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INTRODUCCION

- El disefic termodinamico de los intercambiadores de calor
utilizados para suministrar la energia necesaria para la
separacion de componentes en columnas de destilacidn, definidos
como rehervidores, a la fecha sigue dependiendo en algunos puntos
de correlaciones empiricas que aproximan el fendmenc de la
ebullicidn a lo que en realidad pasa en los equipos como los
rehervidores. En la actualidad es necesario disminuir costos de
produccién en cuanto a ahorro de energia, optimizando las procesos
productivos a partir de la ingenieria basica y de detalle, lo cual
genera también, desde un inicioc un menor costo de inversidén.

De las principales operaciones unitarias por su costo de
operacién se encuentra la separacién de componentes, en la que
interviene como principal proveedor de energia, principalmente en
columnas de destilacién, el rehervidor, para el cual se debe
generar un diseffo mecanico (no contemplado en el alcance de este
trabajo) a partir del termodinamice por lo que se requiere cada
vez mejores disefios térmicos que se apeguen a la realidad del
fendmeno de ebullicién y as!l optimizar los costos de produccion
disminuyendo la demanda de energia, Yy generar el mejor disefio
mecanico para disminuir los costos de inversidén inicial y los de
mantenimiento,

Es importante especificar que la ebullicidén en la
transferencia de calor, es tratada en forma especial y en general
con fendmenos gque nho ocurren ©n aotros equipos de transferencia,
por lo que al disefar un rehervidor, se deben considerar como
factores de importancia las recomendaciones que por affos se han
venido recopilando con equipos en operacién en plantas de proceso.

Por lo anterior, a la fecha se hace necesario el recopilar
estas experiencias plasmadas en articulos, conferencias y otros
mediws, para generar un documento actual.

Los problemas que se presentan en los equipos en operacidén se
derivan de un disefio que no considerd los factores especificos del
proceso, como son; naturaleza de los componentes, Lipo de control

de proceso, rangos de ebullicion reales, etc.. aunados a factores



de sobredisefio altos, como resultado de la poca :onsepcidn misma
de la ebullicién. S

Se debe resaltar en el caso de la uxilizacxen.ﬁe»brogramas
paquete para disefio de cambiadores de calor,-la impcrtéﬁcla'de la
experiencia en el campo, sobre todo -~ para ' rehervidores Y
condensadores.

El material de apoyo para la realizacidn de este trabajo se
baso en los articules ¥y publicaciones, asi come los libreos de
texto que aplican a la transferencia de calor y procesos de
separacién. Tambien se consideran aquellos cursos y apuntes de
instituciones, fabricantes y personas con experiencia en el campe
de los cambiadores de calor.

En el desarrollo de este trabajo basicamente se describen las
teorias que sustentan el fendmenc de vaporizac'itm ¥ evbullicioen. Se
analizan cualitativa Y cuantitativamente los tres tipos
principales de rehervidores de tubos y coraza, el tipo kettle,
termosifédn vertical y horizontal.

El contenido general del presentae trabajo es el siguiente:

El Capitule I contiene toda la informacién tedrica,
desarrollande conceptos que van desde la definicién de la
transferencia de calor y evaporacién, hasta la informacién de las
correlaciones empiricas, desarrolladas para la ebullicién.

En este capitulo se desarrolla el modelado de la transferencia
de calor a partir de conceptos y ecuaciones bAsicas, se desarrolla
la forma de evaluar los coeficientes individuales y total de
transferencia de calor, como parte importante y fundamental en el
disefo de rehervidores. '

Se elabord una clasificacién que va de lo general a lo
particular, de los intercambiadores de calor, conocidos a la
fecha.

El punto principal de la presente investigacién se centra en
el punte I.4 del capttule I, donde se encuentra toda la
informacién concernliente a los conceptos esenciales para entender
la ebullicién, los tipos de'ebullicidén existentes y relnantes en
los intercambiadores tubulares, los factores que favorecen o
afectan a la transferencia en vaporizacién y las correlaciones

empiricas conocidas junto con sus posibles aplicaciones.



Una vez ublicados los rehervidores dentro-de.la clasificacion
general de intercambiadores de calor, 'se “"deseriben los
evaporaderés existentes. asi como los arreglos y circditos de los
mismos que sSe usan especificamente en los tipos Kettle v
Termosifoén.,

Los criterios de seleccién descritos en este capitule I, se
basan en las informacione$ obtenidas mas que de bibliografia, de
instituciones de {ingenieria de diseffo y fabricantes con
experiencia en el disefo y fabricacién de plantas industriales.

En el capitulo Il se desarrollan las metodologlas de disefo de
los rehervidores Kettle y Termesifén horizontal y wvertical;
basadas en los conceptos tedricos del primer capiftulo. Los
algoritmos se presentan en forma condensada y sencilla para
aplicarlos facilmente.

El el capitulo III se aplican los algoritmes anteriores.
primero a ejemplos representativos de cada tipo de rehervidor vy
después aplicados a un sélo servicia para los tres tipos
igualmente. El capitulo IV se analizan los resultados de los
diseffos y en parte del desarrolleo tedrico. Finalmente las
conclusiones se desarrollan bajo los conceptos de resultados
cualitativos de diseffjo y temas tratados.

OBJETIVOS

-~ Desarrollar los conceptos basicos de laos fendmenos de
vaporizacién y ebullicion.

~ Describir las principales variables que influyen en la
ebullicién e identificar aquellas correlaciones que apliquen a la
misma.

~ Desarrollar criterios de seleccién de rehervidores en forma
comparativa por variables de procese y aplicacién por servieio.

— Desarrollar algoritmos de calculo da los rehervidores
principales para columnas de destilacion y aplicarles a ejemplos
tipiceos,

- Comparar cualitativa Y cuantitativamente los algoritmos

desarrollados con ejemplos propuestos.



GENERALIDADES
1.1 MODELO DE TRANSFERENCIA DE CALOR

La Termodinamica en forma general trata de las
LransSiciones cuantitativas y reacomedos de energia como calor: en
ios cuerpos de materia. La ciencia de la tfansfefeﬁcié ‘de. calor
esta relacicnada con la razen de intercamblo @e zaler entre
cuerpes calientes.y frios llamados fuente:.y .receptor. .aun cuando
muehaa da lasaplicaciones .en.la.ingenieria son camb.\.nacicnes de
dos.. & Lras.vEsLas son,. conduccaiadn, conveccxon ¥ radiacion. L

Conduccien. - 'La . conduccior s la  transferencia de calor a’
traves de un ‘material fijo. o entre cuerpos ‘en contacte .risico,
sxn un movimiento apreciable de las particulas de los mismos.

7Fonveccxon. La  conveccion es la transferencia de calor
entre partes relativamente calientes y frias de unc o mas fluidos
por medio de mezcla.  generada por gradientes de temperatura.
densidad Cconv. naturald, o por medios mecamicos Ceonv., rorzadad.
T Radiacion. - La radiacieon 1involuecra la transferencia de
energia radiante desde una fuente a un receptor. Cuande la
radiacien se emite desde una rfuente 3 un receptor, parte de la
energla se absorbe por el recaptor ¥y parte es reflejada por e1. "

Se ha descrito a la transferencia de calor como el estudio
de las veloecidades a las cuales el calor se intercambia entre
fuentes de calor y receptor. tratados usualmente de manera
independiente. Los procesos de transterencia de calor se
relacionan con las razones de intercambio termico. tales come los
que ocurren en equipe de transferencia de caler, tanto en
Ingenieria Mecanica como en los Procesos Quimicos. Este ent'ogque
realza la importancia de las diferencias de temperatura entre la
rfuente y el receptor. lo que es. despues de todo, el potenciral por
el cual la transferencia de calor se ileva a efecto. Un preoblema
tipico de preocesos de transtferencia de calor ainvolucra las
cantidades de calor que deben transferirse debido a la naturaleza
de los cuerpes, la diferencia de potencial, la extension y arreglo
de las superficies que separan a la fuente vy el receptor. y la

cantidad de energla mecsnica qu2 debe disipzrase para facilatar la



transterencia de calor. Puesto que Ta eranéferencla de’  calor
considera un intercambioc en un sistema. la pérdida-de calor por un
cuerpo debera ser igual al calor absorbido por otro dentro de los

cont'ines del mismoe sistema.

CONDUCCION:

I.1.1 Mecanismo de Conduccidn en Solidos.

El calor en materiales sdlidos, liquidos y gaseosos
se debe a la energla cinética de los electrones, atonos ¥y
moleéculas presentes; la temperatura es una medida de la energlila
cinetica promedic poseida por cada electrén, atomo o molecula. En
un sélido, los Atomos o moléculas tienen una posicion fija, pero
vibran, moviendose mas rapidamente a medida gque aumenta la
temperatura. En so6lides metalicos existen electrones libres
Cllamados asi debido a que no estian fijos en el espacio. sinoc que
pueden moverse libremente dentro de los linltes del cuerpod que
representan una fracclén substancial de la energia cinetica Co
contenido calerificol del cuerpo.

La conduccidén en un sélido no metalico ocurre cuando un
Atomo con mayor vibracién Cmayor temperatura) transmite su energia
cinatica a un atomo vecino con menor temperatura. Este proceso de
transmisién de energia se repite sucesivamente de un Atomo a otro,
hasta que el solido alcanza una temperatura uniforme. En soélidos
metalicos se presenta el mismo fendmeno sélo que en la mayoria de
la energia es transmitida por los electrones libres. Debido a que
los electrones libres son también responsables de la conduccion de
una corriente eleéctrica a travées de un metal, existe relacion
entre la habilidad de un metal a conducir calor y electricidad.
Los detalles del proceso de conduccidn son bastante complicados.
Afortunadamente para nuestros propéositos los podemos simplificar

para manejar este fencdmeno facilmente.

I.1.2 La Ecuacién de Fourier,

En el siglo XVIII investigadores franceses
descubrieron experimentalmente que el flux de calor a través de un
sélido plane, homogéneco e isotrépico era proporcicnal a la
diferencia de temperaturas entre las superficies, e inversamente

proporcional a su espesor. Actualmente esto es rigurosamente



s1erto. (sole)cuandola . difefsncis. delltémperat.ur s e -

Zualne resulta’una limttacion importante para

Lratemos

En-unidades inglesas ¢ k' en BTUshr  ft? 4 F‘./x‘LDID.’A
. :

comunmente escritas como BTU-hr ft. F. [En el [sistema -

carresponde a Joulesseg metro ‘e

Para todos los propositos practicos, 1la  conductividad
térmica se determina experimentalmente.

Es conveniente mencicnar algunas consideraciones acerca de
los valores obtentdos de tablas para la. conductividad termica:

1.- La conductividad termica de los metales utilizados en la
industria varia desde valores inferiores a 10, hasta supericres a
200 BTU~<hr ftC'F-rid. Generalmente la conduccisdn a traves de los
. tubos de un intercambiador es despreciable, sin' embargo., debido a
la variedad de metales existentes. esto puede no ser cierto. por
lo tanto esta resistencia se debera siempre incluir en todos los
caleulos.

2.- La conductividad termica de aleaciones es generalmente
muche menor que la de los metales puros, especialmente para
conductoraes excelentas como cobre Y aluminio; este hecho
esta relacionado con la 'dislocacién del movimiento de los
electrones libres en los Atomos de la aleacion. lo cual también se
traduce en una disminucién en la conductividad eléctrica. Un error
comun es usar una k de 2EC BTU-hr £t C Fortd para los tubos de

<}



cunre‘.; los’cuales geheralmente se producen de cobre ~dé'o'adaqo con
zutre qué n.nne Cdnack de 160 & 170 . Aun cuando.-este 'valc'- s

al!.c sy: poitiene. ningun efecto en ol dxseno de un Lntercamuiadar.

si es muy ilus trativo . de los errores que.se pueden *ener B Lcmar

sin precaucxcnes un valor de tablas.

SRl ser puede comprobar centre slos: dxferentes

mat.er;ales qua entre mas resistente ala l.orrmslon -ea AL n\eLal. B}

este.ltendra’ un ' valor mas® bajo-’‘en™ la’™ conductivxdad Lermxca.
3 4. - Comunmente pasa desapercibido el hechoide ‘que el gralxto
tiene una conductividad térmica comparable a la del bronce, tres
veces la de aceros de bajo contenide de. carbon y ocho veces la de
aceros inoxidables.

5.~ La conductividad térmica varia con la temperatura 'y .en
algunes casos marcadamente. Sin embargo, para el diseflo de
intercambiadores de calor. es casi siempre surficiente evaluar a la
temperatura promedio del material y <suponer gque va ha ser
constante.

8. - La conductividad térmica o3 una tfuncisen du la diraceion
del flujo de calor en los cristales del metal. En componentes
metalicos, los cristales son extremadamente pequeios ¥
aleatoriamente distribuidos, asi que los valores medidos vy
utilizados son valores promedio. Algunos materiales como la madera
tienen diferencias considerables en la conductividad en diferentes
direcclones.

La ecuacién CI.1.2) puede escribirse en forma mas general si
el término del gradiente de temperaturas se escribe en .forma
diferencial.

[ 3 [QI] ¢r.1.®
A dx

El signo negative en la ecuacion es para tomar en cuenta que
el calor se transmite de una alta temperatura a una baja; dade que
CdT-dx) es inherentemente negativo,la ecuacién resulta doblemeniLe
negativa, lo cual significa un rflujo de calor positivo en la
direccion de una temperatura decreciente. La ecuacion €I.1.3) ‘es

actualmente llamada la ecuacion de Fourier, la cual puede aparecer




infinitamente desarrollada, para resolver todos los problemas de
conduccidén reales e hipotéticos. La principal ‘ventaja de la
ecuacién €I.1.3) es que puede ser integrada para aquellos casos en
los cuales la seccidn transversal de un cuerpo es variable, como

se muestra a continuacién.

I1.1.3 Conduccién de calor a traves de la pared de un tubo.
Ver figura (I.1.83, Sea Q el calor total conducido a
través de la pared del tubo por unidad de tiempo. En la posicidn
radial L de la pared del tubo (rt = r = ro). el . area de
transferencia. para una longitud de tubo L es A = 2 nn r L.
La ecuacién CI.1.30 para un camblo finito queda como:

AT

Q =k A o

CIi1.42
calor por conduccidn en superficies lisas, donde:
e =X -X : CI.1.sd
Para superficies circulares el espesor queda definido por:
e=r =r €1.1.8)
donde:
r = radio externo e interno . de la tuberfa respectivamente.
Por lo tanto., la  ecuacidén €C1.1.3) para superficies

circulares toma la forma:

Q - _ dT
= k ( ar ] C€1.1.7>

El Area para una superficie circular es:

A=2nlrL cIr.i1.8>

Sustituyendo la ecuacidn €I.1.8> en CI.1.7) y rearreglando
términos se tiene: ’



: 'pue'ordre poner: en ia forma

s'gradl ente

resistencia - CI im0




// *>Q/A

—-T /q—AX-: X§-X1

X X,

FIG. 1.1.1 DIAGRAMA DE CONDUCCION A TRAVES DE UNA PARED PLANA

(La direccidn del flujo de calor sers a dngulos rectos a la pared, si

Tas superficies de las paredes son isoté&rmicas y el cuerpo es homogéneo
e isotrdpico)

Flujo de calor
a través de su-
perficles cilin
dricas

FIG.I.1.2 DIAGRAMA DE CONDUCCION A FIG.1.1.3 DIAGRAMA DE CONDUCCION
TRAVES DE UNA PARED CILIN A TRAVES DE 2 PAREDES
DRICA

CILINDRICAS CONTACTD

10




I.1.4 Conduccion a través de resistencias en serie.
Ver figura I.1.3; sea r'el radio exterior del tubo
interior y ol radio interior del cilindro exterior, y T’'su
temperatura correspondiente. A partir de resultades previos,

podemos escribir directamente para el lado interno:

2nL k_t CT_‘—T’D
T AT ¢I.1.18

donde k_‘ es la conductividad térmica del material del . tubo.
interno. Ya que a régimen permanente, fluye la misma cantidad dg‘

calor a través de ambas paredes.

