos que N? es función de l, -.s relaciones

de viscosidades, densidades y flujos de masa de los dos com— 
ponentes; pero no de la fuerza de gravedad. 

La ec. ( 2. 23) se resolvi6 numéricamente, usando una com

putadora digital para varias combinaciones de propiedades ft

sicas y relaciones de flujo de masa ( fig. 7). 

Para una---- dada, Y pasa por un máximo a una Y dada. La

contribución de 111 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 película

y la velocidad promedio. Es de notar que en adición a las -- 

suposiciones anteriores, el análisis también desprecia el e— 

fecto o los efectos de la tensión superficial. 

COEFICIENTE DE T:<ANSFEiiENCIA DE CALOR LUTECTICO ATRAVES

DE UNA DE DOS PELI'CULAS. 

El calor total transferido en cualquier elemento diferen

cial dy, ea: 

áQ='\ i aya + ñz 1Y --a ( 2. 24) 

donde .\& y a¿ representan términos combinados de calor — 

latente y aensiole. 
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Usando: 

á `` ` ( 
a , 

cl j1 ) 
á s ( 2. 25) 

y sustituyendo en la ec. ( 2. 24): 

áQ a G 29 
1t

a GZi:2c 9 ,` dd2 ( 2. 26) 

puesto que: j, z \ p Sz < ST = csa } S

por lo tsnto, 

S1 = S' T j á 51= e
l+ 

a JT

z_ 4y 
T as, 

1- Y ` P
á ST

sustituyar_do en la ec. ( 2.

26yy): 
CC

aa = a, P= 19y %

P3

ST19T + L6. j', T . 1 aT 2. 27) 
W', c 1+ j)3 -- u2.( 1+ Y,) 3

factorizando: 
z

áq= f a, 2 9yiP3 + ñxi ist ST r 2. 28) 
3L  1 ` e) 3 s  I+`) 

Sil
definimos: 

poi, lo 1,anto, 

j 11 C

CQ= - 5 ST dclT
La conducci6n através de dos Felicules, es: 

AT _ C1-( { ` P) 
y 2. 31) 

SE — 1 + 
KI k1KL

igualando las ecs. ( 2. 30) y ( 2. 31): 

J UT cicSr _ 

AI C+ T) á y 2. 32) 

KtisT

J

ñ\ 



integrando bajo la placa: 

El coeficiente eutéctico local y efectivo, será: 

1 - + y ( 2. 34) 

sustituyendo STde ec. ( 2. 33) en la ec. ( 2. 34): 

ayloc - 

1 

4Sf(1+) ` K + K l ( 2. 35) 

E1 coeficiente promedio, para una placa de longitud L, - 

será: SL

a = L
D

por lo tanto, 
t , 

4 r
J 1e_I 3l3 L (

2. 36) 

Resolviendo la parte integral de la ec. anterior: 

1% 4
1 ( 2. 37) 

3

sustituyendo la` ex piara J` enJla ec. ( 2. 37): 

1

3 + /{
Z pv 2 1 4 4

1 u, ! z 1 " 3 ( 2. 38) 

ha  0. Í43
1 3

ATF L  Ki KZ

Para un tubo horizontal: 13 = J54.119, donde 0 es el án- 

gulo radial alrededor del tubo. Sustituyendo esta relación - 

en la ec. ( 2. 38) e integrando entre los limites DzJ (parte - 
superior del tubo) y &; JYC°( parte inferior del tubo) y reem- 

plazando L por D/ 2 ( que es lo que barre el ángulo, al variar



de 00 a 1800). por lo tanto, el coeficiente promedio para el

tuoo horizontal, será: 

Il/ ,
P, LG, 

3
ñz Z

z

GZ ) 3
Yq

0.125
Z. 

3 (
2. 39) 

Las ecs. ( 2. 38) y ( 2. 39), son válidas cuando se tienen - 

valores limites en alguno de los dos componentes: 

e) La composición eut6ctica se aproxima al 100,% del com- 

ponente uno: `  

Pi 1, 9
Y

3 Y4
krn 11a b,-425 / 

dJk_ i  , 
L

p - t 31Tf
ya que: 

1,1 >' a, _ 1
cm

QC} /  

Q = 
o. 7ZS /

I  ZJ f

3

J /
4C u , eTf b

1 
1

b) La composición del eutéctico se aproxima al 100% del - 

componente dos: 

z

a
L' _ 0,725 xz 4 9 k? 

9

I Z
IU2DT. t

y- o

ya que ; 

Considerando qua la mayoría de los eutécticos, principal

mente loa del tipo agua - orgánico, tienen altos porcentajes de

la fase que moja la pared; por lo tanto, es conveniente tener

una expresión que comprenda la corrección ue se debe hacer a

la ec. de Nusselt, para el componente uno. Para este modelo, 

la corrección es: 

t

4
G

N ' 
Y

2. 39) 
1 ^ r - I-( k, IKz) 



definamos: 

J_ \%/A J K= 1< k z

sustituyendo en la ec. ( 2. 39): , 

G, 
a+

y) G1
9 (

2. 40) H =( Y + K) 3

expandiendo G1 y G2 y ordenando términos: l/ 

f p3+
W\¡+ Y- 

11{, +  (
2. 41) N Y + K) 3

COEFIJIENTE DE TRAi4SFb: ENCIA DE CALOR ATRAVES DE UNA RE- 

SISTENCIA DE UNA SOLA PELIJULA: 

En la condensación 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 película laminar, la hidrodinámica está tomada como un pro

medio en uaue el comportamiento de las dos películas laminares. 

Para la transferencia de calor, solo la ; película or; ánice

provee resistencia. Se podría suponer razonablemente que es- 

tas _ otea no ofrecen una resistencia si¿nificativa a la trans

ferencia de calor por conducción, aunque de hecho, tienen un

importante efecto sobre la hidrodinámica. Para reflejar la en

terior situación en el modelo que se discute, se supone infi- 

nita la conjuctividel térmica de le segunda fase. 

Por lo tanto, la expresión análoga a la ec. ( 2. 39) será: 

A', T3t \',, p, ¿ 3
Yq

a= 0.} 25 —  
Ti- D

z ( 2. 42) 

la corrección dimensional, análoj>a a las ecs. ( 2. 40) y - 

2. 41) serán, respectivamente: 

Ei = C ( 2. 43) 

13 4 i( ¡ +/ t

2 +

f  + ( 2. 44) 



Discusión le los modelos de flujo laminar: 

En la fig. 8 se muestra la variación de H = he/ hH:, - con - 

las propiedades físicas, de acuerdo a la ec. ( 2. 41). 

Se ve que K = K11Kzreduce a H solo cuando kIz \< % 6 K z> Ki ; o

sea: Ki ccntrola cuando K< DA y K1 controla cuando K > 10 . 

Los s13temas eutécticos formados por orjánico- a ua, tie- 

nen valores de K alrededor de 0. 2, de tal forma que para la

mayoría de estos sitemas, la resistencia a la conducción tér- 

mica en la fa_ir: ,xterna, es precticamente despreciadle. 

rl limite asint6tico de H ( ec. 2. 44) se aproxima a aquel

los valores mostrados en la fin. 8, donde K = Do/ 

También se puede obseevar de las gráficas, que al aumen- 

tar  , H tiende a un valor constante. esto era de esperarse, 

ya que al aumentar 9 , ésto es equivalente a hacer la resis- 

ten: ia externa despreciable. 

Desnfortunadamente, ` P depende de las propiedades físicas

en una forma compleja de tal manera que el efecto singular de
las propiedades físicas, no puede ser visto facilmente. 

Sin embargo, mediante la fig. 7 conjuntamente con la fig. 

8, se puede observar el efecto de las propiedades físicas so- 

bre H. 

La mayoría de los sistemas eutécticos tienen una relación

eutéctica a entre 1 y 10 y muy pocos arriba de 30; ver fig. 7. 

Usando K = 0. 1, las gráficas de la fin. 8 muestran que la - 

mayoría de los sistemas agua- or.vánico, estarán muy cerca del - 

límite asint6tico dPl modelo que cons, dera la resisten::ia de - 

una sola película. 

Por otra parte, = al disminuir, origina que la cur

va de H con respecto a K , cambie a valores más altos, fig. 8. 

También 3e investijaron los efectos de las relaciones de

densidades ( r) y viscosilgáes ( m), respectivamente, sobre las

curvas de H - Vi - K ; encontrándose que: 

r afecta tanto a H como a \ f . 
m tiene un efecto Sobre H, análogo el de ` P ( ver fig. 9). 

Las curvas de las figs. 8 y 9 mw-stran la manera de ;; omo

el modelo le dos películas en flujo laminar , se ve afectado - 
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por las propiedades: del sistema. 

Usando las propiedades físicas para los sistemas de los

que se tenían datos ( tolueno, benceno, tetracloruro de Garbo
no etc. ), se calculó H. La variación en H, al variar las -- 

propiedades físicas en un rango de ATI = 1 a 10OOP, fué de

menos de un 5'i. Ademá3, la diferencia entre H., ( para el mo- 

delo de dos películas) y HUF ( para el modelo con una sola pe

lícula como resistencia), también es menor del 5A. 

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

CORR_,LACION DE SIK33 Y MARJH=.LLO: 

Esta correlación pretende aplicar una relaci6n simple - 

en la forme H = H, h Tfn para mostrar la veriaci6n del coefi- 

ciente eutéctico ( he) como una funcí6n de la temperatura. 

Por lo tanto, se trata de generar ciertas constantes -- 

que se puedan correlacionar con la.j propiedades físicas. 

Según la teoría de Nusselt, el coeficiente se relaciona

al espesor de la película, de acuerdo con la relación:_.. 

h = K / J ( 2. 45) 

La tendencia de ( he) a tomar valore mayores a los predi

chos por Nusselt para orgánicos puros, sugiere que se podría

basar una correlaci6n simple en el _,oncepto de una reducción

en el espesor dP película, deoido al hundimiento de las alta

mente conductivas gotas de agua. 

Adamson ( 16), cita el trabajo de Lagmuir, quien estudió

el espisor limite para un conglomerado de gotas que forman -- 

una lente larga, soportada sobre una superficie líquida hori

zontal. 

Langmuir mostr6 que a medida que una gota de substancia

inmiscible, crecía y se formaba una lente, su espesor limite

tem) se obtenía, según la siguiente relación: 

donde U= P - Pz y S21 es el coeficiente de extensión 6 - 



reparto, del liquido dos sobre el líquido uno. 

Los espesores reales de lente, pueden ser considerable— 

mente

onsiderable— 

mente mayores de lo que predice la ec. ( 2. 46), debido al efec

to compresivo de la tensión lineal de la fase lente. 

je puede calcular el coeficiente de extensi6n por: 

Sz1= iC2)— 1aCi) — 12 ( 2. 47) 

donde: C (,) denota la tensión superficial de i con su - 

vapor, cuando el líquido está saturado con j. 

Adamson muestra que al usar uno de los sijuientes métodos

estimativos ( por ejemplo, la regla de Antanow 6 las tensiones

superficiales de los componentes puros), nos puede llevar a - 

conclusiones erróneas. 

En realidad, se cuenta con muy pocos datos satisfactorios

para los coeficientes de extensión 6 tensiones interfasiales. 

Además y tomando en .: uenta que el coeficiente de exten-- 

si6n, usualmente es pequeñG (± 5 dines/ cm) comparado con la - 

tensi6n superficial de los componentes puros, para la mayoría

de los eutécticos binarios agua -orgánico, resulta que el uso - 

del coeficiente de extensi6n es muy critico. 

Sin embargo, ya que la sume gencia o hundimiento está da

do por:
1/ 

i. s 2 P, 2

OD — [ 1 t, P Pz. ( 2. 48) 

Parece ser muy probable que la razón a la que el( heise — 

incrementa con la temperatura y H = he,/ h, se pueden correla- 

cionar usando: 

2. 49) 

donde se ha supuesto que el coeficiente de extensi6n es

constante. 