20 Lk CT'-TD
Q= s €I.1.17)
°

Ponde K, es la conductividad térmica del material del’ tube -
externo. T' puede ser eliminada entre las ecuaciones. (I.1.160:.y
€I.1.17) para dar:

21N LCT. - TD
i o

Q= IR S Incr A4S €I.1.18
[N © .
k k
v ° R
o alternativamente:
T - T
Q= TRCF e 5 Inkr_st '3 €r.1.1e

=20 1 v - U v
i o

Este resultado puede ser facilmente aplicade a cualquier
numero de cilindros concéntricos, identificando cada uneo de los
términos en el denominador como la resistencia térmica del tubo
respectivo; de tal forma que el flujo de calor total es el
cociente de la diferencia global de temperaturas entre la suma de
las resistencias termicas.

11



En aplicaciones industriales, ocacionalmente es deseable
utilizar tubos bimetalicos ' como se muestra en la figura ¢I.1.3),
Pér ejemplo, cuando por dentro de tubos se tiene un fluido a alta
presién y es excesivamente corrosivo se hace necesario el uso de
alguna aleacidén. Sin embargo.. . si se usa un delgado recubrimiento
de aleacién resistente a la corroéion sobre la superficie interna
de un tubo de costo inferior de material, los costos finales del

intercambiador se reduciran considerablemente.

I.1.5 Resitencias en Contacto.

En la seccidn anterior, se hizo la suposicié;n de que
la superficie exterior del cilindro interior y que la superficie
interior del cilindro exterior estaban a la misma températura,
implicandes que no habia resistencia a la transferencia de calor
entre ambas. Esta suposicion es correcta si ambas superficies
@stan unidas metalurgicamente, de lo contrario la suposicién puede
acarrear grave error principalmente cuande las superficies estan
Gnicamente en contacto fisice, aun a presiones muy elevadas.

Generalmente las superficies metalicas tienen una rugosidad
que va desde 10 a 180 micropulgadas; el grade y forma de la
rugosidad depende del metal y del mé¢todo de formacidén de la
superficie. Cuando dos superficies son puestas en contacto, sus
“crestas” quedan en contacto, mientras que sus “valles" son
ocupados por la atmésfera ambiental, que generalmente es aire.
Debido a la baja conductividad térmica de los gases. practicamente
todo el calor transmitido por las crestas donde las superficies
hacen contacto. A bajas presiones, estos puntos seran una pequefa
porcién de la superficie (quizid menos de 120, lo cual provoca una
contracecidén en las lineas de flujo de calor, ocasionando una
resistencia Cinterfacial) mucho mayor que la generada por las
placas mismas.

A presiones elevadas, las colinas son aplanadas para dar una
mayor superficie de cont;cto. disminuyendo la resistencia
interfacial. Existen varios métodos para asegurar un buen contacto
térmico Ccoextrusién, expansion., Yy contraccioédn térmicad, no
obstante en la operacisn normal de los equipos de proceso, es
comin tener variaciones de temperatura, que conjuntamente con el
desgaste natural del equipo, causan una grave pérdida de

eficiencia a traves del tiempo.
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Desafortunadamente es casi imposible predecir resistencias
en contacto en equipos de proceso. Existen procedimientos
aproximados en la literatura abierta y algunos fabricantes de
tubes lisos y aletados han realizado innumerables pruebas que
pueden servir como guias para predecir un posible comportamiento,
aqui, como en todo disefo de equipos de procesoc. el ingeniero debe
cuantificar las posibles alternativas, o las consecuencias

invelucradas por una estimacidn errénea.

1.1.6 Transferencia de calor por conveccidn.

La tranferencia de calor por conveccidn pusde
definirse come el transporte de caleor de un punto a otro,. dentro
de un mismo fluido, como resultado del movimiento macroscépico del
fluido. Se mencionaran los procesos fisicos de conveccidn para
definir términos y para establecer lo que tratan de representar
las correlacicnes que se usaran mis adelante.

Si estudiamos un fluido en régimen turbulento cuando
se desliza sobre una superficie de calentamiente y trazamos
algunos elementos representatives del flujo., con el fin de
establecer su camino, obtendriamos algo como lo mostrado en la
figura €I.1.4) el perfil correspondiente de velocidad, tiempo, y
temperatura seria como se muestra en las figuras €I.1.9 y
CcIr.i.ed.

El flujc cerca de la pared es casi laminar. de tal
forma que el mecanismo predominante para la transferencia de
momento es cortante viscosa ¥y para la transferencia de calor es
conduceidn, ambos a escala molecular. En la pared, la velocidad
del fluido es supuesta como cere y la temperatura del fluido se
supone como la misma de la pared. Debido a la relativa
ineficiencia del transporte nmolecular, la velocidad y los
gradientes de temperatura cerca de la pared son muche mas
escalonados que en el senc del flujo donde la formacidén de
remolinos es predominante., Es innecesario notar que cuando se
menciona simplemente a la velocidad y temperatura de una
corriente, nos referimos a los valores promedio. Sin embargo, es
importante recordar que posiblemente algunas porciones del fluido

estan a una temperatura significativamente mayor o menor, donde
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FIG. I.1.4 DIAGRAMA ESQUEMATICO DEL CAMINO RECORRIDO POR UN FLUJO
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puede ocurrir degradacién térmica o cambio' de fase.. . La ecuacién
general de modelo de transferencia de calor se presenta en la

siguiente seccion.

1.2 EVALUACION DE COEFICIENTES

I.2.1 Coeficientes de pelicula.

Para muchos procesos de conveccién, el flujo de calor;.

local as aproximadamente proporcional a.’
temperaturas entre la pared y el senco del fluldo,..:
Q

@ CT‘ - T-)

Por lo cual definimos una constante de pbopqrciot)aliqad. Lque:”
se conoce come “coeficiente de pelicula de Lrans’ferfen’:’l a de calor"-

denominada generalmente como h:

T=h(T! ~T.J €I.1.210

El valor de h depende de la geometria del sistema, las
propiedades fisicas y la velocidad del fluide. El concepto de
coeficiente de transferencia de calor sélo es util cuando existe
alguna relacion cuantitativa entre éstas variables y el
coeficiente de transferencia. Ademas, esta relacidn debe ser
razonablemente valida para las condiciones existentes en la
aplicacién que se presente. Estas relacicnes o© correlaciones
pueden provenir de anilisis tedricos o experimentales, o de una
combinacién de ambos. Las correlaciones pueden presentarse en
ecuaciones, graficas, tablas de valores, siendo facilmente
convertidas de una forma a otra, de acuerdo a las necesidades o
conveniencia del disefador. Al wutilizar las correlaciones el
disefiador debe conocer, © al menos tener una idea de 1la
aproximacién que requiere su problema.

El coeficiente de pelicula también se emplea en casos cuando
el flujo de calor no os exactamente proporcicnal a la diferencia
de temperaturas, como es el caso de coeficientes de ebullicidén

nucleada, lo cual resulta contradictorio con la ecuaciédn CI.1.20),
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I.2.2 Coeficiente Global de Transrerencia de Calor.

Desde un punto de vista estrictamente ldégice el flujo
de calor a través de un medio es directamente proporecicnal a un
potencial térmico e inversamente proporcional a la resistencia que
el medio presenta a dicho flujo. por lo tanto puede establecerse:

Q=-—R— cI.i.a22a

La transferencia de calor por conduceidn puede representarse
mediante la ecuacidn:

Q=xa 2L ioleriilesd

8] se comparan las ecuaciones para conduccidn y conveeccién

<Ir.1.a23 y (CI.t.21d respectivamente se concluye que la
resistencia térmica que presenta un medio por conduccidén es:

= X
R = A €I.1.24

¥ para el casc de conveccidén se tiene:

R = BA €I.1.29

De acuerdo a la ecuacién CI.1.25) es importante aclarar que
el coeficiente de transmisién de caler h es‘la facilidad que
presenta un medio al flujo de calor y en ningun caso se considera
una resistencia. ya que esta queda definida por la misma ecuacién.

Considerando la figura CI.1.7); un flujo calor Q en BTU/hr
es transferido por un fluido de temperatura TE Cen un punto dadod
desde la parte externa de un tubo, a otro fluido que circula por
el interior del tubo a la temperatura TT. Como se puede observar
en la figura, el flujo de calor se encuentra a lo largo de su
trayectoria con una serie de resistencias que provecan una caida
de temperatura en cada una de ellas.

Las resistencias se encuentran en serie, Yy son en orden de
aparicién:
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(a) (b)
1.- PELICULA DE FLUIDO INTERNA TE = TEMPERATURA DE ENVOLVENTE
2.- CAPA DE INCRUSTACION INTERNA TT = TEMPERATURA DE TUBOS
3.- ESPESOR DE LA PARED DEL TUBO ro = RABIO EXTERNO DEL TUBO
4.~ CAPA DE INCRUSTACION EXTERNA ri = RADIO INTERNO DEL TUBO
5.- PELICULA DE FLUIDD EXTERNA e = ESPESOR DE PARED DEL TUBO

FIG. I.1.7 RESISTENCIAS QUE SE OPONEN AL FLUJO DE CALOR EN UN
CAMBIADOR DE TUBOS Y ENVOLVENTE
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ad) Resistencia debida a la pelicula del fluido externo.
b> Pesistencia por incrustacién lado externo del tubo.
e) Resistencia de la pared del tubo. . :
d) Resistencia por incrustacién lado interno del tubo.

©) Resistencia debida a la pelicula de fluido interno.

L.a transferencia de calor a traves de las peliculas de
filuido tanto del lade externo como interno del tubo se efectua
mediante el mecanismo de conveceion dado por la ecuacion €I.1.213,
eon donde los valores h‘. ' h° Ccoeficientes de transferencia de
calor de las peliculas interna y externa del tube respectivamente)
deberan ser evaluados con las correlaciones a_decuadas dependiendo
del caso que se presente. N

Las resistencias por incrustacion son debidas a la
precipitacién de sales ¥y substancias que se depositan en la pared
tantoc extarna como interna del tubo, formando una capa
relativamente delgada alrededor de éste. No obstante que el
espesor de la capa incrustante es pequefic en principio, la baja
conductividad térmica de las sales depositadas hace gque la
resistencia a la transferencia de calor por este concepto cobre
importancia, e incluse en algunos casos, su efecto sea el
controlante y sobre el cual el disehacior debera prestar especial
atencion,

La transferencia de calor a través de éstas capas de
incrustacidén se efectua predominantemente por conduccidn, pero
rara vez se cencce lo suficiente acerca del 'espesor. o de la
conductividad térmica de la pelicula incrustante, para tratar la
resistencia a la transferencia de calor como un problema de
conduccidn; de manera que el disefador estima de acuerdo a su
experiencia un factor de incrustacién o ensuciamiento Cexpresado
en hr pie °F/BTU en sistema ingle¥sd cuyo efecto al incluirlo como
una resistencia adicional es proporcional un cambiador de calor
mas grande que el requerido‘lnicialmente. garantizandose en esta
forma el funcionamiento correcto del equipe no obstante 1la
formacidn de 1la capa Incrustante, cuyo espesor aumentara
gradualmente en proporcidn al tiempo de operacidn.

La resistencia al filujo de calor que ofrece la pared del
tubo depende: del espesor de la pared, el cual para el caso de

superficies circulares quedari especificadec por el calibre del
18



tubo: malieJado’ CBWG) ;. otro factor, 1mportan'.s serala 'conductlvi‘dakd

termica do.l ma(.or:.a.l dol '.ubo.

'par la ecuacion CI.1: 23)

‘Dé 1o anteriormente descrito
->cuac1¢n €I.1.220  es posibl.e esLab.lecer 3 3
deterlm.ne la’ transferencia de caler: en un punt.o dado entre dos
fluidos "a través de una pared metalica circular - de longitud. L,

4rea .de transferencia externa An ¥y area de transferencia’interna

A De acuerdo al orden de resistencias indicado .se tiene:

= TE - TT )
Q I/ h A +r. 7A + @/ kA + r_ ~A + 1.hA CI.1.268>
o o do "o ™ de i i

en donde:
L factor de incrustacién externo.
r,= factor de incrustacion interno.
Am = area media logaritmica.

Debe hacerse notar que el ensuciamiento se supone de un
espesor despreciable por lo que los valores de Ai Y A.> son
considerados limpios los tLubos de una manera independiente al
crecimliento del ensuciamiento.

La resistencia de la pared del tuboc se puede fundamentar con

las siguientes correlaciones:

Q = - kA :: Ecuacién de transferencia de calor
por conduccion en superficilies cir—
culares.

A=20Lr por lo que Q=—2ner%
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= : Tees

sustituyendo CC) en CAD se tiene:

Q=K a SIE-ID 1)
m =
a i
de donde la resistencia por conduccidén es:
Fo 7T o
R= gt = o CEd
) ™

Las ecuaciones (B) y <(E)} son equivalentes y permiten
determinar la resistencia a la transferencia de calor por
condueei én.

En la ecuacion CI.1.28) el denominador representa la suma de
las resistenclias por conduccidén y convececidn qua se oponen al
flujo de calor. desde le punto de vista de la facilidad que
presanta el sistema al flujo de calor la ecuacidn (I.1.26) puede
expresarse como: .

Q=UACTE - TD CI.i1.27

donde U representa el coeficiente global de transferencia de
calor referido al 4rea de transferencia A. Generalmente se toma
como area de referencia, el area oxterna del tubo. aunque es
posible utilizar el area interna.
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Combiraﬁdo ‘ly‘as cqééi ones ‘CI.1 .a82 ‘ y €I.1.27) se observa

A A
o0

5 L R | : : S
F T, AZA F @A JKA_+* r A A+ A ZRAT
do o’ o ° m di- o i o. w1

D:ad:‘:’rrqua ::sei trata ‘de- superficies circulares, ‘el ‘Area. A; ¥ A {

puéde sustituirse por sus reespectivos diametros de tal forma que:

. 1
U= <I.1.28)
1/h° Pt er/kAm + l-der:lo/di + do/hidt

Las ecuacicnes (I.1.27) y (I.1.28) aplican unicamente on el
punto donde CTE - TID es la fuerza directriz. La aplicacidén de
estas ecuaciones a un cambiador de calor en daonde el valor de TE y
TT varian de un punto a otro, se trata de otra manera.

Inspeccionando el denominador de la ecuacidn (I.1.28)
podemos observar las diferentes resistencias que se oponen al
flujo de caleor; de las cuales las que tienen generalmente un
efecto predominante son las resistencias por conveccidédn (1-ho Y
dorhidi), y sobre los cuales el diseffador debera fijar su
atencién, ya que estos generalmente determinan el tamaffo de los
equipos.

Respecto a las resistencias por conduccion, en el caso de la
resistencia de la pared del tubo, su valor sera significative
cuando se tengan altos espesores y-so baja conductividad térmica
del metal., y-o bajas resistencias en los flutdos; en cuanto a las
resistencias por conduccieon las capas de incrustacidn tanto
interna como externa, se establecen generalmente en forma
arbitraria, por lo que resulta necesarioc un analisis cuidadoso de
sus efectos sobre el coeficiente gleobal de transferencia de calor
¥ sobre otras varlables importantes del diseffo y operacién de los
intercambladores de calor; tal como la velocidad de los fluldos,
exceso de area, etc,

La universalidad de la incertidumbre, hace que el disefiador
de equipos de transferencia de calor deba en su calculo, todos los
factores implicitos y explicitos del disefio, ya que nada en el

diseffo de un proceso puede ser realizado con absoluta certeza.
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La’ compesicion, ~temperatura. flujo vy proﬁiéaades x‘.\sicas'de' ¥

cada corriente de proceso asi como de las cm*x'xentes de sel

. deben ser conocidas’ con cierta evac'.\tud dent,ro de
Taunque . por: otra. parte ‘esos rangos . usualmen

“tiempo, "algunas - veces cxclicamenterpér:c:

forma irregular,

camblador real en una planta‘de~proceso rea)..

I.2.3 Ensuciamiento. - e :
El término ensuciamiento significa cualquier-dei:’osu;o

sobre una superficie de intercambio de calor. el cual se. puét_de

presentar en una gran variedad de formas., tales como:
polimerizacidn, cristalizacidn, sedimentacioén, corrosién,
depositos de productos de reaccirones quimicas, etc. El

ensuciamiento tiene un efecto decisivo tanto en el disefioc como en
la operacidén de equipo de transferencia de calor, y todavia a
pesar de su importancia. es un problema no resuelto.

El proceso de ensuciamento es ‘obviamente una funcion del
tiempo., comenzando desde cero ¥y desarrollandose en forma lineal o
pseudoasintotica, mientras que en el diseffc se usa un valor
constante para la resistencia térmica del ensuciamiento; lo cual
Se puede interpretar come un valor por alcanzar en un intervalo de
tiempo "razonable', después del cual sera deseable la limpieza del
equipo. Sin embargo. el hecho de que en el tiempe cero el equipo.,
¥y por lo tanto pueda trabajar bajo condiciones drasticamente
diferente a las de diseflo. es pocas veces objeto de analisis.
Asimismo, el disefiar con elevadas resistencias de ensuciamento
Ccomun. pero incorrectamente denomi nadas como; “factor de
ensuciamiento") no siempre garantiza mayer tiempe de operacidén,
sino muchas veces todo lo contrario. ya que se puede propiciar un
ensuciamiento mas acelerado.

Las ralacias inherentes en estas practicas se puede
ejemplificar elocuentemente con los dos siguientes cases tipicos:

1,~ Un rehervidor tipe Kettle disefiad> zon una LMTID elevada

¥ con Tactores de ensuciamiento algo elevados en  comparacion . ¢on
as




las bajas resistencias térmicas del vapor de calentamiento y del
fluido de ebulliecién, hacen que las primeras sean las resistencias
dominantes. Si durante el arranque del equipo se utiliza el nivel
de temperatura de diseffo del medio de calentamiento, se puede
presentar el régimen de ebullicion de pelicula con el
correspondiente incremento en la temperatura de los tubos. Como
consecuencia, el ensuciamiento se desarrollara rapidamente y hara
creer al operador que el valor del factor de ensuciamiento fue
correcto, desconociendo el hecho de que si la unidad hubiera
empezado a trabajar con una LMID mas baja, el ensuciamiento
pudiera no haberse desarrollado, © al menos se hubiera presentado
a una velocidad mas baja.

2.- Algunas pricticas de disefio en enfriadores con agua
llevan a similares situaciones indeseables. Los intercambiadores
se disefMan con resistencias de ensuciamiento “finales™, y por lo
tanto sobredisefian los equipos para las condiciones iniclales de
operacidn, que se traducen en un sobreenfriamiento de la corriente
caliente, por lo que el operador disminuye el gasto del agua de
enfriamlento; disminuyende el coeficiente de transferencia de
calor o incrementando la temperatura de los tubos. También se
incrementara la velcocidad de ensuciamiente (frecuentemente en una
manera drastica) debido a que el agua es particularmente sensitiva
a la temperatura y a la velecidad de su flujo.

El ensuciamiente ssta en funcién de variables operacionales
y geométricas del equipo, y presenta varias formas basicas con sus
interaccicnes correspondientes. que son gobernadas por un conjunto
especifico de relacicnes fi{sico-quimicas que reacciocnan en forma
diferente a las condicicnes de operacidén del equipo. Los procesos
de ensuciamiento y los factores que lo afectan se puede agrupar de
la siguiente forma:

I.2.3.1 Mecanismos de ensuciamiento.

1.- CRISTALIZACION.- Presente en un gran numero de
procesos, especialmente en la generacidn de vapor, en el agua de
enfriamiento y algunos productos quimicos.

a.~ SEDIMENTACION. - Generalmente significa la
depositacidén de particulas s&lidas, tales como polvo, &xidos.
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Frécuentemente superimpuesta a la cristalizacién y puede ccasionar
efectos’ cataliticos en procesos de ensuciamiento por reaccidn
quimica.

3. - REACCION QUIMICA. - Polimerizacidn por la
oxidacién de productos organiceos, y la acumulacidn de lodos
aceltosas o descomposicion de productos organicos por radiacién,
tal como en enfriadores nucleares.

4. - COQUED. - Generelmente presente a elevadas
temperaturas en hidrocarburos por la calcinacidén de los mismos.

6. - BIOLOGICO.- Presente por el desarrollo de
material organico, tal como algas en el agua cruda. ’

6. - CORROSION., - Afectando pr:lmero como costra
resistente a la transferencia de caler; y segundo incrementande la

rugosidad de la superficie.

I.2.4 Ecuacion Basica de Disefio.
I.2.4.1 Integracién de Condiciones Puntuales.

Hasta ahora se ha obtenido una ecuacién que
nos relaciona la velocidad de transferencia de calor con la
diferencia do temperaturas local <T -~ t3, el Area do tranafaeroncia
A ¥y el coeficiente global de transferencla de calor U En la
mayoria de las aplicaciones en cambiad.ores de calor, una o ambas
temperaturas de las corrientes involucradas cambian de puntec a
punto a lo largo de la trayectoria del flujo en el equipo. El
cambio de temperatura en cada corriente se calcula por medioc de un
balance termico. No obstante, nuestro estudio se enfoca a
determinar la relacidén que existe entre la diferencia de
temperaturas local de las dos corrientes y la cantidad de
calor que se transfiere,

La ecuacién de disefio aplicada a cambiadores de calor se
puede expresar en forma diferencial como:

- dQ
dA = —geoT %] CI.i.2e
en donde la diferencia de temperaturas entre las dos corrientes CT

~ L3 es variable. Integrando la ecuacién €I1.1.29) para la carga
térmica completa se tiene:
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o
= do .
A —I Tt ) <X.1.30d
°

siendo esta la ecuacidn bisica de diseffo para cambiadores de
calor. Si el valor de 1-U €T - L) se determina como una funcidén de
Q. entonces el Area de transferencia de calor requerida pueda
evaluarse como el Aarea bajo la curva, la cual es igual al area
requerida para la transferencia de calor, y puede ser encontrada
por cualquier método grafico estandard o método numérico.

Por lo que respecta al gradiente de temperaturas (fuerza
directrizd se evalGa una diferencia media logaritmica de
temperatura, con la que la ecuacién de disefo para obtener el area
de transferencia de calor queda como:

A= 5 Tums €I.1.81)
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13 CLASIFICACION DE CAMBIADORES DE CALOR

I.3.1 Tipos Basicos de Equipe de Transferencia de Calor.

La transferencia de calor es una operacién esencial para
la industria de proceso en general, lo cual puede notarse por el
hecho de que en algunos casos los cambiadores de calor llegan a
requerir mas de la tercera parte de la inversién total en equipo.
Es por elle, que las personas involucradas en la especificacidén.
disefio o procura de esta clase de equipo deben estar debjidamente
familiarizadas con los diferentes aspectos relativos a ellos, que
les permitan seleccionar el tipo de equipo mas adecuado, eficiente
y econdmico para cada aplicacion particular. ' .

Los cambiadores de tubos y envolvente han ocupado siempre un
lugar preponderante dentro de la industria, sin embargo,
ultimamente se ha dado énfasis creciente al desarrcllo de otros
tipos que puedan satisfacer eficientemente las necesidades
particulares de los diversos servicios de intercabio térmico.

En esta parte se presentaran los diferentes tipos de
cambiladores de calor existentes en le mercado. Se ha intentado
cubrir el mayor numero posible de equipos incluyendo algunos que
no son de uso comtn, a fin de obtener un panorama amplioc de las
alternativas posibles.

Deblde a la cantidad tan grande de tipos de cambiadores de
calor, SE CLASIFICARAN DE ACUERDO A SUS CARACTERISTICAS DE
CONSTRUCCI ON: '

Cambiadores de un sélo tubo

Cambiadores de tubos multiples

Calentamiento externo

Cambiadores de placas
Superficies extendidas

- Equipos especiales

Cambiadores de contacto directo

En la lista anterior no se encuentran los calentadores a
fuego directo., ya que son equipes con base de disefio en radiacién,

conduceién y conveccidén a la vez.
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1.3.101 Tipos Basicos de Equipos de Transferencia de Caler.

B Camﬁ; ad’oxf;es
Cambiadores de tubos multiples
Calentamiento externo

Cambi adores de placas

Superficies extendidas

Equipos especiales

{
L
|
l
[
l
|
l

a7

Serpentin

Enfriadores atmosféricos

Doble tubo
Bayoneta

Cambi ador
Cambi ador
Cambi ador
Cambi ador
Cambi ador

de
de
de
de
de

tubos y envolvente
tubos en espiral
tubos compactos
Bayocneta

mul titubo

Venas de calentamiento

Chaquetas

Cambiador
Cambi ador
Cambiador de placa y aleta
Camblador de laminas

Placa — Serpentin

de
de

placas

placas en espiral

Tubos aletados

Cambiadores enfriados con aire

Cambiadores de vidrio
Cambiadores de teflén

Cambi adores de grafito

Condensadores de superficie



(Tcrres de enfriamiento
Cambi adores ‘de cont.act.o directo<Evaporador de combustiéon sumergida
. LConden"adores de contacto directo
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1.4 TRANSFERENCIA DE CALOR EN VAPORIZACION

La ebullicidédn es un fenomeno dirficil, sino qg)e es
imposible de representar analiticamente, lo cual ha dado 6519]3&}
que las investigaciones se dirijan a obtener valores numericds
para condiciones especificas y por lo tanto, de aplicaciqn‘ muy
reducida, especialmente en el plano industrial, el cual se ha
caracterizado por el uso de métodes generales para la reproduccion
de los procesos de ebullicion.

En base a estos métodes, el disefic de equipes de
vaporizacién ha sido un arte durante los ultimos 10 affos y lo es
actualmente v lo seguira siendeo, ya que una mayor sofisticacion de
los metodos actuales de disefio se considera irrelevante. Par lo
tanto, pra el diseMador de estos equipos es necesario el
conocimiente de varjables y la relacion que entre ellas involucra
la ebullicion, asi como las limitaciones de los métodos de disefic
existentes, ya que sin ellas su aplicacidn poadria ser peligrosa.

La ebullicidén y la evaporacion son las dos formas de
transferencia de calor que involucran un cambio de fase de liquido
a vapor. El teérmine ‘“evaporacion™ se utiliza para definir el
proceso de formacién de vapor en una 1interfase liquido vapor;
mientras que “ebullicion' denota un proceso de generacidn de
vapor . asociado directamente con la formacion de burbujas sobre la
superficie de calentamiento. El estudioc de este fenomeno es a
traveées de la ebullicion, debido a su preponderancia e importancia
como mecanismo de transferencia de calor.®”

Evisten basicamente dos formas de ebullicion:

EBULLICION SIN FLUJO Cpool bollingd o de superficie sumergida v
EBULLICION CON FLUJO (flow boilingd. Como su nombre lo indica la
ebullicion sin flujo es aquella que ocurre cuando se sumerge una
superficie de calentamientc en el seno de un liquido ¥ no existe
medio de agitacién externa. Ebullicién con flujo es la ebullicion
que ocurre cuands el liquide fluye sobre una superficie o
ducto de calentamiento.
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En  ambas formas de ebullicion. losi mecanismos "y .las
sih embargo.

variables involucradas son . esencialmente-las misma

se trataran . primeramente los conceptos. teoricos dé lalebullicion
sin flujo, para gque estos. sirvan como base paré el 'estudio dela
ebullicion con t‘lujb que presenta  factores mas complejos.. entre

ellos ia l:crnnacgon ge patrenes de flujo 'a dos fases.,

I.4.1:Ebullicion sin flujo.

I.4.1.1 Antecedentes Historicos.

Leidenfrost en 1756 y Lang en 1888 reportaron
la exaistencia de un flux minimo y maximo para la transferencia de
calor en  'la - ebullicion, sin embargo un . simple experimento
realizade por Nukiyama en 1934 dio como resultado el pru’ner gran
avance en el estudio de la ebullicion.

Este lo consiguié sumergiendo un alambre delgado de platino
en agua a 212°F ¥ calentandola electricamente hasta producir la
ebullicién. Posteriormente observé que la velocidad de
transferencia de calor del alambre al agua aumentaba continuamente
hasta que este alcanzaba una temperatura de 300°F. a partir de la
cual dicha temperatura se elevo repentinamente a 1800 grados y que
un incremenmto posterior a este valor producia solamente un ligero
aumento en la transferencia de calor.

Par este acelerado aumento de temperatura Nuk i yama
experimentd con otros materiales de menor punte de fusidén que el
platino. Cuando estos alambres sutrian el incremento repentino de
temperatura se fundian. por lo que a este fenomeno se le conocila
como “quemadura'. Sus posteriores investigaciones fueron
unicamente en una region comprendida entre 300 y 1800°F, pudiendo
mantener el alambre a una temperatura cercana a los 570° en la
cual ocurria una ligera disminucion en el flux cuando se aumentaba
la rtemperatura. A S70 grados se le presentd otre 1ncremento

inesperado de temperatura.

Con los datos obtenidos en sus experimentos. Hukiyama o

construye la primera curva de ebullicion, que se muestra en la
figura I.4.1.1, concluyendo. que existian al menos dos tipos de

ebullicidn en el agua; una abajo de 3007 ¥y otro arriba de 570°F.
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Asimismo, postuléd que podria existir un tercero Creprésentado por
la linea punteada de  la misma figurad con caracteristicas muy.
peculiares.  Posteriores experimentos realizados por Scorah 'y

MeAdams confirmaron los resultados obtenidos por Nukiyama.

I1.4.1.2 Régimenes de Ebullicion.

Con el fin de presentar las caracteristicas de cada
uno de los régimenes de ebullicien, se considerard un sistema
simple para la ebullicién sin flujo, el cual esta formado por una
superficie de calentamiento sumergida en un recipiente con agua a
una atmésfera de presion y a la temperatura de saturacion.

En la figura I.4.1.2 se representan los diversos régimenes
de ebullicién para el sistema anteriormente establecido (su rorma
es similiar para otros tipos de fluidos y para otras presiones de
operacisdn). En esta curva se representd el flujo de calor por
unidad de area C(FLUXD como una funcién de la diferencia de
temperaturas entre la superficie calefactora y la temperatura de
saturacién del liquido, a la cual se le conoce como exceso de
temperatura por encima del punto de ebullicién o en forma mas
breve, excesc de temperatura.

Come se muestra en la figura 1.4.1.2, el proceso completo de
ebullicidn se puede dividir para su estudioc en seis secciones, en
las cuales la ebullicion presenta ciertas caracteristicas
particulares, que se trataran con cierto detalle a continuacidn.
Es importante mencionar que para fines practicos la curva de
ebullicién se considera formada por tres zonas como se representa
en la figura I.4.1.3. La primera zona se establece en e! intervalc
“A-B" de O a 10°F, siendo el flux de calor propercional a AT,
El segunde intervalo "B-C" se encuentra comprendido entre una AT
de 10 a 40°F y el flux de calor es proporcional a AT", siendo n de
2 a B. El régimen constituido por el intervale "“C-D" es una zona
de inestabilidad y por lo tanto carece de interés practico en la
ingenieria. La tercera zona se encuentra entre los puntos *"D-E%,
generalmente se presenta con diferencias de temperatura superiores
a 200°F.
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E1” inicio de la ebullicién esta reprentadc en la curva de
ebullicien por ei intervalo “A-B",  denominado régimen de
CONVECCION NATURAL. En esta regién, mientras la temperatura de 1la
—sup‘erfic‘iya n§ excede al  punto de ebullicion del liquido en mas de
algunos’grados, 'se transfiere calor hacia el liquido cercano a la
superficie ‘calefactora por cenveccién natural. La corriente de
conveaccién hace circular el liquido sobrecalentado Yy la
evaperacién tiene lugar en la superficie libre de liquido
‘Csuperficie de contacto Liquido-vapor). En este proceso, aunque
6::urre Vuna. pequeila evaporacién, no hay formacién de burbujas en el
seno del liquido.