El inverso del parámetro tp, ha sido usado como lo su- 

giere la relación h = )¿ . 
ó



Ya que se ha observado , ue la aparición de las gotas, --- 

es la misma para todos los sistemas autéjticos; por lo tanto, 

es muy probable que la variación en el coeficiente de extensión, 
sea pequeiia para

plos
sistemas estudiados. 

Usando r = — - en la ec. ( 2. 49): 

donde: eY = I 1 -- `( 1
Las ecs. correlacionadas con el parámetro R y que se usa

rán con la ec. propuesta, son: 

H1 = 1. 0 - 0. 80 R ( 2. 50) 

n = 0. 67 R ( 2. 51) 

H = H1
áTfn ( 2. 52) 

El análisis original de Langmuir, se aplicó a una lente

o gota estacionaria sobre una superficie horizontal infinita. 

Es decir, se trata de una solución hidrostática al pro- 

blema de las lentes. 

Sin embargo, no se conoce todavía ningún estudio teórico

o experimental para la hidrodinámica de gotas en la interfase

de un gas y una segunda fase líquida, bajo una fuerza de ace- 

leración. 0 sea, la distorsión de la gota, así como el efec- 

to de éstas sobre la superficie de la fase jontínua, no estén

descritos en la literatura. 

Como se mostr6 en la fig. 1, existen varios regímenes de

condioi6n de superficie alrededor del tubo, cuando condensa - 

un eutéctico; y solamente para las _rotas peoueiías que se en- 
cuentran en la porción mas alta del tubo, se pueden aproximar

a las condiciones de Langmuir. 

Durante la condensación 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, aún aquí, las ; jotas están en movimiento. 

Igualmente importante es el hecho de que en varios eu--- 

t4cticos orgánico—agua, la fase or,;ánica ( que es la fase con— 

tinua durante la condensación) es menos densa que las ; jotas

de agua; por eso, rara esta : orrelaci6n R se usó el valor ab— 

soluto de la diferencia de densidades. 

Es de esperar que esta corrPlaci6n ootenida ( R) dá un me— 

jor estimado de .: oeficiente eutá_ctico ( he), tanto desde el --- 

punto de vi3ta de su magnitud, como por indicarnos una deper,-- 

den.cia mas 3orrecta resp,,cto a la temperatura. 
También nos de una indica3i6n del tipo de parámetros que

son de importan¿,,ia clave para un posterior entendimiento de la
coniensaci6n eut?ctica. 

CORRI-;LAJION DE T_RAN3FERENCIA D• i JALOR PARA LA NUCLEACION

IONTROLADA: 

El fracaso del modelo hidrodinámico de dos películas la— 
minares, aún considerando como única resitencia, a la fase que

humedece la pared, indica la ocurrencia de otro importante me— 

canismo en la condensación de eutacticos. 

La evidencia experimental, en parti: ular, la de Stepanek

y Standart, de que el coeficiente eutActico ( he) tiene un va— 

lor

a— 

lor menor a lo ; ue Nusselt y el anterior modelo predicen, im— 

plica la existencia de una resistencia adicional y que es mas

sensible a la Q Tf que la conducción. Un mecanismo que satisfá

ce razonablemente esta condición, es la NMILFA'JION. 

En el siguiente modelo se supone que una fase condensa -- 

formando una película continua, que resbala sobre la superfi— 

cie; y que la segunda fase, se núclea en gotas pequeiia3 sobre

la superficie de la fase continua. La falta de rugosidad de la

fase continua, señala la ausencia de sitios de nucleaci6n p^ ra

la segunda fas-, lo cual da una base para suponer que una impor

tante resistencia a la transferencia de calor, es la nucleaci6n

de esta sejunla 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: 
2 (

2. 53) 

como: Q_i —   , por lo tanto

V.— 
donde: J = 1'/. fL y —< = 

dividiendo la ec. ( 2. 53) por Q2 y despejando Q2: 

Por otra parte: Q12 = h1 T1; donde: & Ti - h, -Uf — L1Ti

L T1: diferencia de temperatura através de la película -- 

continua. 

E T2: diferencia de temperatura através de la barrera de

nuclesci6n. 

h Tf: diferencia total de temperatura = Te — Tw

Además se tiene que: 

el= Qat ( 2. 55) 

l 4• t .Q

por lo tanto; 

Q, — ,', e = 1 tTf - -- ( 2. 56) 

donde: hl y h2 son los coeficientes asociados con JbT1 y
T 2

respectivamente. 

de la ec. ( 2. 56): 
Despejando Q12

CV +  ,/ '(
S+ d-) 1 c2. 57) Q1l= Í l

Por analogía con: Q12 = heATf, se ve claramente que: 

ha = s

i (
2. 58) 

dividiendo por el coeficiente h1 del componente puro: 

VlO _ 2. 59) 

1 ,
1 + ,.

C- tem, @) 



expresando la ec. ( 2. 59) en términos de relación de coe- 

ficientes: 

uN - 
1

Para - jue ocurra la nucleaci6n, ésta implica qu«= debe e- 

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

A bajas liferencias de temperatura la & T2 en la zona de

nucleaci6n, requiere casi todo el gradiente total ( A Tf); por

lo tanto; la resistencia ofrecida por la fase contínua, es ce

si despreciable. 

Al aumentar la Q Tf, la nucleaci6n cuntrolará menos a la

transferencia de calor y será la conducción através de la fa- 
se contínua, la que controle a dicha transferencia. 

Finalmente, a grandes h Tf, la resistencia en la zona de

nucleaci6n se hará casi desprecisole, respecto a la ofrecida

por la fase . up humedece la superficie fria. 

Por otra parte, al aumentar A Tf, también incrementa el - 

espesor de la oelicula. Sin embargo, este espesor tiende a re

ducirse, debido a la intensa se-, ión hidrodinámi: a de ambas fe

sea y a la boslescencie de la segunda fase. Finalmente, alcen

za un balance entre estos dos efectos opuestos, sobre el eepe

sor de la película, de tal manera que- ae tiene o aparece un - 

máximo en la razón de tranuferencia de calor. 

Experimentalmente se det rmin6 la resistencia máxima a - 

la transferencia de calor ( 6 bien, la máxima razón de trans- 

ferencia de calor), observándose que se podía correlacionar - 

con el Nu de Pr seg6n la siguiente expresi6n: 

lilao = '?. G 3 — /. j ( pr, — t>ra. ) ( 2. 61) 

Esta correlación present6 una desviación Pstándar de --- 

0. 25, con una máxima desviación de 0. 38. 

033ERVAJION: Era de esperarse una correlación con el Ido dePr, 
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ya que ello refleja la importancia relativa de la hidrdinémiea

a la conducción molecular. Al aumentar el NPry el régimen hi-- 

drodinémico aumentaba en importancia y por lo tanto, la razón

máxime de transferencia de calor, se aproximaba al valor de -- 

Nusselt para el orgánico ( fig. 10). 

je puede esperar que el coeficiente de transferencia para

la nucleaci6n, sea proporcional a la velocidad de formación de

núcleos. 

A partir de la teoría de nucleaci6n, la velocidad critica

de formación de núcleoo1s, esté dada por

1 v = Y Q— &
Gl KT ( 2. 66) 

donde: 

es el factor de frecuencia. 

hkG— es el cambio de energía libre para la formación criti

ea de nilcleos. 

k— es la constante de Plank. 

T— es la temperatura absoluta. 

El cambio de energía libre para la nucleaci6n homogénea , 

está dada por: 

2. 63) G= 
3 KTLIhCF/ F.-O) 1-

2, 

donde: 

V — volumen molar. 

P,0_ presi6n normal de vapor. 

P — presi6n de vapor en un núcleo de tamaño critico. 

Para la nucleaci6n heterogénea, la & G para la nuclea--- 

ci6n homogénea, debe multiplicarse por la corrección de ---- 

Volmer: 

Gt- Co5 ( 2. 64) 

donde: 
Bt— 

es el ángulo de contacto. 



Estas relaciones . ion complejas y loa intentos por redu- 

cir la expresión de Q G a su forma mas simple para correlacio- 

narse, fracasaron. 

Jomo una aproximaci6n de primer orden, se podía espe—ar

que A G fuera proporcional a la diferencia de temperatura, y

por lo tanto, se decidi6 corrlacionar los datos, usando la -- 

siguiente expresí6n: 

1+ i i (
2. 65) 

Am 14. o 1 a o Q e eTf
aplicando la correlación .ya obtenida para Hep. 

21 coeficiente exponencial B no vari6 mucho. 3e proba --- 

ron diferentes valores y finalmente se seleccionó B = 0. 035 - 

para ser usado en todos los sistemas binarios. 

Desde luego, se puede esperar qui el parámetro He = 

H20( 1+ aj) dependa de propiedades físicas, tales como el --- 

NOH, Npr, tensión superficial e interfacial, así como de las

viscosidades. 

studios relacionados a la condensación por gota, ha de- 

mostrado que las energías de superficie, así como la densidad

de sitios de nucleación, son importantes a la transferencia de

calor. 

Se mostr6 que al ., reficar el grupo adimensional: 

H20/( 1+ d2)pr- V3- NOH ( QG/)' 5m( M2/ M1) 1 se obtenía una _) en

diente de - 2. 0 y se propúso la siguiente correlación: 
as; Z `

11- (
2. 66) 

H20 permaneci6 casi constante para todos los sistemas in- 
vesti, alos, computánlose un valor promedio de: 

H20 = 17. 3 x 10-
10, 

basado en la ponderación del H20 indi- 
vi.ival, por la raiz cuadrada de todos los puntos. 



La correlación final que se propuso, fué: 
1

i + ( 2. 67) 

donde: 

7, 30 Át

y¡  ( 1No, <&<,) M, 

Esta correlación se reduce, casi aproximadamente a la --- 

predicción de Nusselt para la condensación de un solo componen

te. 
CO RELAOION DE: 

Bernhardt y Weetwater ( 11), probaron para áreas grandes y

pequeñas. Para las primeras, obtuvieron valores del coeficien- 

te eutéctico ( he), cercanos a los que predice la ec. de Nusselt

alrededor de un 12%) para los orgánicos puros. 

Para ambas pruebas, la mezcla de vapores siempre di6 valº

res del( he), intermedios entre los correspondientes valores del

coeficiente de transferencia de calor para cada componente pu- 

ro. 

Es decir, la adición de vapor de agua al vapor orgánico, 

causo un incremento en el coeficiente de transferencia de ca- 
lor; siendo la magnitud de este incremento, una función del -- 

de agua. 

Así, el eutéctico agua- fre6n 113, conteniendo 1. 5A en vo

lumen de agua, di6 un incremento en el coeficiente de transfe- 

rencia, de un 10;ó. En camuio, el eutéctico agua -Xileno, conte- 

niendo un 29,/. en volumen de agua, di6 un incremento al co, -,fi -- 

ciente de un 110%. 

La comparación de estos dos últimos casos, fue a una mis- 



me d Tf = 55 ° F• De esta manera, Berahardt y westwater, tomando

loa latos de nueve investigadores para doce mezclas con 11 geo
metrias y 4 materiales diferentes, obtuvieron una muy buena -- 

correlaci6n para un modelo de superficie compartida, 
asumiendo

que cada esp.: cie líquida ocupa una fracción de área, igual a - 

su fracción volumen en la mezcla de condensado. 

Aunque lo anterior no es estrictamente correcto, sin embar

go, los llevo a resultado correctos. 

La exnresi6n final que recomendaron, fue: 

he = h1 V1 + h2 V2 (
2. 68) 

donde: h1 y 112 son los coeficientes de transferencia atra
vés de una película, calculados por la ec. de Nusselt. 

El ajuste es bueno y cubre el rango de 1. 5 a 296 en volu- 
men de agua en el condensado. 

CORRE*LACION DE LA CIA. K7 LLOGG: 

Kellogg ( 17), enuncia 3 ece. Fara predecir el coeficiente

de transferencia de calor y son muy utilizadas para el diseño
de condensadores de mezclas inmiscibles. 

Considerando que el coeficiente de condensaci6n 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¡6; en la escala logarítmica, se representa el coe- 

ficiente de condensación. Después se calcula el coeficiente - 

para cuando todo el condensado es hidrocarburo, lo cual sitúa

un punto en el eje logarítmico, es decir, corresponde a un Oyó

de agua en el condensado. A partir de este punto, se traza una

linea recta al punto que indique un valor de 1000 para la --- 



escala logarítmica y 100y6 de agua en la escala lineal. 
con esta linea así construida se lee el coeficiente corre

gido para el ¡ 5 en peso de agua que realmente se tiene en el -- 

condensado. 

Cabe observar que el valor de 1000 se usa como un punto - 

de proyección y no significa que se trate de un valor para el

coeficiente del vapor de agua puro. 

Como la mayoría de las mezclas vapor de agua- hidrocarbu-- 

ros, involucran bajos porcentajes del vapor de agua, se reco- 

mienda que el método de corrección anterior, se limite a un má

ximo de ; Oyó de agua. 

Así, para el rango de 0 a 30% de agua, el coeficiente co— 

rregido se aproxim6 por la siguiente relación: 

hm = hHC + 0. 7
M1. 5 ( 2. 69) 

donde: 

hm: coeficiente de condensaci6n para la mezcla. 

hHC: coeficiente calculado, al considerar que todo el con- 

densado es hidrocarburo. 

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

Para condensados inmiscibles con un % en peso de agua,-- 

que varian de 30 a 80., el aoeficienta corregido se determina

por: 

Ínw= Í\ Hc. *- LLS ( 2. 70) 

Obs6rvese que en este rango, el coeficiente solo se in- 

crementa por la cantidad calculada para w = 30%. 

Esta consideración de Kellogg se basa en que no contaba - 

con informaci6n experimental firme, para porcentajes de ajua - 

mayores al 30%. 

Finalmente, para condensados con 809 y más, de agua en el

condensado, el coeficiente de la mezcla se calculó por: 

bm = 2000 x hHC/ ( 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 ; ONO INCONDENSABLE: 

Como suele ocurrir en la mayoría de les aplicaciones in
dustriales, una corriente de vapor de líquidos inmiscibles -- 

al entrar al condensador, no se encuentra a su composición eu

téctica, razón por la jual, habrá una zona en la curva de con

densaci6n, donde solo esté condensando el componente que se - 

encuentre en exceso; el otro componente permanecerá como in -- 

condensable hasta que se alcance la composición eutéctica. 

Ahora bien, la importancia de considerar el efecto del - 

incondensable, se debe a que éste presentará una resistencia

adicional a la transferencia le calor, implicando por lo tan- 

to, una área de transferencia adicional en el liseño global. 
Aunque ya se han hecho estudios con cierta profundidad - 

sobre la condensación con incondensables ( 18), se hará una -- 

breve exposición el 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 rocío de la mezcla de vapores con inconden- 
sables, el vapor que empieza a condensar, arrastra parte de - 

los incondensables que por un momento se estaciwian en la in- 
terfase liquido -vapor; ocasionando entonces, una mayor resis- 

tencia a la condensación. 

El calor transferido através de esta capa, ocurre en dos

formas: 

a) Por difusión del vapor através de esta capa de incon- 
densables hacia la superficie fria, debido a un gradiente de

concentración. Ya que la presión parcial del incondensable -- 

en la interfese liquido -vapor ( a la salida del condensador), 

es mayor qua su presión parcial en el seno de la corriente, - 
se produce un gradiente para la difusión del gas en sentido - 
contrario al flujo de vapor que condensa, lo cual desfavorece

la condensación . 



3in emoargo, eate desplezami nto se neutraliza por el - 

movimiento 1e la mezcla gas -vapor hacia la superficie. 

b) El calor sensible de la mezcla se transfiere debido - 

a un gradiente de temperatura entre 91 seno de la corriente y

la interface. 

Usualmente se considera a la temperatura de la interfuse, 

igual a la temperatura de saturación; y está asociada a la -- 

presi6n pardal de los vapores en la misma interface. 

La fig. 11, prejenta un mecanismo de la condensaci6n en

presencia de incondensaoles. 

El análisis del fenómeno, considerando una superficie -- 

plana, es el sijuiente: 

F.1 flux molar de incondensables ( Ja) que pasa através de

un plano paralelo " a" y a una distancia " y" de la interfase, 

es: 

Ca = ( 2. 72) 

De igual forma, para el flux molar del vapor ( Jg): 

j C9 ( 2. 73> 

D es el coeficiente de difusi6n de masa; Ca y Cg son las

concentraciones molAres del inconlenaaole y del vapor respec- 

tivamente; J e:; el flux impulsor del seno de la corriente ha- 

cia la interfuse. 

Come la presión total del sistema es constante: 

Pg + -> a = P = RT( C0. + C9 ) ( 2. 74) 

y además: 

Ci P5 _ _ afo- P C3_ — _  C (
2. 75) 
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Sustituyendo en la ec. ( 2. 73): 

2. 76) 

Eliminando J de las ecs. ( 2. 76) y ( 2. 72): 

C9 ( 2. 77) 

Integrando la ec. ( 2. 77) entre los limites y=0 y el bor- 

de de la capa de difusión ( y=cS): 

jg
D P Ír (aaA/ P15. o) ( 2. 78) 

R -r S

Pai/, es la presión parcial del gas en la interfese; -- 

Pao' es la presi6n parcial del das en el seno de la mezcla. 

Se puede rearreglar la ec. 2. 78 a la forma: 

S _ 
D P (

Po, — PC,» ( 2. 79) 
g — 1 RT cs pa w, 

Pam', es la presi6n parcial media logarítmica del gas — 

incondensable en la interfase y del seno de la mezcla; se de- 

fine como: 

Pao (
2. 80) 

tlao) 
El término entre corchetes de la ec. de ( 3. 8), es identi

ficado con el coeficiente de transferencia de masa ( Kg): 

Jg = K5( PR,;- 7ao)= Ka( vi o - 9Z) ( 2. 81) 

En el análisis anterior, la transferencia de calor del - 

seno de la mezcla a la interfuse, está formado por: 

a) calor s2noible que se transfiere através de la capa - 

de Jifusi6n, hacia la interface; b) calor latente liberado por

la coniensaci6n del vapor que está llegando a la interfuse. 

Este modelo de transferencia de calor y de mas, correspon

de al propuesto por Colburn y Hougen en la forma: 

46 T90 + k9 Fm3xi5 C P9 o - P9.:) ( 2. 82) 



Juando la mezcla gas vapor se encuentra estan—ada, solo

se considera el segundo término de la ec. ( 2. 82). 

Akers y colaboradores, concluyeron que la relación de — 

transferencia de masa en la capa limite de espesor J para u— 
na loajitud característica L, se codría expresar en términos

del producto de los números de Grashúf y Schmidt ( Gr. y So.), 

De acuerdo a: 

L 1 L RT r ( 2. 83) 

Expresando la función fa como una rey de potencia y usan

do datos experimentales, llegaron a la siguiente ec. empírica: 

D 37.3

r i 9 D t PP1, C1  º, i)] (2.

84) Lpara, un rango de / 03,«GY • 5c)¿ 10' 1 y valores de C1 de 1.

02 para superficies verticales y 0.62 para tubos

horizontales; — p• y /Po 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 correlación apropiada al
tipo — de régimen de flujo presente ( laminar, transici6n, 

turbulen— to) y a la geometria del flujo (dentro de tubos sobre una

pla ea o sobre un banco de

tubos). Nótese que en la ec. ( 2. 82), el coeficiente de

transferen cia de calor es independiente del coeficiente de

transferencia de masa. : lin embarjo, cuando la velo.:idad de transferen: ia

de masa sea grande, la velocidad de transferencia sensible

puede verse aumentada por el calor sensiole transportado por las
mo léculas de üas en el momento de la

condensación. En este

caso: k5 = 65 ('

C 2.

85) 



donde: 

a =(1M9 s5

y_ k 9 U5Z - p9 
Esta corrección la derivó Ackermen ( 27) y sirve para - 

cuantificar el efecto de la transferencia de masa sobre la
transferencia de calor. 

Para la consideración del efecto del vapor de agua co- 
mo incondensable y cuantificarlo, se",ptdaenta el método pro

puesto por Gilmour. 

5e trata de un método simplificado, cuyo fundamento es

el siguiente: durante la condensación de mezclas vapor en - 

presencia de incondensables, se presentan varios fenómenos

y mecanismos en forma simultánea sobre una
misma área. Res- 

pecto a los fenómenos, se tiene la transferencia de calor

y masa; en relación con los mecanismos, se considera la --- 

transferencia de calor sensible para los fluidos en fase lí

quida y calor latente para los fluidos en fase vapor. 
Al diseñar un equipo, por lo tanto, se tienen que con- 

siderar los coefijientes individuales de transferencia, y - 

al mismo tiempo, prestar atención el potencial de temperatu

ras. 

Gilmour analiza las diferentes resistencias que se pre

sentan a la transferencia de calor, através de las diferen- 

tes películas ( fig. 12): 

1.- Resistencia que presenta la fase gaseosa cuando -- 

tiene una baja concentración de incondensables, lo que ocu- 

rre a la entrada del condensador. 

2.- Resistencia presentada por la fase gaseosa con al- 

ta concentración de incondensables, situación que ocurre a

la salida del condensador. 

3.- Resistencia de la película de condensado, durante

el trayecto de condensación. 



4.- P.esist9ncia ofrecida por las capas de ensuciamiento

a ambos lados de la pared de transferencia. 

5.- Resistencia de la pared metálica de la superficie - 

de transferencia. 

b.- Resistencia que ofrece el medio de enfriamiento. 

Se supone que dicho medio de enfriamiento no cambia- de

fase, durante el fenómeno de condensación. 

Para evaluar estas resistencias, se considera que el -- 

potencial total de temperatura, será 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: 

w

donde: 

eTE : diferencial de temperatura del medio de enfria--- 

miento. 

DTg1: diferencial de temperatura através de la mezcla - 

con baja concentraci6n de incondensables. 

Tg2: diferencial de temperatura através de la mezcla - 

con alta concentraci6n de incondensables. 

J,T0: diferencial de temperatura através de la capa de

condensado. 

ISTR: diferencial de temperatura através de las capas - 

de ensuciamiento. 

QTW: diferencial de temperatura através de la pared me

tálica. 

Ahora bien, al integrar este método de Gilmour en el mé

todo general de di:>eño, se tendrán los diagramas de flujo en

la siguiente forme



CAPITULO 3

DISEi40 TERMICO DEL JONDENSADOR

3. 8 MHTODUS Dn. CALCULO . 

En esta parte, se trata de establecer una secuencia pa- 

ra diseñar térmicamente un condensador de mezclas inmisci--- 
bles. 

Es decir, se trata de diseñar un equipo que, cumpliendo

con los requerimientos de proceso, dé el área más pequeiía pº

si ble. 

Las variaciones de uno a otro método, se deben al tipu

de fenómeno que ocurre durante la transferencia de calor. 
Particularmente, para las dos unidades que se diseñan - 

en este trabajo, se tienen los fenómenos zonificados en tres

áreas. 

Así por ejemplo, para la primera unidad se tiene: 

una área para desobrecalentamiento de la mezcla de va

pores de agua -hidrocarburos. 

una área para la condensación del hidrocarburo sola -- 

mente. 

una área para la condensaci6n eutéctica. 

A partir de la ec. fundamental de transferencia de ca— 

lor, 

cL A UD

y por información de proceso, conocemos Q y DT; por lo - 

tanto, nos quedan dos ine6gnitas: A y UD. Es decir, los cál- 

culos para el diseño, se efectuarán por prueoa y error . 