En el rango "B-C" se ha incrementado la temperatura de la
superficie calefactora, permitiendo que en determinados lugares el
nivel de energia del liquideo adyacente a la superficie sea tan
alto que algunas moléculas se desprendan de sus moleculas vecinas,
transformandose el liquido en nucleos de vapor, los cuales dan
finalmente origen a la formaciodn de la burbuja. Este proceso
ocurre simultaneamente en un ntmero de puntos favorecidos,
denominados sitios de nucleacidn y que consiste en las pequefias
cavidades y canales que tiene la superficie calefactora. EL
mecanismo en este rango se conoce come regimen de NUCLEOS DE
EBULLICION, o tambien come webullicién nuclwada, vy esta
caracterizado por elevados fluxes de calor en relacison con las
pequefas diferencias de temperatura que los producen.

Existen dos subrégimenes en la ebullicién nucledada que son:

La ebullicién local que establece el iniclio del régimen de
nicleos de ebullicién ¥y la ebulliciédn global, que es el rango de
ebullicidén de mayor importancia practica en la ingenieria.

La ebullicién local €o subcooled boilingd. es la ebullicidn
nucleada, que se presenta cuando un liquideo subenfriado esta en
contacto a una superficie de calentamiento con una temperatura
superior a la temperatura de saturacidn del liquido. En este
régimen la mayor parte del calor se transfiere desde la superficie
calefactora hacia el liquido que la rodea, por la accién de un
intercambic vapor-liquido. Dicho rfendmeno se debe a que la masa
principal del 1liquido esta a wuna tenmmperatura inferior en

relacién con la temperatura de saturacién del liquido cercanc a la
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superficie. Conforme las burbujas del vapor se forman y se. separan
de la superficie, empujan al liquido caliente en la vecindad de la
superficie hacia la masa principal del liquido ' mas frio,
Estableciendo corrientes intensas de microconveccidn y permitiendo
a la vez que el liquido mas frio de la masa principal se aproxl’me’
a la superficie de calentamiento. Algunas burbujas se cond}ansan en
ella y otras se desplazan al seno del liquido, cediendoe su calor
latente, lo que ocaciona la destruccidn de la burbuja.

La ebullicidn global (saturatedd nucleate boilingd es la
ebullicidén nucleada que se presenta cuande el seno de:l liquido
alcanza la temperatura de saturacién. En este régimen se
incrementa el numero de lugares donde se preducen las burbujas.
Simultaneamente se incrementa la rapidez de crecimiento®de las
burbujas y la frecuencia de su formacién. Conforme a la rapidez de
la emisién de burbujas en un misme punto se incrementa. las
burbujas chocan ¥y se unen con las precedentes. emergiendo
eventualmente burbujas sucesivas de vapor en forma de columna y de
hongos. A medida que el flujo de calor se aproxima a su maxime, el
numero de columnas de vapor se incrementa., pero puesto que cada
nueva columna toma un espacio ocupado iniclalmente por el liquido,
existe un limite en el ndmero de columnas que pueden emitirse
desde la superficie, dicho limite se alcanza cuando el espacio
entre estas ceolumnas no es lo suficientemente grande para acomodar
a las corrientes del liquido que se desplazan haclia la superficie
caliente para reemplazar al liquido que se esbta vaporizando. A
este punto se le conoce (entre otros nombres) como flux miximo de
calor, al cual 1le corresponde una diferencia de temperatura
denominada AT CRITICA.

Si la temperatura de la superficie aumenta aun mis, de modo
que la AT critica sea excedida ligeramente, se formara una
pelicula de vapor sobre la superficie de calentamiento, la cual
opondra mayor resistencia a la transferencia de calor, ocacionando
dos comportamientos diferentes del sistema, en funcion de la
fuente de calor que se emplee, ya sea el calor de una corriente
caliente o el generado con energia eléctrica.
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La zona de transicién o régimen de ebullicidn purcial de
pelicula es un régimen intermedio caracterizando por la presencia
alternada de régimenes inestables, tanto de ntcleos de ebullicidn,
como de ebullicién de pelicula. La presencia de ambos régimenes de
ebullicién en este rango se debe a que en distintos puntos de Lla
superficie calefactora se incremenla en una forma acelerada la
formacién de burbujas, las cuales impiden el paso del liquido
hacla dicha superficie, formandose una pelicula de vapor alrededor
del tubo, que se desprende de la superficie de calentamiento
durante pequefios intervalos de tiempo., dando lugar a que el
liquida enfrie la superficle calefactora Y se reinicie
temporalmente el régimen de nidcleos de ebullicidn.

Cuando se utiliza la energlia eléctrica come medio de
calentamiento, la temperatura de la superficie es la variable
dependiente, es decir, que si se mantiene constante la
alimentacién de energia y la transferencia de calor disminuye, la
temperatura del metal aumenta, pero como esto no tiene efecto en
la generacién del calor, el flux resulta la variable
independiente. Por lo tanto, con una AT critica ligeramente
excedida se observa que un incremente en la generacién de vapor
esta acompaffado por un decrementc de la rapidez del calor
removido, por lo que la diferencia entre estas cantidades genera
un aumento en energia interna de la superficie y por consecuencia
un aumento de su temperatura, hasta que ambas cantidades obtengan
de nuevo un punto de equilibrio, lo cual constituye que el sistema
tenga que desplazarse del punto Xa al puntoc Xb en la curva de
ebullicidén figura I.4.1.2.

Es decir, que tendria lugar una transicién de los nucleos de
ebullicion hacia el régimen de pelicula, provocando que el
calefactor opere a una temperatura elevada. Gensrelmente esta
temperatura esta por encima del punto de fusién de la mayoria de
los metales por lo tanto, el alambre térmico se fundira antes de
alcanzar el punto Xb.

Este sistema también se puede presentar simultaneamente en
diferentes secciones del alambre los régimenes de ebullicién
nucleada y de pelicula, lo cual esti representado en la curva de
ebullicion Cfig. 1.4.1.2) con los puntos Xe y Xd.
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Cuando se emplea calor de una corriente caliente si se puede
operar en la zona de transicidn, debido a que la disminucidn de la
transferencia de calor por la formacion de la pelicula de vapor se
traduce en una disminucidén del coeficiente de transferencia,
ecacionande un incremento en la temperatura de pared del tubo y
por lo tanto un aumento en el gradiente de temperatura entre -la
superficie y el fluido, lo cual dara origen finalmente a una
reduccién en @l flux de calor. Como se puede observar, el flux de
calor es en este caso una variable dependiente de la temperatura
de pared.

El regimen de pelicula estable o EBULLICION DE PéLICULA se
presenta con grandes diferencias de temperatura y generalmente muy
bajos fluxes Cen relacién a la diferencias de temperituras),
debido a que el calor se transfiere por conduccién Czona VO y
posteriormente también por radiacién Czona VI) a través de una
capa de vapor que envuelve totalmente la superficie de
transferencia. La pelicula de vapor en este reégimen es muy
estable, ya que no se destruye como en el régimen anterior, aun
cuando su forma varf{a continuamente por la formacién Yy
desprendimiento de burbujas en su superficie exterior, lo cual
hace suponer que los sitios de nucleacién de la superficie
calefactora quedan sin efecto y que la frecuancia de nucleacidn,
as!l como el desprendimiento ordenado de burbujas caracteristico de
este régimen se deben a factores que operan en la superficie de la

pelicula.

I.4.2 Mecanismo de la Ebulliciédn Nucleada.

La ebullicién nucleada implica dos procesos separados
que son: la formacién de la burbuja Cnucleacidénd y el subsecuente
crecimiento y movilizacién de dichas burbujas, )

La condicién primaria para que ocurra la nucleacién © para
que un nucleo subsista en un liquido es el sobrecalentamiento. Hay
dos tipos de nucleos. Uno de. ellos se forma en el seno de un
liquidoe puro Cliquide desgasificado y sin impurezas), que puede

ser un grupo molecular de alta energla generado por fluctuaciones
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termicas de las moldculas del liquido, A este caso se le denomina
NUCLEACION HOMOGENEA. El otro corresponde a la NUCLEACION
HETEROGENEA y se forma sobre un objeto extrafo suspendido en el
seno del liquido o sobre alguna cavidad de la superficie ﬂe
calentamiento.

La teoria de nucleacidn homogenea basicamente es igual a la
heterogenea, sole que en la heterogénea se toma en consideracien
la posibilidad tante de la presencia de un objeto extrafic que
modifique el modo de la nucleacion, como de la alteracion que
puede sufrir el numero de los sitios de nucleaciédn. Debido a que
la primera requiere de elevados sobrecalentamientos, generalmente
se utiliza en reactores nucleares.

Bajo condiciones normales de operacion (presencia de
impurezas, gases inertes, etc.) la ebullicidén se ve favorecida por
la presencia de pequeflas burbujas de gas que inicialmente se
pueden encontrar atrapadas en las cavidades de la superficie de
calentamiente © en el seno del liquide. Al suministrarse calor a
la superficlie, el gas atrapado se expande para dar origen a una
burbuja, la cual durante su formacidén y separacién ocupa otras
cavidades vecinas pudiendo dejar en ellas algunos nucleos de gas
para dar origen a otros centros activos. AUn cuando las moléculas
de gas son gradualmente removidas por las burbujas, las cavidades
que tienen forma cédnica permanencen comoe centros actives, ya que
al penetrar el liquido en ellas se reduce su radio de curvatura
disminuyende su presién y temperatura de saturacién, lo cual
facilita la formacidén de un nUcleo de vapor, evitando asi que se
destruya el centro activo. Por otra parte, cuando la cavidad tiene
forma concava no se presenta esta situacién, dando lugar a que
esta permanezca inundada y por lo tanto. desaparezca su actividad.

Con el fin de explicar el comportamiento de las burbujas en
el seno del liquido. se tomara inicialmente la consideracidn de un
equilibrio térmico entre la burbuja de vapor y el liquido que la
rodea el cual esta a una temperatura uniforme; bajo esta
condicién, una burbuja con cierto tamafic puede permanecer Sin
destruirse o desplazarse en el seno del liquido. Con esta base se
tratard el equilibrio dinamico de la burbuja mostrada en la
figura I.4.2.1, la cual tiene un radio r, y estaA cortada con dos

mitades para considerar uUnicamente el equilibrioc en una de ellas.
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Las fuerzas que actuan en la superficie del plano’ 1-1'§ah la

presién de vapor Pv actuando desde el interior .de la -burbuja,-la

presién del liquido PL desde fuera de la burbuja 'y l1a tensién
superfical en la superficie misma de la burbuja: st o’irepresenta
e

presidn de vapor y la presion del l.lquido}gt‘snei-ian ‘t;lna?':'!‘uerza en

la fuerza ejercida por la tensioén super!‘iciai

una direccidén normal al plano 1-1 {gual .a ila

iferencia de

presién, la cual es multiplicada por el eirculd: J.Vai bhrbuJa.

Expresando lo anterior en una ecuacidn, "résulyb
- .
nme cp Pa =

Por lo tanto:

Para el equilibrio térmico establecido se reguiere que no
haya diferencia de temperatura entre el vapor de la burbuja y el
l{iquido que la rodea. entonces la temperatura del vapor dentro de
la burbuja también debe ser igual a la temperatura de saturacién a
la presion Pv. ’

Debido a la diferencia de tensién superficial entre el
liquido y el vapor, la presién de saturacion es menor en el
interior de una superficie coéncava que en una}supert‘scie plana.
Por lo tanto, la superficie céncava del liquide Cliquido qua rodea
a la burbuja) no estd a la presidn de saturacidn, sine que a una
presién menor. De aqui que el liquido cercanc a la superficie de
la burbuja debe estar sobrecalentado para permitir que el vapor de
la burbuja esté en equilibric con ¢!. A partir de este mismo
fendmeno también se puede explicar el porque el liquido debe estar
mas caliente para evaporarse en forma de una pequefia burbuja de
vapor sobre la superficie de calentamiento que en la superficie
libre del liquido, como ocurre en el reégimen de conveccidn

natural.
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Si el liquido esta a la temperatura correspondiente a PL su
temperatura sera inferior a la que contiene el vapor CPL < P‘);
consecuentemente el calor debe conducirse fuera de la burbuja., por
lo que vapor de la burbuja condensa y e¢sta se destruye sobre la
superficieo de calentamiento o en el senc del liquido. Cuando al
liquido estd sobrecalentado las burbujas pueden recibir calor,
crecer y escapar a la superficie libre del liquido.

Dadeo gque la cantidad de sobrecalentamiente requerido es
mayor a menor radio del nucleo y si la | ecuacidn
establecida anteriormente fuera valida hasta un radieo igual a
cero, significaria que para formar un ntclee en el senc del
liquido se deberia tener una cantidad infinitamente grande de
sobrecalentamiente. La ecuacidén mencionada Unicamente cumple con
el objetivo de establecer la necesidad de un sobrecalentamiento
para iniciar la nucleacidn, ya que las consideraciones para
explicar anpalf{ticamente el origen del ntucleo, se deben hacer en

una base molecular.

I.4.3 Variables Importantos en la Ebulliecisén
Debido a que el numeroc de variables que afectan la
ebullicién es muy grande, unicamente se presentaran las que son
importantes dentro de la Ingenierfa, y para liquidos saturados que
vaporizan sobre una superficie sélida y la agitacidén se debe

Gnicamente a la conveccidn natural.

I.4.3.1 Influencia de la Geometria de la Superficie.

Las pruebas realizadas para analizar ésta

variable indican que la transferencia de calor es relativamente

insensible a la geometria de la superficie durante la ebullicién

nucleada, pudiendo ser ¢sta una placa horizontal, vertical,

inclinada © un alambre, sin embarge a AT pequefias donde los

efectos por conveccién naLt‘xral o forzada son importantes. los

resultados son sencillos a la geometria de la superficie de
calentamiento.

AEn el régimen de conveccion natural y de pelicula el efecto

del diametro de un alambre horizontal es despreciable. teniendo
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poca influencia en la ebullicidn nucleada. No obstapte que la AT
critica es independiente de ‘esta variable; los. valores ‘del. flux

maximo si dependen del diametro.

I..4.3.2 Influencia del tipo de superficie
La influencia que ejerce el material de la
superficie de calentamiento sobre la‘ ebullicidn ha sido: objeto de
muchas confuciones. Actualmente muchas correlaciones para
cuantificar la AT critica y el flux maximo no toman en
consideracidn ésta variable, lo cual cobviamente contribuye a las
desviaciones que se observan entre éstas y los datos
axperimentales.
Debide a que el crecimiente de la burbuja <{nucleacion
heterogénea) ocurre scbre una superficie, la AT critica y el flux

maximo son afectados por esta variable.

I1.4.3.3 Influencia de la Textura de la Superficie
Corty y Foust, realizarén un estudio completo de la
influencla de esta variable, vaporizando é’.er.pentano y fredn-113
sobre superficies horizontales de cobre y niquel calentados
eléctricamente. La textura de la superficie fue alterada
obteniendo diferentes grados de rugosidad. Las figuras I1.4.3.3.1 y
la I.4.3.3.2 son representativas de los resultados obtenidos.
Con todo lo anteriormente establecido, es obvio pensar que

una superficie Aspera es mejor para la ebullicién que una lisa.

I1.4.3.4 Influencia de la Presidén

La presidén es un factor vital en la ebullicidn.
Por medic de pruebas realizadas por Cryder y Finaborge se
confirm$ que el flux maximo y el coeficiente de ebullicion
disminuyen al reducirse la presién para una diferencia de
temperaturas constante. Chichelli y Bonilla examinaron esta
situaciéon hasta alcanzar la presidn critica del vapor, mostrando
que la AT disminuye con la presién critica. La figura I.4.3.4.1
representa valores para agua, etanol, bencenc, propano, n-pentano,

n-hexano y varias mezclas con agua. Para agua sus resultados
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cubren unicamente un pequefio rango de P-Pc debido al alto valor de
Pc. Para los liguidos corganicos investigados se observeo que el
valor maximo del flux de calor ocurre a una presién de
aproximadamente 13 de la presidn critica, debido a que el flux

maximo se aproxima a cero cuando se alcanza la presién critica,

I.4.3.5 Influencia de las Impurezas

La nucleacién es sensible a la presencia de
particulas sélidas en el seno del liquido o depositadas sobre la
superficie, debido a que estas pueden actuar como catalizadores de
burbujas. Une de los puntos importantes en la influencia de las
impuresas corresponde al envejecimiento de la superficie
calefactora, lo cual puede alterar la ebullicién nucleada en
cualquier direccién, en funclién de que si la superficie corroida o
incrustada sea un buen catalizador y de gque el incrustamiento sea
pequefio o abultado. En el primer caso se puede mencionar al éxido
de cobre que es mejor superficie de ebullicibn para el agua que el
cobre. Por lo que respecta al segundo caso, si el incrustamiento

es pequefio, la transferencia de calor puede aumentar.

I.4.3.6 Influencia de la Tensién Superficial
Desde el punte de vista tedrico, la tensidén

superficial es una variable importante, ya que la formacién de

a
nucleos es proporcional a e” ; as!, una pequefia disminuciédn en o
produce un considerable aumento en el ndmero de nttcleos. Por otra
parte, desde el punto de vista experimental, todavia no se ha
podido comprobar el efecto de la tensidn superficial, debido a lo

contradictorio de los datos experimentales obtenidos.

I.4.3.7 Influencia de la Agitacidn

Como podria esperarse, la agitacién aumenta la
transferencia de calor en la ebullicidn nucleada.
Si se observa la figura 1.4.3.4.2., se puedse apreciar que las
lineas tienden a converger cuando la AT aumenta. AUn cuando éstas
nunca llegan a coincidir, si se aproximan bastante cuando se
alcanza la AT critica, es decir que el flux maximo es casi
insensible a la agitacion.
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I.4.4 Ebullicién con: Flujo R
I.4.4.1 Régimenes de Transterencia.de Calor

‘Para ahalizar ‘es\.é fénbmeno consideraremos un
tubo vertical que es calentado uniformemente a lo largo de toda su
longitud con un flux de calor bajo. Al tubo se alimenta un liquide
subenfriado que sera vaporizado totalmente a lo largo del mismo.
La figura I.4.4.1 muestra en forma esquemitica los patrones de
flujo y los mecanismos de transferencia de calor gque se presentan
a lo largo del tubo.

Mientras que el liquido es calentado hasta su temperatura de
saturacién ¥y la temperatura de pared permanece por debajo de la
requerida para la nucleacitn, el proceso de transferencia de calor
es por el mecanismo de “convece:idn sin cambio de fase". (regidn
A>. En algun punto a lo largo del tubo, las co.ndiciones adyacentes
a la pared son tales que la formacidn de vapor puede ocurrir en
los sitios de nucleacién. Inicialmente la formacion de vapor
toma lugar en presencia de liquido subenfriado Cregidén B, por lo
que a este mecanismo se le dencomina “ebullicién nucl eada
subenfriada®. En esta region, la temperatura de pared permanece
esencialmente constante a unos cuantos grades arriba de la
temperatura de saturacién, mientras que la temperatura de la masa
global de liquido se va elevando hasta alcanzar la temperatura de
saturacién. La diferencia entre la Lem;;eraLura de saturacién y la
temperatura de la masa del liquido conocida como “grado de
subenfriamiento”, y la cantidad en que la temperatura de pared
excede a la de saturaciodn, se le conoce como ‘grado de
sobrecalentamiento® AT.M.

Lta transicidn entre las regicnes B y C, la region de
ebullicién nucleada subenfriada y la regién de ebullicién nucleada
saturada estia claramente definida desde el punto de wvista
termodinaAmico, ya que es el punteo en el cual el liquido alcanza la
temperatura de saturacién (x=0). Sin embarge cabe mencionar que
aun en este punto puede existir liquido subenfriadeo en el seno del
liquide. :

En las regiones C a la G, la variable caracteriza el

mecanismo de transferencia de calor, es la calidad x del fluido.
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Sea CH{‘L) la'entalpia .la,',entrada del ' tubo

e

“mezela

donde:

Hr =.entalpia de saturacién BTU-lb

Hfg= calor latente de vaporizacidén BTU-lb

en términos de flux de calor y longitud.

x(z) = ; g cz - 2':>

donde Z.= es la longitud de tubo requerida para que el liquido
alcance la entalpia de saturacidén. En la regién O < x < 1 y para
un equilibrio termodinamico X representa el cociente del gasto de
vapor entre el gasto total. Por definicion termodinamica X puede
ser negativo o mayor gque la unidad Cestas consideraciones son
utilizadas a menudo particularmente en publicaciones rusas). Los
valeores negatives © mayores que la unidad no tienen mas
significacién practica que representar que el liquido esta
subenfriado ¥y el vapor sobrecalentado respectivamente. La variable
X es a menudo referida como fracclion de vapor.

A medida que la calidad X aumenta a través de la regidn de
ebullicion nucleada saturada, se alcanza un punto donde se

realiza una transicion fundamental en el mecanismo de la

47



transferencia de calor. El proceso de "ebullicidén’ es reemplazado
por el procesc de 'evaporacidn’. Esta transicion es precedida por
un cambio en el patrén de flujo de burbuja, tapén a flujo anular
Cregiones E y F). En la dltima regidén CF) el espesor de .la
pelicula del liquido sobre la superficie de calentamenio es a
menudo tal gue la conductividad térmica etectiva es suficiente
para prevenir que el liquido sobrecalentado en contacte con la
pared efectue la ebullicioén nucleada.

El calor de la pared de tubo es removide por conveccidn
forzada de la pelicula del liquido a la interfase liquido-vapor,
donde ocurre la evaporacién. Ya que la nucleacién es completamente
suprimida, el proceso de transferencia de calor ya no puade ser
llamada “ebullicién'™. )

La regién adelante de esta transicién es conocida come
regidén de “conveccidn forzada a dos fases”™ (reglones E y F).

En algtin valor critico de la calidad x ocurre la evaporacidn
completa de la pelicula del liquido. Esta transicién es conocida
como secadura” C(dry outd) y es acompaffado por un aumento en la
temperatura de pared en superficies de transferencia con flux de
caler controlado. El a4rea entre el punto de secadura y la
transicién a “vapor saturado seco"” Cregién H) ha sido denominada
como regién deficiente del liquido Cregidn G). Esta condicidn de
secado a menudo pone un limite efectivo en la cantidad maxima
permisible a evaporarse dentra de un tubo a un flux de calor dado,
y es extremadamente importante en el disefo, de evaporadores,

calderas, reactores. etc.

I.4.4.2 Coeficientes en la Ebullicidn con Flujo

La figura I.4.4.2 muestra Ccurva i, linea solidad la
variacion del coeficiente de transferencia a lo largo del tubo,
para las mismas condiciones presentadas en la figura I.4.4.1. En
dichos diagramas se puede eb.servar lo siguiente: En la region de
conveccidn sin cambio de fase, el coeficiente es relativamente
constante, cambiando ligeramente debide a la influencia de la
temperatura sobre las propiedades fisicas del liquido. Al pasar a

la regiedn de ebullicidn nucleada subenfriada, el coeficiente
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aumenta linealmente con la longitud del tubo hasta el punto X = O.
Una vez establecida la regién de ebullicién nucleada saturada el
coeficiente permanece constante., y en consecuencia la diferencia
de temperaturas pared-fluideo. La regidén de convecclidén a dos fases
se caracteriza por un aumento en el coeficiente al incrementarse
la longitud y la calidad X del fluido. En el punto de secadura el
coeficiente disminuye repentinamente desde un valor elevado
Ccorrespondiente a la conveccién a dos fasesd) bhasta un valor
cercanc al equivalente a conveccidn sin camblio de fase de vapor
seco. En la regidén deficente del liquide a medida que aumenta la
calidad X del fluido, aumenta la velocidad del vapor y por
consecuencla el coeficiente, hasta alcanzar la regién de vapor sin
cambio de fase CX > 1), donde el coeficiente toma el valor tipico
de este mecanismo de transferencia de calor.

1.4.4.3 Curva de Ebullicidn con Flujo

El caso desarrollado anteriormente se cumple cuando
se Ltiene un flux de calor relativamente bajo; por lo tanto, ahora
se planteara la situacién cuando se incrementa progresivamente ol
flux de calor, considerando constante el gasto del liguido. La
figura 1.4.4.2 muestra el coeficiente de transferencia de calor
contra la calidad X del fluido teniendoc como paramentro el
incremento en el flux de calor. La figura I.4.4.3 muestra los
mecanismos de transferencia de calor sobre un “mapa de
ebullicion”, en la que se tiene graficado el flux de calor contra
la calidad X del fluido. La linea (i) representa las condiciocnes
mostradas en la figura I.4.4.1 (bajo flux de calor). La linea Ciid
muestra la influencia del incremento del flux de calor, en donde
se observa la aparicién temprana del régimen de ebullicion
subenfriada, en relacién al caso con flux de calor menor, y que el
coeficiente en la regién de ebullicidn nucleada es mayor y casi no
es afectado por el mecanismo de conveccion a dos fases. La linea
€iiid muestra la influencia de un mayor incremento en el flux de
caleor; la ebullicién subenfriada aparece con mayor anticipacién y
el coeficlente de ebullicidn nucleada alcanza un valor superior al
del caso anterior. A este valor del flux de calor no se presenta

la conveccidén a dos fases, ya que cuando se esta realizando 1la
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nucleacidén con el consiguiente incremento en la calidad X. se
presenta um marcado deteriore del proceso de enfriamlencc; esta
transicién esencia similar a la que ccurre cuando se excede el
flux maximo en la ebullicidn .sin flujo,. y. se. le denomina
“desprendimiento de la ebullicién nucleada' CDEN).

El mecanismo de transferencia de calor bajo condiciones en
las que se ha excedido el flux de calor eritico CDEN © secadurad
os dependiente de las condicones iniclales; esto es si el procaso
inicial fue ebullicidn o evaporacién. Para el primer caso, despues
del DEN se alcanza la regién “deticiente del liquido”, y de
ebullicién de pelicula para el segundo.

En las figuras 1.4.4.2 y 1.4.4.3 puede verse que posteriores
incrementos en el flusx de calor Ccurvas Vi 9 Viid
ocasiona la presencia de DEN en la regién subenfriada con la
regiéon saturada totalmente ocupada por la ebullicidén de pelicula y
posteriormente por la regisén deficiente de liquido

Cabe aclarar que los procesos de "DEN y secadura”™ son dos
mecanismos separados y diferentes. que se caracterizan por causar
un aumento repentino en la temperatura cuando se tiene una
situacién de flux de calor controlade Ccalentamiento eléctricod,
por le que son comunmente confundidas con el concepte de
“quemadura’. Por lo tanto es necesario hacer una distincién entre
el punto exacto en que se inicia el aumente repentinoc de la
temperatura de la superficie y el punto en que la superficie se
funde o se rompe. El término "flux de calor critico” se usa para
denotar el primer caso y se usa en general para los procesos de:
DEN C(subenfriadad, DEN (saturada) y secadura (el término secadura
se utiliza para implicar que la desaparicidn de la pelicula del
liquido es la causa de la condicidn de flux criticed. A la falla
fisica de la superficie de calentamiente “quemadura" y el flux de
calor que causa esta condicién se le llama “flux de quemadura®™
CBurnout Heat Fluxd. Esta situacidn se ilustra en la figura
I.4.4.3. Cuando se tiene un flux relativamente alto se inicia la
ebullicién de pelicula en la region subenfriada y el flux de calor
critico se manifiesta .con diferencias de temperatura

extremadamente altas que estan asociadas a leos bajos coeficientes
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de esta region, por lo que el flux de calor para la presencia del
DEN es a menudo idéntico al de quemadura. Sin embargo, este no es
el caso en la regién deficiente del liquide donde se tienen
mayores coeficientes e inferiores fluxes de calor criticos, por lo
que el flux de quemadura es mucho mis grande que el flux critico
de esta regidén.

I.4.4.4 Ebullicién con Flujo en Tubos Horizontales

Los patrones de flujo que se presentan durante la
generacién de vapor en tubos horizontales son influenciados por la
desviacién del equilibrio termodinaAmico e hidrodinamico, al igual
que en tubos verticales. Sin embargo, la distribucién asimétrica y
la estratificacidén de las fases introduce complicaciones
adicionales. La figura I.4.4.4 muestra una representacion
esquematica de un tubo horizontal calentade con un flux de calor
bajo y uniforme, donde se alimenta wun liquide subenfriade a
velocidad relativamente baja Cmenor a un metro por segunde). Les
puntos importantes a considerar en este caso son: La posibilidad
del secado y remojado intermitente de la pared del tuboc en el
patrén de flujo "onda™ y el socado progresive de la misma a lo
largo del flujo anular. A medida que la velocidad de alimentacidén
del fluido se aumenta, la Influencia de la gravedad es menos
marcada, la distribucién de fases se vuelve mas simétrica y la
formacion de los patrones de flujo tiende a parecerse a la de los
tubos verticales.

I.4.4.5 Correlaciones para la Ebullicién con Flujo

La ebullicion con flujo en fluldos saturados puede
presentar dos mecanismos de transferencia de calor; la ebullicién
nucleada, y la conveccidén a dos fases.

El mecanismo de ebullicidn nucleada es el mismo para
la ebullicién sin flujo y con flujo, ya que Unicamente esta en
funcién del caracter microscédpico de la superficie y no de la
geometria macroscopica del equipo.
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crecalentamrento @9 la pared. necesari para vencear- las tuerzas

de la v

En este caso.

1en . supert:zial v producir burputas,
generalmente se presenta tlulw anular, evaporandese ligquido en 1a
interrase entre el sSeno de vapor ven el :ekm.ro; del tubod ¥ la
pelicula anular del liquido en la  pared. La cqr?elauion tipica

p3ara este macanismo es iz propuesta.por’ Dengler’ y addoms:

Donde H es el cce‘:‘ﬁci‘em.é‘"dle /.\..\q'\.:i‘dlo‘.‘si'nj cambio de rase

para el ‘flutde total,.y X. ssiel pardmetro de Martinelli.

T

Dado que el mecanismo de cenveccion a dos fases puede ser el

dominante, solo s1 el valor del coeficiente Hd‘ es ma:/or que el de
ebuilicion nucleada, se autodefine 2l médtodo para la estimacion
del coeficiente de ebullicién con flujo.

©®  chen propone una correlacrén que cubre ambos mecanismos. la
region de ebullicisn nucleada ¥y la regién de conveccion a dos
fases. Esta correlacidn se basa en que ‘ambos mecanismos ocurren en
algun grado sobre el rango enterc de la correlacidn y que la
contribucidn de ambos mecanismos es aditiva.

Donde H.i es el coeficiente de ebullicién. HEN s  la

contribucion de la ebullicién nucleada. vy Hdl es la contribucion
de vida a la conveccien a dos fases, que puede ser representada
por una ecuacion del tipe de Dittus-Boelter multiplicaca por un
parauetro “Fr.