A continuación y en forma de diagrama de flujo, se indi

can los métodos de cálculo para diseñar las dos unidades que

se aplican come ejemplo en este trabajo. 
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3. b SEL). JJION D': -L M:: TODO EN LA PREDICCION Di L COEFICI'- N

Ta D'- TRANuFI-2ENCIA DE CALOR: 

Jonsiderando la discusión de los diferentes modelos --- 

te6rico3 ya expuestos, y teniendo la información de como se

comporta el coeficiente de jondensaci6n de una mezcla de in - 

miscibles para un gran número de equipos cálculados, se con- 

sider6 oportuno seleccionar el método que propone el modelo

de % lucleaci6n Controlada", de Sykes Jr, en base a lo siguien

te. 

Es un modelo que toma en juenta la forma en que ocurre

el fenómeno de condensaci6n, fenómeno que ha sido observado - 

en la mayoría de las investí-laciones experimentale3. de- 

cir, la formación de una fase continua y una fase nueleada. 

Toma en cuenta variables muy importantes, por relacio- 

narse con el tipo de fenómeno que describe. Por ejemplo: La

densidad, la tensión superficial y la influencia de la T -- 

eutéctica. 

Al aplicarse este modelo a los demás datos experimenta
lej que se tenían, di6 un buen ajuste en un rango aceptable - 

de + 20%. 

Es un modelo que 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 oatendría para una

mezcla homogénea. Esto es importante, porque 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 comparación

en los cálculos, se proponen el " Modelo de Superficie Jompar- 

tida", de " estf.ater y 3ernhar3t; y el método propuesto por la

fa. Kellogg. 

El primer modelo se selecciona en liase al buen ajuste -- 

que di6 rara la mayoría de los datos experimentales en mez--- 

clas binarias, tantu para tubos horizontales, como para tu-- 



bos verti.;ales. 

El métalo de la Jta. Kellogj, se Selecciona para deter— 

minar su .: oniiabilidad en el liseL:o de equipos en los que se

presenta el fen6meno de inmiscibilidad rara mezclas de hidro

car:>urus—vapor de ; ; gua. 

ZUDhLG DI' I U; i,...r", :IUS , JONTROI ADA: 

N
i S (

3. 2) r H H1 o C I+ P) ( L O 411- 

14o0 – . (. – 1. 8C Pré — Pri) ( 3. 3) 

KIO —
P, Cn vz 1',. 1 ( F ,7/ M ) l -k ( 3. 4) 

Hv = he/ h, 

h1: coeficiente calculalo para el or„tánico puro, según la

ec. de `: u5telt 6 por el método de Gloyer. 

1/

36 ,
11 '/ 3

l ( ka PZ 3) _
J51(- 

1,” ) (
3. 5) 

j /, z

Py = N o Prr-'h a/ k

Tf_ 1c, - T.. 

g = c). 35 `'F_' 

N = No le GhnesorL!e = / r/ j . 9   1 /
2- 

OH sGHI. 

Las unitlades de estas variiules son: 



Z/ [= I Ib/ h' {} 

J L= 3 Ib 1A// d4 ti" 

G C S 16; 14

Irb,,. oÍ

L=] 1bI7-fj

K t=] 0+,,, / bY t °F

G" j=] 16 /{+ , Y

L= 3 13A /I 1b, 

CP C= 3 8-4v / Ib OF

r t- 3 b 1
2

D tzI f+ 

Y = fracci6n mol en fase vapor para el eutéctico. 

PdODr. LO D : 3UPBRFIJIE OMPARTIDA: 

1, a = k1 vi + ! -1 vL
3. 6) 

donde: 

h1, 2: 
coeficiente de condensación Para el componente — 

puro. 

V2: fracci6n volumen del agua en el condensado. Fstá la

da por: 

V2 = / DO C

Y _ / 0, b, - 
por lo tanto, 

0 D / D D

MODELO PROPU: M POR KFLLO;; G: 

YI » 
t _ 1

h H c + 0. Vj)
I. S ( 3. 7) 



CAPITULO 4

EJ ,'MPL03 ILU3TRATIV03

e trata del sisefto ie ¡ os anidarles de conien3;:.ci6n de

haz y envolvente, : ue manejan ejua de enfriamiento en e] in

terior Je los tubos y una mezcla de vapores de hidroenrouros
ajua en e, l.,do externo de los mismos. 

Eitos equipos están actualmente en funcionamiento. El

primero, funciona en la refineria de Salamanca, ('. to. Sin -- 

embar., o, presenta muchos proolemas de servicio, por encon- 

trarse escaso de área. 

El secundo equipo, se encuentra en la planta de desti- 

laci6n comoinada, en la refineria de Tula, Hgo. 

Para su estu, io, se cuenta con los datos de diselo --- 

proporcionados por el fabricante; así como con la informa- 

ción suficiente para conocer el comportamiento de las co--- 

rrientes en los rangos de temperatura y presión estw,leci-- 

los para su operación. 

Debido a problemas en la cai.1n : le presión para la cor- 

riente de proceso, sal como problemas por cruce de tempera- 

turas, la primera unidad se deberá operar en un are- e; rlo --- 

2 serie- 2 psrQlelo ( fig. 13); la se unda unidad, en un arre

glo 2 serie- 4 paralelo ( fió. 17). 

En tablas se pre:3entará la informaci6n necesaria para - 

los métodos de Alculo. 



HIDROCAR3W<O3/ VAPC` DE AGUA
t - 125" F
2_ i

r-- 
T. = 2600F

Fig. 13 DIAGRAMA DE LA UN; DAD: 2 SERIE- 2PARALELO

PARA EL EJEMPLO NUMERICO 1. 



EJEMPLO NUMERICO 1: 

Corriente

CONDICIONEJ D-- OPERACION ACTUALFS

Hidrocarburos— Agua de enfriamiento. 

vapor 3e agua. 

Temperatura de entrada ° F 260

Temperatura de salida ° F 105

Presión de entrada, psig 2

Presión de salida, psig 5

Gasto total, lb/ hr 141250

Gasto: bidroc./ Yap. agua, lb/ hr 132000/ 9250

Caida de presi6:, permisible, psig 1. 5

Velocidad permisible, ft/ seg

Factor de ensuciamiento, brft2OF/ Btu 0. 0014

Calor intercambiado, Btu/ hr 39380000

85

125

50

40

984500

10

3 a 10

0. 003

39380000



DATO,> DE¡, NTE

Calor total transferido: 

Area por cuerpo: 

Tuoos por cuerpo: 

No de pacos por tubos: 

Diámetro externo del tubo: 

Arreglo de tubos: 

Pitch: 

D T corregida: 
Diámetro de la envolvente: 

Longitud de los tuuos: 

No de cuerpos: 

Arre,,lo de la unidad: 

3oefi- iente global de diseño: 

QT = 39 360 000 Btu/ hr

A„ = 2 242 ft2

N,r = 714

Np= 2

Do = 3/ 4" 

Juadrado

1u

60. 2 OF

33" 

16 ft

4

2 serie -2 paralelo

UD = 72. 8 Btu/ hrft2OF

Equilibrio de la vaporización para el hidrocarburo puro: 

Temperatura OF

250

220

180

160

115

o an peso vaporizado

1U0

70

48

40

0

A partir de estoy datos y si' uiendo el método presenta— 

do poi ¡: ern ( 19), en el oapítulo 13, es uosible plantear las

curvas necesarias ( fig. 14), que finalmente permitirán obte— 

ner los datos para la curva de condensación ( fi;. 16 y tabla

No 1). 

La fig. 15, presenta el punto de rocío del vapor de a— 

gua, necesario para la correcta construcción de la curva de

condensaci6n. 









TASLA No 1: 

Temperatura ° F QT Btu/ hr Q

2o0 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 74. 95

115 37 479 440 94. 91

105 39 486 123 100

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

A TBAL - 42. 11 OF



TASLA No 2: PROPIFDADES yISI33AS PARA :^,.L EJ. NUMF,RICO 1. 

Para la zona de desobrecalentamiento: 

T = 242. 5 OF Propiedades del vapor de hidrocarburo y vap. 

agua. 

JHC 0. 395 Btu/ lb OF Y = 0. 0079 lb/ hrft K = 0. 016 Btu/ hrft°F

CH 0 = 0. 46 elU= 0. 013 99K = 0. 0144
r' 

2

Pare la mezcla das -vapor a la entrada: 

T = 225 aF

m = Xwi Ii Xwi = frac: i6n peso

yi Ki ( MI
i),

33¿
yi ( Mi).

33
yi = 

fracción mol en vapor

lm = rzYi dj, ( b1i)•
50 /

E Y1 ( mi) 
150

CHC = 0. 415 Btu/ 1bOF CH 20 = 
0. 46 Btu/ lb° f

KH;J = 0. 0155 Btu/ hrft°F KH 2 0 = 
0. 01392 Btu/ hrft° F

MHC = 0. 00765 lb/ hrft , lU H2O = 0. 0135 lb/ hrft

Para la mezcla gas vapor a la salida: 

T = 162 OF

CHC = 0. 41 Btu/ 1bOF 0. 007 lb/ hrft K = 0. 012 Btu/ hrftOF

CH90 = 0. 45 W = 0. 0115 K = 0. 01282 " 

Para la zona donde solo condensa el hidrocarburo: 

T = 193. 5 ° F: propiedades del hidrocarburo líquido. 

K = 0. 087 Btu/ hrft°FjU= 0. 32 lb/ hrf t C 0. 57 BtulbOF

M = 89 lb/ mol S. G.= 0. 68  = 148 Btu/ lb f= 42. 2 lb/ ft

Para la zona de condensaci6n eutéctica: 

T = 133. 5 ° F

ll = IP/M( Pc- P)]
4

dinas/ cm; dinas/ cm x 6. 85 x 10- 5 = lbf/ ft
H20: 

C = 1. 0 K = 0. 3729 M = 18 W - 0. 485 G,. 

P = 55 S. G. = 0. 9858 P = 61. 49 ñ = 1000

HC: 

C = 0. 542 K = 0. 0885 m = 89 U = 0. 43 c, P• 

p = 263 S. G. = 0. 70 P = 43. 4 148



Jálculo del ejamplo 1, sin incluir Gilmour: 

1.— Suposición del coeficiente global de transferencia de calor; 

Uos = / 04 S a+ wJroYfí

2.— cálculo del área total; 

39 4d'(. 

4-1, 11 at ío9. 5
3.— Area por cambiador; 

Ac = 8y>.3. 1/ 4 = . z243 ." 
X42

4.— No de tubos por cambiador; 

N. ac = 2243. 2/ C0. J94-3. W/ 4) _ « 7/ 4

De tablas de conteo de tubos y para No de pasos por tubos=2, 

se lee: Ds = 33" y OTL = 31. 625" 

Do = 3/ 4" Di = 0. 62" 

of = 0. 302 in of = 0. 1363 ft2/ ft

TABLA No 3: Propiedades del agua. 

850F 1050P

lb/ ft3) 62. 16 61. 93

G. 0. 9965 0. 993

x ( 13tu/ hrft0F) 0. 355 0. 365

lb/ hrft) 0. 813 0. 650

Nota 1: Todas las propiedades físicas a utilizar en los cál

culos siguientes, están tomados de las tablas 2 y 3. 

5.— Jaida de presión por tubos: 

Area de flujo por tubos; 

a - ^
j_' 0 ' F = o,+ q89 It

Z
tr

144 RÑl+ 



ideas velocidad por tunos; 

G{ = WCA, i»/ at = GSM

No Reynolds por tunos; 
D: Gt - p- cz r bs34bs = ixiAyRd — itc  z•d 2 dO. I3 5

Factor de transferencia de calor para el agua de enfriamiento; 

ña / 9 /. e £- TE = 0.oon-22_S- 

Jaida de presiín por retorno; 

DP• = 9 z / o. S9 s - e RPs 6 U- qt5 PSI

t P -t = J• 1_5 9 - PstJ
6.— Jélculo del coeficiente para el agua de enfriemiento; 

Velocidad del agua de enfriamiento; 

V{ = Gf / 3 60D P = - 2. 9S T fli-3
Temperatura del a_,•ua de enfriamiento; 

l = / oS " F

con VT y tm, de la fig. 25 del apéndice del Kern ( 19); 

H, = Bq0 F34 / 1,,.¡ y2 of

1i0 = hj Drlbc, = 694 - 4 e+—/ A, W':9r, 
7.— Joeficiente de transferencia de calor para la zona de desobre— 

cal3ntamiento, por el método Bell ( 20): 

W,' L = 132D00 ló%ñ i1, 0 = 9250

V-Yn= 0. 015:>3

CP,,,= C. 31f2 3- / IbyF

l'
l/,,,= 0. ODES 9 16 / b" l

Porciento de corte en cada mampara; 

Cnri2 — Dg

OT L - 3 1 • L 2- " 

jC



N = ' b SLI- a() cIDr)-]/ Pp = J' Ir... 2

De la fij. 10- 16 ( 20), Fc = 0. 68

I cw= 0,,S íc / Pp = 6. y2

5 m _ 2-S[. D. 5 - Or1 } 
ol, Dc, ( P 1— D)] = 110. 5 iñ

n

Fk>p= . 45 ( DS

S -t -6 -i o• o24SDon} ZZ
i

k( 1tc) = / r1

551 = aS b10-^ CDS-'( 1- 1 Ds) 1= Iz, 1 

12IDo W!,. V , sm = as 3 aS3

0. 35

H = o.: t3o IR< L

Co,? ficiante de transferencia lP calor pars un banco de

tujo ideal
HK = jaCrm / s4 , 

IV ( Kim,/ 1 PP—, u)/
3

0 _ JS -Z • 83
a 

01= 
0 = 1. 0 por no haber _ ran v3ri-;cién en la viscosilad

kyc = / 5 . 53 04 u, v

Por lo tanto: ¢
f3

LKm/
Cp—) J,.. 0. 3992 2. 42 Oto. coEs£ 

Cálculo de factorªs de corrección; Zráficas 10-20, 1u- 21 y

10- 22 de la Ref ( 20). _1 = /,05 12 = o- 67 Jb= ¿ oeficiente
eorre,2:ilo: ti 5 = h jc jA j 6 = ly. 2 [ 3{ v/„{}2 8. \,

IDE 5 = S,
1.

io — 9s.
53 iv /4 jiz °F 9.- 

A
Quts _ = 128 JF -S Dt
S = Qti,

s y5 5, w // d • 2 ers Para

loa cálculo] 3ijuientes se harán loa coluwnaa. F.n — la

izquierda, 8e condr$ n 103 : álculo , ue ae obtenjan o leri— 



ven 3e uaar la ec. de Nusselt. En la columna de la derecha, los

cálculos: ye se obtengan o deriven 1e aplicar la e,:. de Gloyer

para el coeficiente le uon.lensación del hidrocarburo puro. 

10.— Coeficiente de condensación para la zona donde solo con_ 
densa el hidrocarcuro: 

O Rc = 1) 430 16 ) Y, 

We.. 1= V\;, 4 c% z = 2 0 7 / s ) b),- 

G
1%_ 

w / 1 Nt
i3

1I -V 71q

1. 5/ ( 9 6 jY,4 ' 
3

K3

z2
l

113

l40,/`,
2

IJ
S

055 32 f2.42

O, 3- 2 2r2. 42 ly3

0, OB13 42. 4a * 3Z, Z 034,ej

hs3vvs = 3.) 3, 1, 3- 9tv/ A, 
J42 -

í- 

NTp _ 
OTLPNo +

3 -- 31, 8i- 

O -CL 40 L -r h r + 

Ra ¡.

cC =
8c. s4s 

Pv c = ¿ 

G-» Ra., Pr y 1,3. q ( 21): 

Jcoj = 0. 3ó

g o = s Q o J

qlo = 4,12



11.- v11c = uoss a' kI0
hyos; + 1" 0

V NC = 2 ZO. 14
lrTf' °F

12.- 
AtaC = 

Qlac

UNC & T, C- 

UUC _ 610 « Ñ1'0
tial. + k. 

AC= 140 8A' A, WOF

AMc = 528.} 
il

0 034 9á5 _ 
64G. á;1Ak1C _ 

110- 914 a 7- 0. 33

13.- Coeficiente eutéctico, segár. el modelo de Nucleaci6n Con— 

trolada: 

i3. a Cálculo del coeficiente de condensación para el hidrocarbu

ro; 

V, c = 90 5} 0 lb 1i, r w H/ Ca... b. =  _ I S 285  

G = 3 3 . 43 b%i. } 
C - 88. } 9

RQ= igo. v8

rc_ L. 3? 

1
juss= 233. 43 ico>i= D. 4 4

r
2 c

h5I5= 352 , 4

13. b Cálculo de parámetros para el coeficiente eutéctico; 

moles de HC = 62 040/ 82 = 756. 58 lb mol

moles de H2O = 3 197/ 18 = 177. 63 lb mol

fracción mol del HC en el vapor + 756. 58/ 934. 21 - 0. 8099

Uc

j O. 4 3 / 0. 4 8S = D. 8óñ

uc _ O. 00 z59_ Ger= p. 00553
ft



í\, O1a, = G• Go o 1 . l 3 3 6

V+ eo vHe — o• O  g2 6/ lb{ 1 

PY ac = ( o, Sqt f C). 43 X z: 42 Vv. C>SS-5 - G- - 3 -, 

PrNiO _ ( C. 5 302,42)/ 0. 3f29 = ':
3- y- 39

1-4 o _ ].. 3 2 S 1

lazD _ D. 13 L 4

B _ o. 0 3s aF-
1

pTf= Ta- 1Uz

T,, = 13 3 . 5 1, F

Sustituyendo todos estos valores en la expre3í6n para el coe- 

ficiente eutéctico: 

1L) QaDTf1

donde hffC se sustituye por h1J,J, S 6 hglo. 
81 cálculo del coeficiente eutéctico ( he), se hace por prueba

y error, suponiendo la temperatura de la pared del tubo ( tw) . 

y checándola según la se. del capitulo 5, ref. ( 19). 

Íw -- i », +. 1 ¢ ( T,, —  .) 
14+ e

Ti,= Ta. = 133, 5 Lr ; 4- 

WSWS

ITIT. F

sustituyendo en la se. ( 4. 1); 

1 v¿ w,_ = 1 / S. 5" ° t

Tws', P _ ) I 7- F

ha = 25>1. 2

Twce.lc = 
1/ 3.3aF

Tu: sv' = Tv.:«1c



Í1a i c
142 . 1 _ 

14. — L C. 
y 1 Co ir, i ° r

U 2 — 18  7Z

Q a
15.- A o. U « ATe. 

3 4. 99

16.— Jálculo del coeficiente limpio balancealo: 

JIc _ UDE5AoE5 * LlcA1kc i ua- Na
A o t 5+ Í\ N c y 1\ a- 

4 V4V
VC -RAL = 148. 37 VCSjAL— I466, 62

17.— ; onductividad tbrmica del material del t,aoo: 

Kb _ / U 1-14v / ! -, ft z o f
18.— ''. existencia de la pared del tubo: /> 

1á' 9. 1 hr 11-
2

z, Tkb D• 

19.— Resistencia por ensuciemiento: 

Rd; = 0- 0C>44 tiYf4'-¡ c 3} u- 

20.— Cálculo del coeficiente global de diseño: 

11

U DCAL C— j v c w>,¿.w>,¿.?,«,, R w }?,«,, 1
Sustituyendo valores en la ezpresi6n anterior: 

21.— álculo del coeficiente eutóctico, según el modelo de au

perficie :, ompar'tida: 

j
j 4 - 

1
YI I + 



21. a Para h1, ya tenemos dos valores calculados, conforme a - 

las ecs. de Nusselt ( 233. 43 Btu/ hrft20F) y Gloyer ( 352. 41

Btu/ hrft20F). 

21. b Para h2, el coeficiente de vapor del agua. se considera - 

un valor de 1500 Btu/ hrft20F. 

Asi, sustituyendo valores: 

kQ _ 233, 93 dé 0. 91. 43 a = 35-7, 41, 4 0. 9¿ 491

15r0 -4+ 0. 0353 -) 15oa 4 Q. C> 3S3

2 f- 13
Aio

A kz OF

22.- \
j - 2 - p, i3 699. 9

2?4. 13+ 6 14 - 4

e_ . / 95. 

3•- Aa..= 39i1 >r fZ

h " = 39a. 9

U a- _ - 2- 5 0 . 9- 2

Aa- = 3o 99

Para calcular UCBAL y UD ; ALC' se consideran los valores - 

ya obtenidos de U y A para las otras dos zonas ( desobre- 

calentamiento y condensación del hidrocarburo solo), jun

to con esta zona eutéctica: 

Q %)F 5 ^ !`' S. 9 % Q fv iY  

7 

F

A

UgC = 220. 3 8+ v/, 

Af = & 41L.? L3 jz



24.— UC U' AL 19 . 5
t

h -I

I 0

4— 
VC HAl - q. 5, f

UDCá4C S UDCi4A. 0

25.— Zálculo ¡ el coefic. ente eutéctico, segán el moi: --lo 3e -- 

Ke110

N» l _  14 4 0.} CW )'..
5

VV = L. 5. 5 / o J¢ o-9ua y n a-( Co-„ danS- 4G • 

Sustituyenlo _rara hH',, el valor 3e Nusselt y „ lover, --- 

respectivamente: 

i -= A33. 4 4O. iiL.Ss)
I 5 

m Zr 35.2. 4 + 0.9 ( L. 55) 
S

a 4 5 BW A, 

26.— 
Uc / 8/. 2 g4v/, 44 ° f

27.— Aa7: 4Z8-7 41

28.— UCgAt—,, i4a F VCJ3AL 2. 3(. 

29.- UDC41.0 15 „ (/ oca« = 95



Jálculo del ejemplo numérico No 1, incluyendo el método

de Gilmour. 

Para -- onsider:: r el efecto lel agua como incondensable - 

en la zona Sonde solo condensa el hidrocarouro, conviene cal

cular las áreas netas por separado, para cada una de las zo— 

nas le la ,: urva de condensación ( desobrecalentamiento, conden

saci6n con incondensaules y condensación eutéctica). 

Lo novedoso en este nuevo cálculo, ea aplicar el método

de Gilmour ( descrito en el capítulo 3. e) para calcular el á- 

rea necesaria ; rara la zona de : ondensaci6n .: on incondensables. 

El cálculo comienza con la -supesici6n del área necesaria

para esta zona. 

30.- Suponiendo AIi<C = 992 ft2: 

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 = QINC/ 2 = 5 037 492. 5 Btu/ hr. 

32.- Cálculo de la p, TF del agua de enfriamiento: 
ATE = 6C/( 11. Id A X» C ) 

donde hi = 840 Btu/ hrft2° F

ATE = 5 037 4j2.SAr40' 0992) = 6. 04 ` F

33.- Cálculo •de la áT de la mezcla gas -vapor a la entrada: 

AT51= n¡ cP T o. s/( I 4

AT = ( 225 -/ 12)' F = 6 3 or

33. 8 B1 coeficiente h 1 de la mezcla gas -vapor, se determina
g

por el método de Bell. 

Las propiedades de geometría, 

cálculo anterior y son: 

N c = / L. 2

PC = 

ya se det:-rminaron en el - 

FbP = 0• 151

5{ b = 3- 1 /"
Z

Ssb _ / 2 ; n` 



12 j1D. 6. 2 s2s = 258 3 FD 9
R« -Ji` 0. c>c~ 4 42, 44 * 120. 09

p. 
0. 135

33o i O. 00a, 94 3

44. y 30 625 ¡ o, o OS JL32 
3

K-, N# 0, 41 4r
12o. 49 L o, 41Y900. 00S94x2.g2

l¿= I' 52. 79

l. r5 Sb _ i. D J. P _ 0.ó9

5 Z h5i = l)¿ S.- J,Q Sb = 11o.¿. 6

6
u. 