H, =0.023 x Re™ % % pr* x
L 1 9

af *F




HEN

Chen derine un factor de. suprecidn como'la relacion del

al “sobrecalentamiento -de’ la

‘sobrecalentamiento promedio (AT.J o
pared. Para flujos pequefios "S" tendera ailly para grandes flujos
“S"-se aproximara a cero. o ;

I.4.5 Ebullicién sin Flujo en Bancos de Tubos

1.4.5.1 Curvas de Ebullicion
Las diferencias en comportamtentao entre un solo

tubo ¥ un haz de tubos no han sido cuantitativamente definitivas.
No obstante, en forma gdgeneral y cualjtativa éstas han sido
consistentes con las pruebas realizadas, y se puede sintetizar
objetivamente en la figura I1.4.5.1, © de la siguiente manera:

1.~ La pendiente vy la forma general de la curva de
ebullicion de un bancs de tubos es mas o menos la misma que para
los tubos solos. a excepcidén del pico maXumo que es mas plano para
los primeros.

2.- Abajo del flux maximo, la transferencia de calor para
una aT dada. en todos los equl pos estudiados, fue

considerablemente mayor que la calculada por los metodos actuales.
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3.,- El flux maximo y ta AT critica para bancos de tubos
fueron considerablemente menores que para un solo tubo, en todas
las unidades probadas. El primero depende considerablemente de la
geometria del equipo.

I.4.5.2 Efecto de Mezclas de Multicomponentes
El efecto de la composicién de la mezcla sobre la

vaporizacién ha sido objeto de grandes controversias; sin embarge,
los numer osos estudios realizados concuerdan en .que los
coeficlentes que se obtlenen son mencres cque cuando se vaperiza
por separade para cada uno de los componentes; bajo las nismas
condiciones. Para plantear los probleamas que present..an. se
clasificaran las mezclas en tres grupos:

1.- Componentes esencialmente pureos que vaporizan a una
temperatura casi constante.

2.~ Mezclas de pequelio range de ebullicién CRED, vaporizandoe
con una rango de temperaturas que es pequefioc comparado a la
diferencia de temperaturas entre el medio de calentamiento y el
fluido en ebullicidn CRE < AT/4).

2.~ Mezclas con un amplio rango de wbullicién en las que el
rango de temperaturas es grande, en comparacidn con la diferencia
de temperaturas CRE > AT-4J.

La ebullicién de componentes puros ofrece ralativamente
pocas dificultades debido a la naturaleza de la sustancla, dado
que la vaporizacién es casi isotérmica a menos que exista una
calda de presién excesiva Cla cual debe evitarse en lo posible).
Un efecto que puede ser de alguna consideracidén y que comunmente
no se toma en cuenta esti representado graficamente en la figura
I.4.8.2, donde se muestran los perfiles de temperatura y
coeficientes en un rehervidor tipo Kettle que wutiliza vapor
condensade como medio de calentamiento.

El problema se puede presentar en el extremo del equipo por
donde se alimenta el vapor., debido a que en este punto el

coeficliente de condensacién y el flux de calor alcanzan su valer

56



maximo, pudiendo este Ultimo estar por encima del flux maximo ¥y
ércvccar la ebullicién de pelicula, la cual se puede propagar al
resto del equipe, estableciendose un incrustamiento acelerado.
Este problema se puede presentar no tan solo con la condensacidén
de vapor, sino tambien en el enfriamiento de liquidos y gases.

Las mezclas de amplio range de ebullicién son las que
representan mayores problemas en el disefo de rehervidores, siendo
su efecto bastante similar tanto para un haz de tubos come para
uno solo. El problema se debe en gran parte al hecho de que la AT
total entre la temperatura de pared y la del seno del fluido no es
la AT efectiva para la transferencia de calor. Se especula que la
AT real depende de la temperatura de equilibric Te del fluido a
una concentracién cercana a la pared del fluide, en vez de la
temperatura de vaporizacidén del seno del fluido. Las relaciones
para la transferencia de calor entre la ATb aparente ¥y la AT
efectiva se ilustran en la figura I.4.5.3.

Actualmente no se ha desarrollado un método generalizado de
disefo con esta inovacién debido a que la determinacién de la
concentracion efectiva de la pared del tubo se deba obtener de la
selucidén simultanea de ecuaciones de balance de calor y de masa,
entre el liquide en 1a velocidad de la pared y el senoc del fluido,
lo cual es dificil de llevar a cabo para muchos fluidos. En la
figura 1.4.8.4 se muestra un ejemplo tipico del comportamiento de
mezclas con rango de ebullicién CRED.

En adicidén a los problemas mencionados, las mediciones de
temperatura del seno del liquide a lo large del haz de tubos
indican que para mezclas con amplio rango de ebullicidén, toma
lugar una seveara distorsidén del perfil longitudinal de
temperaturas. Un caso tipico se ilustra en la figura I.4.5.5 para
una mezcla pentano-paraxil-paraxileno con un flux de calor de
14200 BTU/hrt‘t.zy una prestén de 65 psia.

En base al perfil anterior, se puede explicar lo que sucede
en un vaporizador harizontal como si: En la parte mas caliente del

rehervidor, es decir. en la que se alimenta el medio calefactor se
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vapcrz‘:a 1nmediatamente upa gran cantidad de componentes ligeros,
provocando un lx1qreh|enno entla temperatura’ del isenoael rUlurdo!
debido  al ‘aumeyn'.o', en conEenLracxggn de "1os cuamponentes  pesados.
Produciendose ‘a lo l.argo‘ del’ equipo vapores  con. diferente
temperatura; en.un ,e‘xv.remu‘vaprcrves Irios que arrastran un l.\qudo
con..mayor, concentracion en componentes ligeros " v ~en el dtro
vaperes -mas’ calientes. vy pesados. Ccon liguide arrastradod.’ gque
rfinalmente se. mezclan entre s1 para toumar una temperatura tinal
que - es menor que la maxima temperatura del seno del liquido. El
resultado neto es que ta AT total, come generalmente se' define
para disefio, puede ser considerablemente mayor que la AT real del
equipo. ’

El disefio de equipos de ebullicion sin x"lujo con rn\ezcla;s de
amplie intervale de ebullicion y con vaporizaciones elevadas puede
ocasionar que la diferencia de temperaturas entre la pared y ol
seno del liquido se reduzca a un valor tal que cese la nucleacién
y que la transferencia de calor sea por conveccisn natural sin
cambio de fase. El unico procedimlento seguro para este caso, es
vaporizar una fraccién tal, que el punto de ebullicidn del liquido
remanaente en la mezcla sea al menos 10°F abajo de la temperatura

de pared.

I’.4.5.3 Efecto de la Vecindad de los Tubos en un Haz

Uno de los mas importantes problemas para el
disedador de vaporizadores. que no ha sido resuelto todavia, es el
aefecto de la geometria de un banco de tubos sobr’e la eficiencia de
ebullicion. La poca informacion publicada al respecto ha sido
bastante contradictoria. por lo cual solo se hara una presentacion
de la mas importante.
uz En 1938 Comley y Abboutt vaporizaron agua con un solo tubo y
posteriormente en un evaporador de B0 tubos, concluyendo que ni el
ceoericiente de transferencia, ni el tlux maximo fueron
considerablemente aceptados.pcr l1a vecindad de los tubos. Por
otra parte, Kern, en base a una limitada experiencia industrial
con pequefios bancos de tubos, y probablemente con incrustamientos

indeterminados, sugiric qua un coelficiente  de 300 BTU.hr ro%F
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c o max‘x'mv::. ¥ un rlux de calor maxims de 12000 BTU-hr %
deberian ser- repsetados para cucrir una posible ineficiencia en la
ebullicion debldo al. bloqueo de vapor. Palen y'TaboreL'u’anenLan
poner ‘las ‘restricciones de Kern sobre una base mas sistematica.
comparando diferentes arreglos de tubos y geometrias de bancos de
“fubos con datos obtenidos de umdades industriales, dando por
resultado disefios mas reales. Sin embargof debxdo,alla;pequeﬁar
santidad de datos obtenidos. y al conocimiento aproximado de la
resistencra del incrustamiento voa del coel fciente de
condensacion, su relacion fue algo especulativa. Por ultimo. Palen’
vy Small"®
maximo que resulté ser una razonable aproximacion, pero . tambien

propusieron un metede para calcular el flux de calor

muy conservadora.

Aun cuando algunos métodos actuales de disefio ‘aplican un
castigo., tanto al coeficiente de ebullicidén como al flux maxime
para considerar el efecto del bloqueo del vapor en los tubos,
axisten datos de pequefios bancos con pocas hileras de tubos que
indican que la circulacidén adicional y turbulencia causada por las
burbujas producidas en los tubos inferiores puede aumentar
considerablemente el coeficiente, aun por encima del coeficiente
de un solo tubo de tal forma que en lugar de disminuir el
coeficiente, se deberia aplicar un factor para incrementarlo.,

Pese a la incertidumbre que plantea toda esta informacidn,
se reconoce que los valores del flux de calor tipicamente usados
en la industria para el disefic de rehervidores son de un orden de
magni tud abajo del flux de calor mAaXi mo reportadaos
consistentemente para un sele tube. y que postericres intentos
para dismnuir las actuales impresicicnes con analisis mas
sofisticados de los procesos de ebullicion no serian en general
justificables.



I.4.5.4 Efectos de Superficie
I.4.5.4.1 Tubos Comerciales /. e : ‘ :
Las’ Snves'.igaciones 3 en. superficies
elementales mostraron que un aumenLc en ila: densxdad en los sitios
de nucleacion tiende a desplazar la curva de ebullicién hacia una
AT menor con el mismo flux. =" 7UW. 07 =
Para provar los efectos de superficie en bancos de Lubos, se
ha experimentado con diversos maberiaies. en rangos de operacidn
comunes, observahdose que este factor es mucho menos apreciable en
bancos de tubos que en tubos soles. La figura I.4.5.6 compara la
operacion de traes rehervidores tipo Kettle con tubos de' acero al
carbdn, acero con incrustaciones. y 80-10 cobre-niquel (todos mas
© menos con la misma conductividad térmical., La dnica tendencia
consistente se observé para una AT meneor de 10°F Yy un ‘flux de
calor manor de 10,000 BTU/hr ft, el acero inecrustado predujo
coeficientes considerablemante mayores que las otras dos unidades.
Esto se debe probablemente a la generacién de sitios de nucleacidn
por el incrustamiento, los cuales se observaron unicamente en un
rango pequefo de la AT. donde la nucleacidn es el mecanismo
controlante de la transferencia de calor., La similitud en el
comportamieonto de las diferentes superficies, puede ser atribuida
a los siguientes factores:

1.~ Similitud en la microestruchura de las superficies
comerciales. Como se menciond anteriormente, para el caso de un
sole tubo, las diferentes superficies sin tratamiento especial a
menudo tienen propiedades similares para la nucleacién.

Se supone que esto se debe a la presencia de una amplia
variedad de tamafios de los sitios de nucleacion.

Aun en rangos bajos de AT. el comportamiento del acero al
carbon y el cupre-niquel fue casi el mismo.

2.- Contribucién de otras resistenclias. A mayores aT
las resistencias en la pared del tubo y en el lado de la
condensacién se vuelven sxgylricativas. disminuyendo los efectos
de la superficie en el comportamiento total del equipo

3.~ Contribuciédn de los mecanismos de conveccieon. La
rugosidad microscopica de la superficie afecta principalmente las
caracteristicas de nucleacion de la misma, las cuales solo tienen
efecto on el mecanismo de la ebullicidén nucleada. Sin embargo. la

ebullicidn en bancos de tubos es también dependiente del mecanismo
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de convecclon a dos fases que es muy 'poco afectado por el tipo.de
superficie ' -de Lal sforma que el efect,c sobre el coericiante

combi nado es menos marcada en:-un banco de t,ubos Que .en un. solo
tubol i

La ccmparacién de .los dat.os obtenidos con’ las superﬁ.cies

probadas indican- que en’ la ausencia’ e‘ severas condiciones de

'anrustamiento. Y uLili‘ ando : tuboes:come ciales. se ‘puede obtener

una. . aprox!. macidn. adecuada de rehervidores sin

x;_ecurrir a superficies. especiales

I1.4.5.4.2 Tubes Especi#la#.

Las -superficies con preparacidén especial para
incrementar los sitios de nucleacidn crean el efecto de requerir
una AT menor, para un flux dade. Esto se ha observado en tubos a
los cuales se les ha depositado particulas de metal muy poroso,
logrande un incremente significative en la transferencia de calor
para fluidos puros dentro de clertos rangos. El! incremente en la
transferencia de calor para una superficie particular es, sin
embargo, muy sensible a las propiedades del fluido, presién,
ensuciamiento ¥y a la relacién de los coeficientes interno y
externo del equipo.

Un ejemplo de una buena y mala aplicacién de este tipo de
superficies se nmuestra en la figura 1.4.85.7, que representa los
resultados obtenidos al vaporizar tanto hidrocarburos aromiticos
en condiciones de vacio, como hidrocarburos de cadena recta a 100
psia, con tubos lisos y mejorades. Como se puede observar, en un
caso se nota una mejoria significativa, mientras que en el otro no
tiene ninguna influencia. Para mezclas de hidrocarbureos se
observé mucho menor influencia. debido probablemente a 1la
distribucién de tamafios de los sitios de nucleacidn, ya que
clertos tamafios en especial pueden mostrar diferentes
caracteristicas para varios fluidos, Por lo tanto., se debe
realizar una evaluacién cuidacdusa cuando se desee utilizar este

tipo de superficie.
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1.4.5.4.3 Tubos A.lepa;lcs‘

: YiLa ;N.gu’ra’I:.At.S.E muestra el flux de calor ¥
carga termica © por: LuBc como  una funcién- de 1la AT total 'para
hidrocarburos’  comunes en: tubos. de 378 de pulgada planos vy
liéeramentq aletados con 19 aletas por pulgada. A AT bajas, donde
la‘ resistencia de la ebullicion es suficientemente alta para ser
sl‘gnlfica‘t’iva. los tubos aletados produjeron aproximadamente el
mismo flux Cen base a la superficie exterior a una AT total dadad
como los tubas lisos. Dado que el 4area exterior de los tubos
aletados es 2.4 veces la de los tubos lisos, esto significa una
ventaja considerable, en carga producida por tubo a AT bajas.

Cuando la AT aumenta, el incremente en el coericiente de
ebullicién provoca que dicha resistencia se vuelva insignificante
con respecto a la de la condensacion y a la de pared, perdiendose
la ventaja de los tubos aletados. Es lnteresante mencionar que en
punte de flux maximo, los bancos de tubos aletades producen cargas

térmicas por tubo ligeramente mayores que los tubos planos.

1.4.8.9 Correlaciones para la Ebullicidén sin Flujo
1.4.5.5.1 Flux Maximo

En el disefio de equipos de ebullicibén es
extremadamente importante determinar para las condicicnes de
proceso establecidas, los limites de cada =zona de la curva de
ebullicien; es decir, la AT minima en que se inicia la ebullicién
nucleada, y la AT critica donde se inicia la transicién a
ebullicién de pelicula, con el {‘\in de aplicarl las correlaciones
correspondientes a cada caso. El limite inferior de aplicabilidad
de las correlaciones de ebullicioén nucleada es de 0.1 a 0.2 del
flux maximo y depende de la magnitud de la conveccidn libre del
liquido; por lo tanto, el mejor método para determinar este punto
consiste en graficar dos curvas: Una de "h" contra AT para
conveccién natural, la otra de '"h" contra AT para ebullicion
nucleada. La interseccion de estas dos curvas puede considerarse
como el limite inferior de aplicabilidad de dichas correlaciones.
El limite superior Cflux maxi mad se puede establecer
aproximadamente C(a falta de valores experimentales) por medio de

las correlaciones existentes, entre las que Se encuentra la
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. . R M - B o
eeuacion -de | Kutateladze-Zuber. ' que ha ‘side’ aceptada -en forma

unanime como 'la mas.recomendable para hidrocarburos.

I.4.5.5.2 Coeficientes de Ebullicién Nucleada

i Actualmente no existen en 1la lltarétura abierta
alguna'Eorrelacion generalizada, para el coeficiente de ebullicion
eﬁ un solo tubo, que no esté sujeta a errores de * S0% o mas.
siendo el error mayor para mezclas de multicomponentes con amplio
- rango de ebullicion. Por esta razon, para aplicacicnes criticas se
deben utilizar valores experimentales. Los coericientes de
ebullicién experimentales se pueden generalmente correlacionar
como una funcion de ATb por una linea recta en papel logarfitmico.
Esto rsulta en una ecuacién de la forma h = m (ATBD""'. donde i v
n son constantes para una presion, fluide y superticie dada.

Estas constantes han sido determinadas para algunos luides
¥y mezclas peoro no son de mucha utilidad, ya que se han realizadoe
para un numero muy limitado de condiciones de operacidn.

De la gran cantidad de correlaciones que han aparecido en la
literatura en los tltimos 10 afos, unicamente 3 han tenido mayvor
aceptaciédn en la industria del petroleo; estas ecuacicohes son las

de Gilmour. McNelly y Mostinsky , 194748

Gilmour: Esta ecuacidén es simple y a demostrado tener mayor
aproximacion en funcién de la AT. La forma original de esta
correlacison fue mejorada por medico de la regresion de datos
obtenidos en aplicaciones industriales. Sin embargo, debido a lo

limitado de estos datos, su uso gueda restringido a hidrocarbures



con T > B0O°R: "Las desviaciones qe presenta son 'de + BO% y = 30%

) H =ax1 07 uescel 2RO %2 72,0 By g ang a0 4250 14400-P>™

donde:

McNelly: La deduccién de esta ecuacidén se basa en la
suposicién de. que la resistencia principal para la transferencia
de calor se encuentra en una delgada capa. del liquido adyacente a
la superficie de calentamiento, cuya turbulencia es causada per la
rapida formacién de las burbujas de vapor. .Para hidrocarburos.
esta correlacion ha dado resultados razonables con una desviacién
+ 50% y -~ 40%.

. a1 o, 99
O, 9
H = 0.285 % CS » W » La4PRy .i_i
: AN o P,

v

Mostinsky: Esta correlacién predice los resultados mas
consistentes, y se considera la mejor ecuacidén generalizada con
que se cuenta en la literatura actualmente. No obstante que es
relativamente simple en su forma, predijo mejores coeficientes que

cualquier otra ecuacién basada en las propiedades del fluido.

He = 0.00858 % CP™" ™ » cQad®? x [ 1.8CPPd? ' + 4cPPot?
+ 10CP P

Chichelli y Bonilla: Los autores presentan una correlacidén
para estimar el coeficiente de @ebullicidn nucleada para
hidrocarburos puros a un flux de 70.000 BTU- hr N.z. la pendiente
"S" de la linea que pasa por el punto de 70,000 BTU-hr N.z puede
ser aproximada por la siguiente relacidn:

h'= 5400 ® P2 %

s=%.§2__1
P.SG
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El. procedimiento ‘para;estimar:

para hi droc’arbl‘njosr pu
1.~ Caleular’ h :
. este punto. AT

s’ el

.1a constante:K'deila:

4.~ "Cral.culabr: el':Acdeyijc‘.t'ente :

K'CAY,

equi p,o.' y-ho=

'I.4.5.5.3 Ebullicien de Pelicula :

La‘ ebullicién de pelicula “no ha* sido -
“extensivamente utilizada con fines industriales, debido a que los
coeficientes de ebullicidn caracteristicos de este reégimen son
bajos, y por que acarrea severos problemas de incrustamiento a los
equipos que trabajan en esta zona ya que generalmente el material
incrustado no se puede disolver o lavar con los liquidos que
comunmente se utilizan para este fin. Tambien se presenta la
posibilidad de una degradacidén térmica de les componentes por la
elevada temperatura de la superficie.

En general es indeseable operar en este reégimen, pero
para los casos que son inevitables se puede disefiar y trabajar en
él. Para asegurar que los equipos van a operar bajo estas
condiciones es necesario tener un flux de calor superior a un flus
minimo de la ebullicidén de pelicula. Zuber fue el primero en
derivar una expresién con este fin, presentande la forma
sigulente:

q,,. = 0.1308 A g,

min

oo -~ P29 9, ]'“

<o, = PO

Todas las correlaciones que se han desarrollado en este
campo son de caracter puramente experimental, y realizadas por lo
tanto bajo condiciones muy especificas.

f.a primera descripcidn analitica de la ebullicién estable de
pelicula fue presentada por Bromley., y se basé inicialmente en las
siguientes suposiciones:
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1.~ Existe una delgada pelicula de vapor  separando la
- superficie calefactora y el liquido. La transferencia de calor a
través de la pelicula se realiza por conduccidén y radiacién.

2.~ El calor latente es la contribucién a la transferencia
de calor y la energla cineética del vapor despreciable.

3.~ Las propiedades fisicas pueden ser evaluadas al valor
promedio aritmético de la temperatura de pelicula, es decir T‘ =
CTV + T-m)/a y que esta temperatura promedio es constante en la

superficie calefactora.

Utilizando estas suposiciones y con la solucién de ‘la
ecuacidn diferencial de la transferencia de calor per conduccioén,
se establece la correlaci®n del cceficiente de transferencia de

calor:

B 0. 25
H_ = 0.820 L el T
P : M Do ATb

I.4.8 Métodos de Diseiio
I1.4.6.1 Ebullieidn sin Flujo

El método para calcular los. equipos de
ebullicidén podria ser el uso directo de las correlaciones
presentadas anteriormente. sin embargo, por medio de pruebas
realizadas en plantas industriales, se observd que el usc de
coeficientes de ebullicidn no corregidos para mezclas de
multicomponentes ocasiond escasez de area en todas las unidades
probadas, oscilando ésta entre 50 y 2850 %.

As{ mismo, se comprobd que estas diferencias no se deblan en
ningun grado sustancial a problemas de incrustamiento, ya que las
unidades estaban baslicamente limpias, cul pando de estas
discrepancias al bloquec del vapor.

Por leo tanto, mientras el mecanismo de este proceso no se ha

entendido totalmente, se puede postular lo siguiente:

1.- La disminucién del. coeficliente de ebullicién aumentara

con la cantidad de vapor que pasa’ por cualquier tubo.
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2.+ La ef lciencla de una hilera vertxcal de tubos seria una
funcion inversa del numero de tubosy Q,ambién del coeficiente de
un solo tubo. -

3.-EL blogquec mut.uo ent.re dos (.ubos adyacentes aumenta al
disminuir el pi'.ch

: 4.~ La salida del vapor del equipe se retardara mas alla de
la velocidad natural de escape, . y: ‘el bloqueo aumentara
rapidamente si se disminuye ! claro entre. los tubos mas de un
cierto limite critico.

La explicaciédn de estos efectos sobre una base analitica ha
sido extremadamente dificil. Actualmente existen dos tipos de
métodos que consideran los efectos del vapor; uno de ellos es el
método de Kern, el cual aplica restricciones en el disefio de los
'equipos en base a la experiencia sobre los mismos. El otro tipo de
método utiliza modelos semiempiricos., trabajando mas o menos con
las mismas bases del método anterior. En esta clasificacidn se
cuentan el motode de Palen-Small y el de Gilmour, siende mas
comercial el primero.

Método de Kern

Donald Q. Kern, con el fin de considerar el posible blogueo
del wvapor, considera una forma simple de calculo gque produce en
forma consistente disefos en forma segura, Para ello recomienda
restringir el coeficiente de ebullicion a 300 BTU-hr £L%°F, Todas
las unidades disefladas con este método han mostrado un sobredisefio
de hasta 140% . con un promedio del 61%. Este método no considera
los efectos de la geometria ni el tamafio del haz, ya que el uso de
un coeficiente de ebullicidn maximo cubre también estos efectos,
dado que a fluxes elevados se incrementa el bloqueo del vapor.

Para unidades en operacién, los coeficisantes calculados con
correlaciones fueron de SO08 a 4810, mientras que los observados
estuvieron entre 246 y 920. Por lo tanto se puede concluir que en
vista de la simplicidad del método y los margenes de seguridad que
normalmente se requieren, estos valores estan en conjuncidén con el
método de Kern. Sin embargo, se debe tener presente que dicho

metodo es conservador en proporcidén directa a la presién de
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operacidn, . y . .por consaduencia "opLir‘nllst.’S ! b3135r presicones,

aspecialmente en condiciones de vac{b.
Método de Gilmour L

Gilmour fue el primero e’n‘t.};’at,'aryde, [ sidevr_ar‘ las' efectos
de la geometria de un haz -de ',Q, .t P
semiempirico con la ecua:ioﬁ que sé m

H. =h CN'vj-o.ms*
Donde er es el numero de tubos en’la hilera vertical del haz. Ve
es la velocidad superficial del: vapor. -J.. W. Palen y J. J. Taborek
establecieron que este arbitrario factor qe vaper podia ser
mejorado utilizando la relacion v, /v, donde Ve puede ser
calecualado por:

Ve = Qo 7 A e,
donde Dpax = obtiene con la correlacidén de Zuber. Las pruebas
reportadas en la literatura muestran que el método no fue
suficientemente bueno, yYa que produjo disefos escasos de
superficies de transferencia. De cualquier forma, esta propesicion
establece un firme camino a seguir a futuro,
Método de Palen-Small

En base a una combinacién de anailisis estadisticoe y a
consideraciones practicas, los autores obtuvieron la siguiente
correlacidn como un factor de correccidn al coeficiente de

ebullicion Clos autores selecciocnaron la ec. de McNellyd.
a =4.2 %1076 - 0.24 i b =1.78 + Iln (1 /erD

a b

BCF = 0.714 CP, - DO C¢1 ~» N 2>
t (-] [

donde BCF <0.5 y G es la r;nsa velocidad del vapor atravées del
espacio entre tubos Cpt - dd definida como:

G=(OD“U.'*AD/(PI-D‘_>
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Los resultados obtenidos presentan una: 4bue'n‘a. .aproximacion

con errores de +30% como maxi m§ HEEY

;SF}:;nedio.
Consecuentemente si se utiliza estalcorrel

u actor de
seguridad  sobre el Area -total: ‘controla el
coelficiente de ebulliciénd, 'y

significativa de

ext.raﬁcl acion
x{{._é métode - se

puede recomendar para uso general.!

I.4.6.2 Ebullicien con flujo TR

J. Fair propone un método de calcéulo para‘ el disefic de

termosifones verticales. Su método se basa en’los’ mecanismos. de

ebullicién nucleada y de conveccidn a dos fases. que se praesentan
en forma simultianea y en paralelo.

He = o % Hen + B % Hdf

Donde a y B son funciones estimadas que dependen de las
magnitudes relativas de AT, masa velocidad y sobre un patrén de
flujo a dos fases.

I.4.7 Métedo de disefo propuesto.

Si el liquido que va a vaporizarse es una mezcla de cierto
numerc de componentes miscibles, no ebullira isotérmicamente, sinc
que se tendrd un punto de ebullicidén inicial (temperatura del
punto de burbujal y una temperatura de ebullicién final Cpunto de
rocfod en la cudl la ultima particula se vaporiza. A medida que
los compuestos velatiles entran en fase vapor la temperatura de
ebullicién del liquido residual aumenta. Esto significa que hay un
rango de temperatura a travées del cual tiene lugar la ebullicidn,
Yy que a mayor porcentaje de liquide total vaporizade la
temperatura do salida estard maAs cercana al punto de rocio de la
mezcla.

Debido al rango de ebullicion, deben absorberse
simultaneamente el calor latente y el calor sensible a medida que
el liquido se desplaZza a través del vaporizader, de manera que

pasa por todo el range de temperaturas de ebullicidn . Por lo
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tanto, es»yimperka.'.xvo que el zoaficiente total de ebullicion ‘este

balanceads péra’- fas cargas termicas sensibles ¥ latentes

‘Lp'dlv.tduales“, ‘5‘.\.1{1{" embargo, ‘el procedimiento difiere del bal anceo !
der'qugs'isuéeéivéé -Cprecalentamiento-vaperizaciond, ya que tanto
él ':a'fen”amxérhwto‘ s;-ns:.‘bliéi cono la“ebullicion tienen lugar en e},
misme s rahgo ide :; Lep’!peréﬂ.ura Sy er;v la 'msma ‘superficie.’ El

coeliciente bal anceads puede obtenerse como sigue:

Calor sensible: 5
Calor:latente:: i 1 Ax»;AT = Q}‘/ h)\
Coef'iciente balanceado: h = Q. (Q’/h' + Q7h, 2

I.4.7.1 Flux Maximo.

Ha sido practica comun diseMar los equipos de ebullicisén con
un flux de calor maximo de 12,000 BTU .~ hr rt? En afies recientes,
como ' resultado de una mayor investigacién aplicada al campo
industrial, se ha tomado una posicién mas liberal, aceptando
actualmente fluxes de 25.000 BTU - hr ft? para vaporizacién de
hidrocarburos , con la excepcion de aguallos que vaporizan cerca
de su presisén critica, donde ol limite de 7,000 es recomendable.
Actualmente pueden tomarse como limites superiores los valores
siguientes:

Ebullicion sin flujo. 2
Ebullicidn con flujo..

L0.86 ¥ flux maximo & 25,000 BTU ~ bhr ft
# flux maximo & 35,000 BTU ~ hr rt?
* flux maximo & T0.000 BTU ~ hr tt?
* flux maximo & 45,000 BTU - hr rt?

Agua

Soluciones acuwsas

Es importante tener presente que a mayores Tfluxes, el
ensuciamente puede ser acelerado: y que el desplazamiento del
vapor generado debe ser adecuado. ya que de. .lo contrario ei flux
maximo se puede presentar en fluxes considerablemente menores a

lvs limites mencionados. Por lo tanto. en equipos con  ebullicion



sin flujo se daben uLllJ.Z‘I" arreglo: du Lubos con pu.ch«do 2 1.68
v . la elilmn.:cxén de Lubos para prcpcrclonar llneas de escape al

vapor,. - para fluxes' @ supnriores a: s, OOO. Para equipos con

ebullicidn con xlu_‘o por la. envclvenl.e ‘se deben ut.xl.l.zar' mamparas

con ‘corte ver u ‘cal. ¥y evi Lar espacx os dond pudx er a ‘quuedar’ atrapadoe
“relivapor. i FL nal mente ' se debera. checar: el 1l ux a 1a entrada del
equipo ‘con el objeto de tomar 1as -.onsxderaciones perLLnenLes s1

este excede el valor maximo.

I.4.7.2 Ebulliciédn sin flujo.

Dentro de la ebullicxép sin flu)o estan intercambiadores con
envolvente tipo "K' y los haces de tubos insertados en torres de
fraccionamiento,

En este tipo de equipos la velocidad del liquido sobre la
superficie de transferencia es baja y depende de la diferencia de
temperaturas entre la pared del tubo y la temperatura del seno de
liquido., aunque indudablemente se incrementa por el desplazamiento
de las burbujas que por muche exceden la agitacién derivada por
las corrientes de conveccion natural. Sin embarge, en este tipo de
equipes., la porcidn de calor sensible de la carga térmca se
Supone que Se transfiere por conveccion libre ordinaria.

Para el calcule de la diferencia global de Lemperaturas
ZLMTD) se considera al fluido en la envolvente como i1sotermico Cen
caso de que no lo sead) e lgual a la temperatura de salida del
vapor CFl = 1), o sea: ‘

Para fluido isotérmice dentro de tubos:

LMTD = T -t i F =1 : «t= tubos. e= envolvente)
Para fluidos sin canbio de fase dentro de tubos:
LMTD=CT‘—Tz)/lnCT‘~Llez—LzD: F-.=1

"En base a 'las consideraciones mencionadas se establece el
procedimiento de calculo como sigue:

~1
a



PARA REHERVIDORES TIPO KETILE

A) Vaporizacisn de componentes puros

n = olooesacP 3 ®  com® 7 taacpep %Y

e acPep 9t e
10cP/p ")

8) Vaporizacién de mezclas

SN E Diferencia de temperaturas efectiva, AT,
Como primera aproxdmacién:
AT. = 0.5 % LMID, para condensacién dentro de
tubos.
AT' = 0.7 »* LMID, para enfriamiento de liquidos o

gases dentro de tubos.