ITi s = 
12, 9 j F

34.- Cálculo de la hT de la mezcla gas -vapor a la salida: 

W = ( 9D 57 + 925oi I2 = 49 910 16JA . 

12¢ 9 i94, / 13 J _ D• DO 32 5'.J

K = / D: P• (- c a• ,- j- 1tz ° 1 
II¡ 

ks- 32 = K Jc Jt S),_ - 7- <? $ 34—/ Aríj? °F

999/ 0¡ t0. 413} ( 225-/ G2) Y0,25

ATy

eTgz- 9,, 4 F

35.- Cálculo de laÁ T através de la capa de condensado: 

AT,_ = e

1

HcoU * As„, 

N ca 1 = Mt MS -5 = 3 23, 6 3 r3  z 0 F

hTC = S 037 49.215 _ /
5. ° f

323, 63Y 992



36.— Jálculo de la AT através de las ca:, as de ensuciamiento: 

R -áT= 0. 0094 1A+ w —

D
4R= Z2 -7. Z9 B+ 

ao— Fr i+ 

S O: i 9' y -,, S _ u. -2. 3 4 o rEl-?- 
R1 7. 1 } . M 992

37.— Oálculo de la h T através de la pared metálica: 

R _ 0.0Day/ / 
Z C— 

r iZ°FY

3i

r --
a h0 = 5-26', j¿ 

í34v/ 

QT _ 3 L-112
9 2 — 

9. ° 

1" Ti = 6. 045 + 12. 7 + 4. 193 + 15. 69 + 22. 34 + 9. 02 = 69. 99aF

Q `rIN,, = 70. 57 aF

por lo tanto, la convergencia de: E & Ti y L TINO es acepta
ble y el área supuesta es la correcta. 

Sin emb- rgo, como esta área rorrespondi6 al arreglo 2 — 

serie; para el arreglo 2 paralelo, el área total para inconden

seolea será: 

AIN; = 992 ft x 2 = 1 984 ft

Para expresar las otras dos áreas, correspondientes a — 

la3 zonas de desobrecalentamiento y con:lensación eutéciica, y

así ootener el área total cel;:ulade, se tienen otra vez, va-- 

ri-,3 altFrn,4tivas que iependen J. e apli-,ir la ec. che Nueselt 6

Gloyer para el coef.i--iente de condensación del hidrocarburo pu

ro; 6 bien, ; ue dependen de aplicar cualquiera de ics tres mo
delos ya discutidos. 

Los datos requeridos para calcular e3tas áreas, ya se oo

tuvieron en el cálculo anterior ( sin : ilmour). 

Otra vez, se expresarán los cálculos en do., columnas, lue obe



decen a consideraciones ya establecidas. 

38.— Cálculo del área total, segun el modelo de Nucleación -- 

Controlada: 

38. 8 Area de desobrecalentamientto( ADES) 
UeFs = 93, 4 9 134- A ¿ 2 of

Í2w = D. DO / 89/ J 2 -LT _ D. DD 4 4

1

URDES

UD DES _ 59. 45 8-f, ¡ ir 71%
2o

AbE5 = 
QbEs _ Z , zP , as

UD DFS 1/ 8.23

ADt5 = 301. 6 f
2

38. b Area de condensación eutéctica ( Ae) 

U4 = 142. 1 84u 4 7ZOF

Qba = ( VV + tw —
1

U , a = - mos e4, /, 
442.

1= 

A¢ _ 
Q Q _ 2 ;- /d 6 123

t' eT UjoQ Y 34. 99

A 2 - 10 3.Ss 41' 

38. 0 .', A,' = AsNL - Y A b ES + A a. 

AT,.T= vx 69i
442

Va ^ 18-?. 3

V, a-- s c

AQ= 9027

ATO -r— /I 31 ? py _ 



39.- Cálculo del área total, segnín el modelo de Superficie Com

partida: 

39. a Area de desoorecalentamiento ( ADES) 

U,bES — 9.5, 49 8? u A, 4-12 ° F

UtiDtS- 59. 65 /
lí

ARES= 301. 6 44f' 

39. b Area de condz naaci6n autéctica ( Ae) 

UQ = i98. 6 3+ ultiY  V= 6D- 

UDQ = S Y. - 3 j'-, 3

A ó8DO

Ar a = 3- 5J' 4

39. c por
lo tanto, ATOT - AINC + ADES + Ae

A -r oT 0 D85 W AToT— lo 14 O

40.- Cálculo del área total, según el modelo de Kellogg: 

40. 8 Area de desobrecalentamiento ( ADES) 

Ut>i S z 9- s, 49 A4u 1l -¿
Z

F

UDDr-5 59. 6 5
li

RDFS_ 3a1. 
6Z

40. b Area de condensaci6n eutéctica ( Ae) 

Ua- _ i9/, 2 114uA" P" OF oaZ ---,3, 3- y

Uba = 84 . 6 íiDa-- 9 5, 4

A a = 51135  A- Y1,] o

40. e A1-01= 
1 i 4 6/ f

L
RT07 _ IO 4 Z 5



1150

t1 = 900F

AGUA W . NFRIAMIENTO

HIDROOARBUR03/ VAPOR DE AGUA

t T1 = 3070F

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

T2 = 100OF



EJEMPLO idUV1ERICO 2: 

Corriente

CONDICIONES DE OP- RACION

Hidrocarburos- Agua de enfriamiento. 

vapor de agua. 

Temperatura de entrada, nF 307

Temperatura de salida, ° F 100

Presión de entrada, psig 8

Presión de salida, psig 5

Gasto total, l.b/ hr 753 086

Gasto: hidroc/ vap. agua, lb/ hr 693 083/ 60 003

Caida de presión permisible, psig 3

Velocidad permisible, ft/ seg - 

Factor de ensuciamiento, hrft2OF/ Btu 0. 0013

Calor intercambiable, Btu/ hr 233 526, 690

DATOS D --,L ? ABRICANTE

Calor total transferido: 

Area por cuerpo: 

Tubos por cuerpo: 

No de pasos por tubos: 

Diámetro externo del tubo: 

Arreglo de tubos: 

Pitch: 

Q T corregida: 

Diámetro de la envolvente: 

Longitud de los tubos: 

No de cuerpos: 

Arreglo de la unidad: 

Joeficiente global de diseño: 

90

115

50

40

9 341 067

10

3 a 10

0. 003

233 526 690

QT - 233 526 690 Btu/ hr
2

AC = 7 099 ft

NT = 1 860

NP = 2

Do = 3/ 4" 

Cuadrado

1" 

86 ° F

54" 

20 ft

8

2 aerie -4 paralelo

IID - 47. 5 Btu/ hrft2OF





Cálculo del ejemplo 2, sin incluir Gilmour: 

Para esta Unidad, la curva de condensaci6n ( fig. 18), - 

indica la ocurrencia de los siguientes fenómenos: 

a) zona donde solo condensa el hidrocarburo, y el agua

actua como incondensable; b) zona de condensaci6n eutéctica; 

c) zona de subenfrismiento de la mezcla liquida. 

Como el tipo de cálculos es muy similar a los del ejem- 

plo num€ rico 1, se present2rán en forma resumida, la metodo- 

logia de cálculo para este ejemplo numérico 2. Además, como

se mencion6 al princípio, la finalidad de estos dos ejemplos, 

es obtener información , le resultados que permiten valorar --- 

la utilidad del modelo seleccionado. 

TABLA No 4

T OF QTBtu/ hr

307 0

298 11. 6 x 106

276 36. 1 x 106

247 66. 1 x 106

200 105 x 106

192 170. 9 x 106

180 200. 9 x 106

100 233. 5 x 106

TBAL ' 86. 58 oF

1.- Suposición del coeficiente global de transferencia de ca- 
lor: 

UDS = 46. 2 Btu/ hrft2°F

Por problemas de cruce de temepratura y elida de presión
por la envolvente, se seleccione un arreglo 2 serie -4 paralelo. 



2.- Area por camoiador = 233 526 ó9U/ 86. 58 x 46. 2 x 4 x 2

7 297. 7 ft2. 

3.- Pio de tuoo: r por-~ bialor = 1 859. 

De taolas, para No de pasos por tucos = 2: Ds = 54" y -- 

OTL = 50. 125" 

Do = 3%4" Di = 0. 62" of = U. 1963 ft2/ ft

of = 0. 302 int. 

4.- : 7aii.a de presión por tubos: 

of = 1. 95 ft Gt = 1 197 316 lb/ hrft2

No Ret = 37 87U ft = 0. 0019

Ut = 4 psie, 

4. e " aida ie presión por retorno: Pr = 1. 53 psi,. 

óPcamb = 5. 53
JNpTOT = 11 psig. 

5.- Jálculo del coeficiente para el aju9 de enfriamiento: 

V = 5. 37 ft/ seg tm = 102. 5 OF

con Vt y tm, de la fig. 25 del Ap. del Kern ( 19): 

hi = 1 31J 3tu/ hrft20F hio = 1 083. 9

Ob3erv9ci6n: Aqui también se hace la observación 6 anota

ci6n de utilizar dos columnas en lo:i cálculos: la izquierda

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

la derecha vera los cálculoa que se outPn; an o deriven de u— 

sar la ec. le Gloyer para el coeficiente de condensación ¡ el

hilrocarjuro puro. 

6.- ; deficiente de condensaci6n para la zona Sonde solo con- 

den¿3s el hili-oceruuro: 



CP 0, GIS ¡ 3¡ w1) b ° F

mei _ 0, • 9 C . . 
N  J= Dp -t i

5, r,,= 0- 4-5 '
P T

W = i. 8 - Y-. 25.<j 11,) 4Y N C = so. 33

s, ( 46 u) 

1 3 C = izq.a

Nvss

1 ,"-
A Yja-C = - 3 L 3

34 v4uvss by' ít' °F
k9Ío _ 391

7.— U" C = WS- 5, ,- _
200.44 -- UAc= jjIo r kio _ 

a

Woss + { io 1 vfÍ2DF

VAI ATN 

AHc- 
2001 q 8̀_ -

3LG9 jí ANC= 23.x} 

9.- oeficiente eutéctico según el modelo de Nuelescidn Con- 

trolada: 

9. a Cálculo del coeficiente de conáensación para el hidrocar

burn puro; 



TQ = / 90° F

Cí, s o. S 9 / 3+ u// 6° F

K _ C. C872 131„/. 4Yftvh

AA D. 32 C. P . 

5. . o. v 75

W = 44 S4• 4 16/ 1, y

4-1
1 rJU55 = 

33G 

Y

y. b Ulculo 3e los parámetros para el coeficiente eutéctico: 

0 a5 41C 178r39// 2S 2 — 

y„ plas Je F1: 0 6eoo :3 // 8 _ 

kat ! 1C a r, ya p  z= C . 

0. 1 o 9
s

M/ HzD = 
2CI- a/ i84 = 

vHC = 0.« r S' C, 9 -3r tó.t l-J•t

54a20 = 0. D0 S2 q 4 // 

06 _ GhsC — V N -= 0. CCl44 ad

NON, =- 0• Dvp 8i6(. 

i• 8s41

M. o _ / 2 6 4

2 C> = 
Q. ii?c j, 

hT4 = T--- - Tw _ 190` r-• Tw

4 22. b' ) fi y„ LI I k r

3 3 -33, 5 // 

z99/ = y¢ KC

0. 2CS



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

se hace por prueba y error, suponiendo Tw y checándola según

la ec.: (
Ta — í mTW-- É+ ha 4 1,; C, 

donde: 
I21

f m = / G2_ S OF  / ií o = 1' P - F2- 9 Dto ' i

FW
5Ia — 

3'!- Tw51P = 12

it = 346, E H +
I 

a = - 113 • 29

por lo tanto: 

TwCa,. _ k7 -3 --?PF TvVral = 1 2 4

lo.- 
vo_ = a(. z.¿ 94'' r

Ua = Z 9 9

lic_ STa

95 -4 Io(- A— 
162-6 93. 8

AQ 3$ 576 4-
tz

AQ-= 338i- 

12.- Oálculo del coeficiente eutéctico, segdn el modelo de - 

Superficie : ompartida: 
40

Q Z. 4,+5. 5 IbIlí, V01 
O = SS/ 

13' \)
4= 3 30 4. 4 iia_ 3, 1, 5

Aa., 3044• S
441 Aa= 1ws. q

15.- cálculo del coeficiente eutéctico, según el modelo de

Kellogg Í1a 336 84*{Vs
0



1b.- Jº = 236. 4
li+{'° v2 - 3 U 3

17.- A = 3930 {{'- 
Aa= 3.333

18.- Cálculo del coeficiente le transferen--ia de calor --- 

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

T = j4o° F

IV nit3clw = / Jó1;7/.. 5

O, S3 a4 v // S ` F

11. = 0. 41 C. P- 

S. G. _ o. 9 O

El significado de las siguientes variables, ya se defi- 

nid en el primer cálculo del ejemplo 1: 

Cori e _ Jc / Ds =. o. 4 G - i C = 2 4 . 8y

NC _ 41. 32

Fc = 0. i23

NCw- 

bp_ O. L3tr

b = 3ó'.44

5sb= / 0

Ra= 1990 0. 0, 4

K_ G 9./ z 13Jtv / A- 4 4 a F

a, = 0.&-¿ - Ix _ D. 865 J & = /. 0

115= Civ. i = 3}. q2 3Avik-O {+. 1 cF



19.— // 
J

h0Sy3 V- hi•y __ 33. 92 3- LUsva = 
j,o5`, a + 1„ o

CO 3 -

3}• 9z t iOr2. 9 — 
r44a 6> 

20.- Q_Iv 3 3-1316 650 _ 
Z-6

Asee _ 
V503 hTsve 36. L3 d 3S- 32

T

21.- Conductividad térmica y resistencia del tubo: 

4 4 1?, 0. 00 11 3 9 1iY 
z '

FKa_ 
I 44 '>Fs{v

22.- Resistencia por ensuciamicnto a ambos lados de la pared

del tubo: - 
0, 00 Q11Y l F u

0, /
a4Rar— 3

Pera obtener el coeficiente limpio balanceado, el coeficien- 

te de diseño calculado y el área total calculada, se tendrán

variantes que dependerán del tipo de modelo utilizado para - 

obtener el coeficiente eutéctico; ast como del método para - 

calculer el coeficiente de condensación del hidrocarburo pu- 

ro. 

23.- Cálculo de DC3ALI DDCALC y ATCALC' en base al modelo de

Nueleaci6n Jontrolada: 

NCANC - A t USJd JJB

A., c 4 ha-  C1sva

iDcALC = VcCiAL + Rus + R -LT)_ 

ATCAtc - QTD1At / CUDCAa - AT04,) 

UcolkL = 80.¿' L 04J_/ A rii=oF UC8A1= 84. 63

UDCALC = SS• 9 á •/ VO[ ALC= 5 • B} 

2

AcAL, = ap1-P2 VY >,, C_ 4 cOp



24.— Cálculo de UC3AL' UDCALC y AT_CALC' en bare al modelo de

Superficie ^ ompartida: 

UC HAL = 8 2-- '5» 7̂ ii:'pF t  C R L - sb• 2 6

U0C^ xc= 56. Ir9 '/ Ubcgcc_ SS. bj

AcALc = 4141/ 
fiz A cALC= q& oov

25.— Cálculo de UCA3L' UD' ALC y AT''. ALC, en pase el método pro

puresto por Kellogg: 

VC 2 A = 8 v. 44 kY fi, aF . CBAL ' ó• bB

VOCALC = SS.??- , i Uor>.LC = 3-7—,: 1

Aeaee_ q8 le8 ,
EZ

Acaee _ 46s89

Cálculo del Ejemplo Numérico No. 2, incluyendo el método

de Gilmour: 

26.— : suponiendo AINC = 9 000 ft2; 

Para el arreglo 20- 4p, la carga térmica se reparte en 4

cantidades iguales: 

27.- QIA: C = / p5 é / O` i1 v/ rr

Q - 01A' C14 =  6 - Z50 0Do 134u/. 4v

28.— Cálculo de la Q T del agua de enfriamiento: 

bTt _ Q / C l,; . Axmc ) 

donde: 
Z

vr

Tb — 
1 31 0 Y 9P coo



29.— Cálculo de la & T de la mezcla gas—vapor a la entrado: 

A-131 _ W1 Cp, ' 4- 1 # 0,-15/ 494 o ASi , 
Wi = 753 0" 14 = / J-9' 21 7Y- 5 ) b/ Á, 

CPl = 0. 494 1- 13+ u /! b mF

AT= 300 - 2bo _ / off o 

29• a hgj: se calcula por el método Bell; 

Ñc. = 4- 32

T -c = 0. l2 S

Fl r 0. 23-1

S+ b= 38>.44

5s,4= / O

ñ¢ 91= 97d9.., JH = D. 00 414

kK = 90, 44 t3+ o/ Á-,, kat ' F

JC = D. 6 z J1 = D. J

IS = 91 = 44. i4 9.4u I. t' F

áT9 . = ) j. y 2 0, 

30.— Cálculo de la hLT de la mezcla gas—vapor a la salida: 

z= ( GDDo34 i} 8 139)/ 4 = 39 S3S 1t, 

RQ92.= 12s pas ts9S3S _ -
73 44l

0. 0C>344$ 1, 41$ 39S.B

J = o. Do ysY. 

l¿ = 43. 11 siv ), 4i2 °F

5= 23.¿ S J/ 

QT32_ 9 ° F



31.- Cálculo de b T através de la capa de condenaado: 

kuuss = 244, s2 B4vMr j4' ' F

Tc = ( i05 v o` 2g9. 5 2 . v 9000) = q ?.` é aF

32.- Cálculo de a T através de las capas de ensuciamiento: 

AT = 0. oo q 3

n = 7. 32. 53 G+ v Ike fj' IF

eT¡Z / o-S' J.-/- 
so ) b

O 
o - 

Z 3 2. 5 5 0 9O O 0 /- 

33.- Cálculo de AT através de la pared del tubo: 

í? u.> = 0. 0oii639 %{ 44' PF1,34v

Í W = 3S 9. / 1 04v J% r • -7 2 ° f

Q
ios, 0/ Cl ` 

TQFw - 

859.idd 900D - 
13, 5 t

34.- Suma de las ATi parciales: ii & T,; = l4/. q 3 ot. 

35.- Valor de la pT balanceada para la zona de incondensables: 

L1Ta, i= / 4J,. 8¿ - 

por lo tanto, es aceptable la convergencia. 

36.- Cálculo del área total, segdn el modelo de Nucleaci6n - 

Controlado: 

36. a Area de condensación eutéctica ( Ae); 

O. 001 L39 r ""' F
j RaT= p 0p43~ +'

oF

Au f3iu



e4 J

Aa = Q 4L/ CUD. hTe ) 

Aa - Sy/ 0` ; L

off S5 V 93. p
9390. 5

36. b Area de subenfriamiento ( ASUB); 

USva = 36. 43 $ 4uX,
411" 

UDSvB = 30.52 1 

1 5vL3 = 31000 }t.ka

ATOT = A= j jc i A a i Aso p

UDd = 1 13• S

AQ- sq -2o

Us va = 3 6. L3

UDSJti_ O. S2

ASVB- 3i v p

36. o ATDT = 58 390 }--
Y2 ATJT-• - 5> 92 0

37.- Cálculo del área total, segdn el modelo de Superficie - 

Compartida: 

37. a Area de condensación eutéctios ( Ae) 

va = 330 94v/ 1, f Ue- = 363

VDa- = ) / 3.} ii UDa = 121. 9

A Q = 8 Gt- Aa= 83 08

37. b Area de subenfrimaiento ( ASUB); 
3A = 1 0 0 v - sva  

Atol _ A= Nc y Aa t, As,>3

37• o AT o1 = 591 9o3 
47' 

Av OT = 591348

38.- Cálculo del área total, según el modelo de Kellogg: 

38. 9 Area de condensación eutéetica ( As); 

a = 354. 4 64v/ 11fi' 01 V¢= 303

vOQ•= / 06.8 ii

Uoa_ + 14

Jia_ 94d4
ftz

A4-= 6 arc



38. b Arca de subenlrismiento ( A SUB); 

38. 0

AS= AI„ c c Aa + A 3

4, = 58 4d4 fi Z A, oT= 5-;L 0, f6



E',MM. N DE A. UAS TOTAU.S 7Ai.: ITLAOAS

7A ¡ LA No. 5; Ejemplo Num,Srico 1

Fquipc que funciona e.n : telamanea, : to.) 

Area total. actual del Equipo 8 968 ftz

Syk- s, Jr. Bernhardt Kellogg
Con Sin Con Sin Con Sin

Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour Gilmour

A. de pesobrec. 301 301 301

A. de fond. del
Hilrucarburo 1 984 1 984 1 984

A. de Cond. Eu- 

téctica 10 355 8 829 2- MO
Nusselt 12 640 12 203 11 146 10 645 11 426 11 020

A. de 0esobrec. 301 301 301

A. de ; und. del
Hidrocarburo 1 984 1 984 1 984

A. •] e Cond. Eu- 
téctica 9 026 8 048 8 178

Gloyer 11 311 11 526 10 333 9 709 10 464 9 867

TABLA No. 6] Ejemplo Numérico 2

Equipo que funciona en Tule, 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

A. de Cond. del
Hidrocarburo 18 000 18 000 18 000

A. de Iond. Eu- 
téctica 9 390 8 603 9 484

A. de eubenfr. de
la Mezcla lfquide 31 000 31 000 j1 000

Nuseelt 58 390 48 182 57 603 47 411 58 484 48 268

de Precisión 99. 95 82. 47 98. 6 81. 15 100. 11 82. 62

A. de Cond. del
Hidrocarburo 18 000 18 000 18 000

A. le Jond. Eu- 
téctica 8 920 8 308 8 876

A. de eubenfr. do
la Mezola 1fqui3e 31 000 31 000 1 000

Gloyer 57 920 46 608 57 308 46 000 57 876 46 589

de Precisión 99. 16 79. 78 98. 09 78. 74 99. 07 79. 74



ANALI3I3 DT iMULTADOS FINALES: 

Las tablas 5 y 6, presentan un resumen de los resul- 

tados finales para las áreas totales calculadas. 

Las áreas totales calculadas, considerando el efecto

del agua como incondensoble, son siempre mayores que en - 

el caso de no considerar dicho efecto. 

Debido a que la ecueci6n de Gloyer de coeficientes

de condensación mayores a Los de Nusselt, las áreas obte- 

nidas usando Gloyer, son menores. 

Por otra parte, el modelo que predice coeficientes - 

eutécticos más altos, y por lo tanto, menores áreas, es - 

el de 3ernhardt o modelo de Superficie Compartida. 

Observando la tabla 6, se ve que el área total calcu

lada, que más se acerca el valor actual, es la que se ba- 

sa en el modelo de Nueleaci6n Controlada ( modelo de Sykes

Jr.), tomando en cuenta el efecto de incondensables y con
siderando la ecuación de Nusselt. 



CAPITULO 5

CON3IDERA3IONES ECONOVISAS

Existen varios factores de importancia económica para el

costo de una unidad de condensaci6n; por ejmplo: arreglo, --- 

disposici6n y tamaño de la unidad. Sin embargo un factor que

destaca en import ncia e3 el referente al tipo de material de
fabricación. 

Para hacer énfasis en este aspecto; en el presente trabe

jo se hace un análisis de costos, para estaolecer las venta— 

jas económizas que se pueden obtener cuando, en vez le propo— 

ner un tipo de material que sea muy : ostoso para toda la uni— 

dad de condensaci6n, se proponen dos sub—unidades, a fin de — 

fabricar una da ellas con un material más barato y la otra, — 

con el material más costoso. 

Las anteriores apreciaciones son factibles de apli-lar, — 

cuando en un fenómeno globel de condensaci6n, existe una zona

donde los efectos de corrosión no resultan ser muy drásticos. 
El caso del ejemplo numérico 1, se presenta para un aná— 

lisis de este tipo. 

Como ya se anot6; este equipo maneja una corriente da -- 

pruceso, formada por una mezcla de vapores de hidrocarburos—a

us. 

Los pro ; lemas de corrosi6n, se presentan por que las tra

zas de ácido sulfhídrico ( H2S), que acompañan a los hilrocar— 

buros, en presencia de humedad forman ácido sulfúrico ( H2SO4) 
que al condensar, ataca a lo.3 materiales. Al mismo tiempo, el

vapor de a;, ua condensado, también es corrosivo en determinados

materiales. 

Es por estas razones ; ue el fabri::ante propone un tipo — 

de material ( tonel), capaz de presentar buena resistencia a — 

los ataques de corrosi6n, pero por lo mismo, es un material



muy caro. 

Desde el punto de vista de corrosión: hay dos zonas, u

na donde ésta es sensiblemente importante ( zona de condensa

ci6n eutéctica); y otra, donde la corrosión es mínima ( zona

de desobrecalentamiento y donde solo condensa el hidrocarbu
ro). 

En esta última zona, el vapor de aoyua se encuentra so- 

brecalentado, es decir no está hdmedo y por lo tanto no reac

ciona con el ácido sulfhídrico, eliminándose los problemas - 

de corru3i6n deoidos al ácido sulfúrico y al agua como con— 

densado . Por lo tanto, es posiole separar estas los zonas - 

en uma misma unidad, fabricando la primera con materiales me

nos adecuados y más oaratos; como puede ser el acero al car- 

b6n. 

Si consideramos el área total calculada para el t> jemplo

numérico 1, en• base el modelo de Nucleaci6n Controlada y a - 

la ec. de Nueselt, vemos que el área requerida para las zo- 

nas de desourecalentamiento y dondensaci6n del hidrocarburo

solo, así como el área para la condensación eutéctica, son:- 

2 285
ft2

y 10 354
ft2, 

respectivamente. 

Para el análisis comparativo de costos, se calculan és- 

tos en base a una sola unidad con el material de construc-- 

ci6n tdonel; y después se obtienen los costos en bese a los - 
subuniiedes, una con mete ¡ el blonel y la otra con acero al - 

carb6n: 

a) Cálculo del costo para una sola unidad: 

Ares total - 12 640 ft2

Las dimensiones de los tubos son los mismos del ejemplo

numérico uno: 

No de tubos por cambiador  b4Q[ 4_ 1 006. 6
0. 1963 x 16

de taolas para conteo de tubos, para No de pasos por tu

bos = 2 y No de tubos = 1 007, se reporta un diámetro de en- 

volvente de 39". 



Ds = 39"; Nt = 1 007; LT = 16 ft. 

Material de los tubos: cupro- Níquel ( 70- 30). 

úaterial de la envolvente: Monel. 

1.- Costo case de la envolvente: 6 050 91s

factor de corrección por aleación: 

Envolvente y cubierta del envolvente: Monel = 709

jujierta del cabezal flotante: Acero al Carbón = 0

Canal y cubierta de la canal: Acero al Carbón = 0

Total extra = 7Cip

por lo tanto, el factor de correc: i6n por aleaci6n = 1. 7

2.- Costo del espejo: Monel = 256 Dls. 

factor 1e correcci6n por aleaci6n = 7. 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 6050 x 1. 7 10 285. 00 Dls. 

Espejos: 256 x 7. 0 = 1 792. 00

Tunos: 1007 x 8. 49 = 8 549. 43

Mamparas: 1325 11?_ 2Q---- 

20 758. 93 Dls. 

Como la Unidad consta de 4 equipos: 83 035. 72 Dls. 



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

Area de desobrecalentamiento y con- 

densaci6n del hidrocarburo solo: 

A = 2 285 f t2. 

No tubos por cambiador = 728. 

Ds = 33"; NT = 728. 

Material de los tubos: Admiralty. 

flleterial de la envolvente: Acero al

Carbón. 

1.- Costo base del envolvente: 

4 800 Dls. 

Factor de corrección por aleación: 0

2.- Costo del espejo: Acero al Car_ 

b6n = 169 Dls. 

3.- Costo de los tubos = 5. 63/ tubo. 

4.- Mamparas y soportes = 132. 5 Dls

Costo total del equipo: 

Envolvente: 4 800 Dls. 

Espejos: 169

Tubos. 4 098

Mamparas: 132_ 50_ 

9 200. 00 Dls. 

Ares de condensación eutéetica: 

A - 10 354
ft2. 

Por problemas de truca de temperatura

y caida le presi6n, es necesario un - 

arreglo 2 serie -2 paralelo. 

No tubos por cambiador - 824. 
Da = 35"; NT = 824. 

Material de los tubos: Monel. 

Material del envolvente: Monel. 

1.- Costo base de la envolvente: 

5 225 Dls. 

Factor de corrección por aleación: 

1. 7

2.- Josto del espejo: Monel = 169 Dls

Factor de corrección por aleación: 

7. 0

3.- Costo de los tubos: Monel

8. 49/ tubo

4.- Mamparas: 132. 5 Dls. 

Costo total del equipo: 

Envolvente: - 8 882. 50 Dls. 

Espejos: = 1 183. 00

Tubos: = 6 995. 76

Mamparas: _ __ 110-- 

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, será: 

9 200. 00 + 68 775. 04 = 77 975. 04 Dls. 

Comparando los costos finales de los incisos ( a) y ( b), se ve que

la alternativa propuesta en este trabajo, reporta un ahorro del - 

6%, equivalente a 5 060. 54 Dls. 



CAPITULO 6

CONCLUJIONES Y RFCO,'dENDACIuNFS

Por los resultados obtenlios, en base a los dos ejem- 

plos numéricos presentados, se ve quo el modelo selecciona- 

do de Nucleaci6n Controlada, funciona Dien. Predi.: e que pa- 

ra una mezcla dada, a bajas LTf, el coeficiente eutéctico - 

pera la mezcla de inmiscibles, es menor al coeficiente que

se calcula, consiierando que toda la mezcla es hidrocarburo. 

Sin embar¿o, a grandeaáTf, el coeficiente eutéctico es

mayor al coeficiente para el hidrocarburo puro. Estas predic

ciones se -- umplen en los ejemplos numéricos t y 2, respectiv=a_ 

mente. 

Es importante tomar en _, uenta la siguiente consideración- 

el modelo de Nucleaci6n Controlada, se lesarro_16 teoricamen

te y se experimentó en mezclas binarias que condensan por -- 
fuera de tubos; por lo tanto, la condensación eutéctica es - 
isotérmica. 

Lo anterior, no ocurre para mezclas de multicomponentes, 

ya que la conlensaci6n no es isotérmica, y se tiene el pro— 

hlema de determinar o suponer una temperatura eutéctica que

nos perm ta conocer la composición eutéctica en forma muy a- 
proximada. 

De los resultados ootenidos, se puede concluir que no - 

hay una 3esviaci6n significativa, cuando se calcula la compo

sici6n a una temperatura eutéctica promedio en el rango de - 
condensací6n simultánea, siempre que éste no sea muy grande. 

Por otra , arte, aun: jue los modelos de Superficie Compar

tila y Kellogg, se pu - den usar para un rápido estimaio del - 

coeficiente eutéctico; éstos suponen que el coeficiente eu- 
téctico, siempre será mayor al coeficiente para el hidrocar- 
buro solo; lo cual no siempre es cierto. 



Es muy necesario desarrollar un método integrado y más
riguroso que el presentado en este trabajao, para tratar el

proolema combinado de la condensación con incondensables y

en presencia de inmiscibles. Esto permitirá diseíios más se- 

guros, evitando excesos de áreas requeridas y, por lo tanto, 

costos en la fearicación de los equipos. 

También es muy recomendable que la investigación sobre
conde_isaci6n de inmiscibles, se extienda a mezclas de multi

componentes. 

Respecto a las consideraciones económicas, queda muy - 

clara la necesidad de realizar un diseño qu- contemple las

alternativa:¡ de o:) tener una sola UnidHd 6 dos Sub - Unidades, 

para un fenómeno global de condensación, que abarque zonas - 

adicionales a la condensación ciutéctica; y que permitan aba- 

tir costos en los materiales de construcción. 



BIBLIOGRAFIA

1) Me Adams, N. H., " Heat transmission" 3d. Me Graw- Hill Book, 

1954) 

2) Meyrial, P. M. Mordn, M. L. " Heat transfer during film conden

sation of Potassium vapor on a horizontal plate", 3eport - 

No DSR 70008- 52, March 1, ( 1968). 

3) Bromley, L. A., " heat transfer in condensation effect of -- 

heat capacity on condensate", Ind. Eng. Chem. 44, 2966- 9, 

1952) 

4) Henderson, C. L., Marchello, J. M., A. I. Ch. E. Journal 13, 

No 3, 613, ( 1967) 

5) Myers, J. A. and Rosson H. F., " Condensing coefficient Insi- 

de a horizontal tube Near Atmospheric pressure", Chem. Eng. 

Prog. Symposium Series, Vol. 55, P. 150- 155 ( 1961). 

6) Baker, 0. " Simu taneus Flow of Oils and Gas" The Oil and - 

Gas Journal, Vol. 53 P. 185- 195 ( 1954). 

7) Baker, E. M., Mueller, A. G., Ind. Eng. Chem. 29, 1065 ( 1937) 

8) Baker, E. M., Tsao, U., Ind. Eng. Chem. 32, 1115 ( 1940). 

9) Hozelton, R., Baker, . M., Trans. Am. Inst. Chem. Engrs. 40, 

1 ( 1944). 

10) Akers, W. W., and M. M. Turner, AIChE J., 8, 587- 9 ( 1962). 

11) Westwater, J. W., and S. H. Berhardt, " Condensation of Immisci

ble Mixtures", Univ. Illinois, Urbana ( 1970). 

12) Sykes, J. A., " Condensation heat transfer for vapors of Immis

cible Liquids Outside Horizontal Coppers Tubes", Ph. d. the

sis, University of Maryland, College Perk, Md., ( 1968). 

13) V. D. Yusufova; and N. N. Neikdukht, International Chemical - 

n6ineering. Vol. 10, No. 3 ( 1970) . 

14) Junjiro Kawasaki, Toyohiko Hayakawa and Shigefum Fujita; -- 

Heat transfer- Japanese Research, vol 1, No. 1 ( 1972) 

15) Stepanek, J., Stadert, G., Collection of Czech. Chem. Commª

nication, 23, 995 ( 1958) 

16) Adamson, A. J., " Physical Chemistry of surfaces", 2a Ed. Ti- 

ley, ( 1967). 



17) The M. V. Kellogg Company: Exchanger Design :° anual. 

18) Murillo Parrales Alvaro; " Método 3e cálculo para diseño

de condensadores de vapores en presan.: ie de gases indon

densables", Tesis Profesional. IPN ( 1976) 

19) Kern, D, K. " Procesos de tran, ferencia de calor", C. E. 

C. 3. A. , Ba Impresión ( 1974). 

20) Perry and Chilton, Chemical Engineers Handbook, 5a Ed. 

21) Gloyer W. " Thermal Design of Mixed Vapor Condenser", -- 

Hydrocarbon Proc. Vol 6, No. 7 ( 1970). 


	Portada
	Índice
	Introducción
	Capítulo 1. Aspectos Generales sobre la Condensación
	Capítulo 2.
Evaluación del Coeficiente de Transferencia de Calor
	Capítulo 3.
Diseño Térmico del Condensador
	Capítulo 4.
Ejemplos Ilustrativos
	Capítulo 5.
Consideraciones Económicas
	Cap{ítulo 6.
Conclusiones y Recomendaciones
	Bibliografía