2.~ Coeficlente de ebullicién nucleada

h = ho ;1 de acuerdo a paso CAD)
3.- Factor de correccisdn de la presencia de
mul ticomponentes:
F_= @ 0: 013 ¢ zatby R tbs . lemperatura . de. burbuja

4.- Coeficiente de conveccidén libre:
h = 17.18 % AT ©" %7
. ]

5.~ Coeficiente de ebullicién ponderado:

8. - Diferencia de temperaturas efectiva:

u
AT: = — 2 % LMTD
- h



Si: L AT
e

82 Flux masximo del”haz de’ Lubos:

Pitch
[" * W]
o ™ Mo

q q

Hmox.

tmax.
donde: K = 0.359 para pitch cuadrado
= 0.334 para pitch triangular

9. - Flux disponible:

Ay = Ugge, ™ LMD

10, - Comparacién de fluxes:

B >
St: s = Fimax.

ad) Bajar el nivel de temperatura del medio de calentamiento, &
b)Y Diseffar para ebullicidn de pelicula.

Si: qd z Tmax.
ad) Modificar la gecmetria del haz de tubos:

1.~ Aumentar el pitch.
2.~ Aumentar la longitud de tubos Ccon area constanted.

Sis CH < q"m“. entonces se tema’ este valor.
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NOTA: Los Lermoslfones horizont.ales se calcu.\an de la misma

t‘orma con- laa siguiontes modil‘icl\eionesl i

- 1" La LMTD y el F se calculan en la t‘orm- :anvnn:innal de
acuerdo éon el tipo de geometria dela envc:lvanta. B

“i@.— Adicionalmente al calculo ‘del” coel‘icianta de convecclion
libre
liquido, considerando flujo longitudinal. Tomar el mayor -de ambos
coeficientes como “h . ’

ﬁsé debera estimar un cne!‘i:ientn con al flujo total de

I.4.7.3 Ebullicién con Flujo
En base a las consideraciones mencionadas
anteriormente, se puede establecer en forma analoga una secusencia

de calculo para equipos con ebullicidn con flujo.

1.- Calecular el coeficiente sin cambio de fase para el flujo
total de liquido a las condiciones de entrada, ya sea por tubos o
por la envolvente segin sea el caso. Ha

2.~ Calcular el coeficiente de conveccidn a dos fases.

1 o.3
Hy = 3.5 H- [ % ]
XY

3.- Calcular el coeficiente de ebullicién nucleada.

H_, = 0.00858 CPO>% * con [1. 8CPP % *TuacPop 3t Fr10cPoP ;‘°]
&

4.~ Tomar el mayor de Hd‘_ ¥ H:N como coeficiente de
ebullicidn. Si se trata de un componente puro pasar al punto
numero 7. Si es una mezcla continuar con el siguiente punto.

5. - Factor de correccidn por la presencia de

mul ticomponentes.

~0. 0156t _~t )
2 b
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[STA TESIS O DERE
5.~ cosriciente to shuisicion ponersaff 18 DE LA BIBLIOTECH

Q

Y70 < Flux: maximo,

q_[,-=:€0.:73.803 P, cpzecn""_"“ [; - CP/P ]

L
8.~ Flux disponible.

Ay = Yegre, ¥ LMID

9.~ Comparacién de fluxes.
St: A% G

a) Bajar el nivel de ‘temperatura del medio de
calentamiento, o.

b) DiseMar para ebullicién de pelicula.

St 9 ¢ Ypax -

entonces considerar aste valor,



1.5 EVAPORADORES (TIPOS)

I.5.1 Clasificacidn de los Equipos de Vaporizacién.

Un intercambiador para la evaporizacién de agua ©
la concentracidn de una solucién acucsa, es llamado
convencionalmente EVAPORADOR. Si el intercambiador se usa para
suministrar los requerimientos de calor en el fondo de una columna
de destilacion, ya sea que el vapor formado sea vapor de agua o
no, se llama REHERVIDOR. Cuando la vaporizacién no s para los
fines antes mencionados, al intercambiador se le denomina
simplemente VAPORIZADOR. SiL se utiliza para enfriar un fluido, a
una temperatura menor que la que se podria alcanzar con agua
de enfriamiento, mediante la vapor izacidén de un fluido
refrigerante, se le denomina ENFRIADOR VAPORIZADOR CChiller>.

Los intercambliadores con vaporizacién se subdividen a su vez
aen dos ramas: de CIRCULACION FORZADA, cuando cuentan con un
sistema de circulacién externa, tal como una bomba; y en
CIRCULACION NATURAL cuando no tienen dicho sistema. Por ultimo,
estos dos sistemas de circulacion se subdividen en dos partes, en
funcidn del lado de la coraza & por dentro de los tubos.

Los vaporizadores de circulacién forzada no presentan una
caracteristica particular en cuanto al tipo de equipe a utilizar,
ya que la vaporizacidén se puede realizar tanto por lado de tubos
como por lado de la envolvente y en cualquier tipo de
intercambliador de tubec-envolvente. Sin embarge, dentro de los
intercambiadaores vaporizadores de circulacién natural se tienen 4
equipos que tienen una aplicacién muy tipica como rehervidores.
Estos son: el Rehervidor tipo Kettle, el Vertical, @l Horizontal y
el Rehervidor Interno.

REHERVIDOR TIPQ KETTLE.

La unidad tipo Kettle o de banco inundado os un
itercambiador de calor de tubo y coraza, en el cual se alimenta
una corriente caliente por el interior de los tubos para vaporizar
otro fluldo en la parte exterior de los mismos. Esta compuesta por
4 partes: haz de tubos (rectos © en forma de "U"); una coraza del
tipo K (de acuerdo a la nomenclatura del TEMAD que cubre el haz de
tubos; un cabezal de admisién y un cabezal de reterno,
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La coraza tipo K se caracteriza por tener dos dimensiones en
su diametro; una menor, que es propiamenle la envolvente del haz
de tubos y la mayor C(conocida como diametro del Kettle) que
corresponde al diimetro del haz mas un espacio abierto o domo
situade arriba del haz de tubos, con el fin de que el vapor
producido se desplace con una velocidad relativamente baja. y
lograr asi que se desprendan las gotas de liquideo arrastradas por
el .vapor. Dicha separacion es una funcidén de la velocidad de
escape vertical desde la superficie dél liquido y de la velocidad
horizontal paralela a la misma superficie. La velocidad vertical,
¥ la horizontal son inversamente proporcicnales al diidmetro de 1la
coraza; sin embargo, la variable mas importante’ as la
localizacidédn de la boquilla para la salida del vapor, la cual
tiene su posicién éptima en el centro de la '.long.n.ud dels haz de
tubos, debido a que en este punto se requiere el area minima del
domo. Con el objeto de Lener una distribucién adecuada del liquide
a lo largo del equipo, y minimizar el diadmetro del Kettle, se
debera colocar una boquilla de entrada y otra de salida por cada
10 ft. de longitud de tubos. Si se tiene una alimentaclén a dos
fases C(liquido-vapord se debera colocar la bogquilla de entrada a
45° de la parte supertor de KetbLle; si es puro liquido se colocara
en la parte inferior de la envolvente, El espacic de vapor debera
tener una distancia minima de 12 pulgad-as.

El rehervidor de haz inundado generalmente esta provisto de
una placa vertical situada a cerca del cabezal de retorno, a la
cual se le denomina vertedero y que se utiliza para mantener el
haz inundade. Asimismo, da origen a una seccién ael rehervidor que
sirve para retener durante un pequefio intervalo de tiempo el
liquido que no se vaporiza en el rehervidor. El nivel minimo del
liquido scbre el haz de tubos es de 2 pulgadas para ligquidos
limpios y no corrosivos; y de B pulg. para fluidos sucios o
corrosi vos Ctal come MEA, DEAY. El nivel maximo puede ser de & a
12 pulg. sobre el nivel minime y se debe considerar estos
desplazamientos del nivel del liquido en el dimensionade del
diametro del Kettle.
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Generalmente en la envolvente tipo “K" se utilizan placas
circulares sin corte para soportar a los tubos. Sin embargo,
cuando. se vaporizan mezclas con amplio rango de ebullicioén, se
debera dar el corte maximo. a las mamparas c<h el  objeto de
facilitar el desplazamiento hacia la seccidén del vertedero a los

productos pesados que no vaporizan.

TERMOSIFON HORIZONTAL.

Las caracteristicas fisicas que presentan los termosifones
horizontales estin enfocadas a minimizar la calda deo presien del
fluide a vaporizar por la envolvente; es decir a conseguir la
mayor area de flujo posible a Ltravés del intercambiador. Para
ello, se debe emplear el menor numero de mamparas posible,
colocande Unicamente aquellos necesarios para soportar a los
tubos. Dentro de la clasificacién TEMA, solamente con los tipos de
envolvente G y H se logra reducir al minimo el numero de soportes.
La seleccidn entre estos dos tipos esta en funcidn de la longiltud
de tubos ¥y la separacidn mixima permisible entre mamparas.
establecida por TEMA; la cual depende a su vez del material y del
diametro de los tubos.

Por ejemplo: C(En base al TEMA "R"), para tubos de 374" y 1"
de diametro con una longitud de 10' se requiere un cuerpao G; para
18°un cuerpo H y para 24' tambien se requiere un cuerpo H perc con
la adicién de mamparas segmentadas con corte maximo para dar el
soporte adecuado a los tubes.

Los soportes circulares se colocan en la linea central de
las boquillas de entrada y salida Cel cuerpo tipo H requiere otro
soporte en el punto medio de la unidad) con el fin de lograr una
buena distribucién del liquido a travées de todo el banco de tubos.
Esta distribucidén se ve favorecida con la inclusion de una mampara
longitudinal situada en la linea central horizontal.

Debido a que los termosifones horizontales delgados y larges
no sifonan bien. es costumbre no usar una relacidn L;/D- mayor a S
para cuerpos tipo G y de 10 para tipo H. El diametro de envolvente
de éstos equipos deberid estar un poce scobrado, para dejar un
espacio libre en el segmento superior del mismo que permita a la

mezcla liquido-vapor tener un fAcil acceso a la boquilla de
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salida. Es decir. si un haz de tubos |‘equ1éré un diametro de. &5
in, este se relocalizara dentro de un didmetro de 27 ini, de.tal
forma que la parte superior de la plantilla no tenga Lubos.

Cuando por algun motive el equipo quedara sobrediseﬂado es
necesarioc un control que reduzca la presién del vapor de agua,
cuando éste sea el medio de calentamiento © colowcar un orificio en
la brida de salida de la coraza para aumentar la calda de presidn
en la mezcla liquido-vapor. En caso de que no se emplearan estas
restricciones el liquide que se alimente a la envolvente sera
vapoerizado completamente con mucha rapidez debido a ese
sobredisefio, cuande lo reemplaza nueve liquidi, permanece en la
envolvente momentaneamente y también es calentudo y completamente
vaporizado de manera que del equipe salen intermitentemente
estallidos de vapor en lugar de un flujo continuo y uniforme de
vapor y liquido.

REHERVIDOR INTERNO,

En casos donde la carga térmica del servicio es pequefia,
puede ser ventajoso instalar el haz de tubos directamente en el
fondo de la columnha, de tal forma que se ahorra el costoe de la
envolvente del intercambiador y de las tuberias de alimentacién y
retroalimentacién. Para utilizar este arreglo es necesario
utilizar tubos pequefios ¥y la altura del fondo de la columna debe
aumentarse para mantener el mismo volumen de almacenamiento. Las
desventajas que presenta este arreglo es que la longitud esta
en funcidén del diadmetro de la columna, y que el fondo de la torre
requiere soportes internos y rieles para insertar y extraer el haz
de tubos.

Estas desventajas generalmente se pueden superar cuando el
diametro de la columna es mayor de 6 ples, pero la experiencia
favorece @l uso de equipos externos sobre los ahorros que
representa la eliminacién de la coraza.
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1.6 ARREGLOS O CIRCUITOS (KETTLE/TERMOSIFON)

La variable mas importartie rel acionada
indirectamente con el disefio de rehervidores es el sistema
hidraulico de éstos. por lo tanto se presentaran las variantes que
extsten en ¢l, para seleccionar el mas adecuade en un caso
particular cualquiera.

La seleccidn de la forma de alimentacién con que va a contar
el rehervidor se debe llevar a cabo antes de establecer el tipo de
Vési.e. ya qgue a partir del primero sSe basa la seleccidn del
segundo. Existen tres tipos de circuito o sistema de alimentacidn
para los rehervidores, que son de Termosifén, tipo Kettle y de
circulacidn forzada.

Ciruitos de Termosifén,

El flujo a traves de un sistema de termosifdén se mantiene
por la diferencia en densidad del liquido que fluye hacia el
rehervidor y la densidad de la mezcla a dos fases que regresa a la

torre. Existen tres tipos especificos de circuito de termosifén:

~ De un Paso CONCE-THROUGHD.

Este tipo de circuito es un arreglo en el cual el
liquido que sale del plato de fondos de la torre fluye
directamente al rehervidor. La fase mixta que sale del rehervidor
consiste de una fase liquida que el producto de fondos, y una fase
vapor que sube a travées de los platos de la torre. El flujo de
alimentacién al rehervidor es fijado por el balance térmico de la
torre y por el gasto de producte de fondo.

El circuiteo de un paso tiene principalmente tres ventajas

sobre los otros:

1.~ Se aproxima a una etapa teorica de la torre de
destilacién.

2. - Produce la temperatura mas baja en el liquide alimentado
al rehervidor, con la ventaja de que se obtiene una
mayor MID y por lo tanto se requiere menor superficie en
el {ntercambiador.

3.- Es el sistema com menor tiempo de residencia para el

producto de fondos.
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La desventaja de este circuito radica .en el sistema
oo

hidraulico, " ya gque es muy sensible .a. las ,varxacions's;je

porcentaje de vaporizacion. Por le tanto, no se daberapsér“cu
se. .espera que el producte de fondos varle en un 'bam'pl’.iov :lj‘yang'ﬁor' y
cuando el porcentaje de vaporizacidén sea myér ~d§ 70'/.. ' Es -
preferible utilizar este sistema con un range de 30 a _50%7 de:
vaporizacién. ) 2

En vista de la preponderancia de las limitaciones. sobre las:
ventajas, se recomienda evitar el circuito de un paso en los

rehervidores de termosifoén,

- Circulante C(NET BOTTOMSD.

Es un arreglo en el cual el liquido del plato de fondos
fluye a una seccion de acumulacidn situada en el fondo de la
torre. Parte de este liquido se toma como producto de fondos, y el
flujo restante se alimenta al rehervidor. El liquido que circula
por el intercambiador puede ser mayor o mehor que la suma del
gasto de vapor y el producte de fondos.

Este circuito tiene como ventaja sobre el anterior que
requiere una estructura mas simple en el interior del fondo de la
torre. Ademas, el flujo a través del reher vidor puede
seleccionarse en forma independiente del gasto del producto de
fondos y del balance de calor de la torre. La principal desventaja
es que el fluido entra al rehervidor a la temperatura de burbuja
del producto de fondos y la temperatura de salida del rehervidor
es aun mayor, ya que es una funcién de la vaporizacién. Por lo
tanto. se requerira mayor superficie en el rehervidor en
comparacién con el sistema anterior. Esta desventaja se reduce si
la temperatura en el plato de fondos es cercana a la de producto

de fondos.

— Preferencial C(MIXED BOTTOMS).
Este sistema es similar al circulante. Por medio de una
mampara colocada en el fondo de la torre se alcanza una cierta
separacién entre el producte de fondos y la alimentacidén del

rehervidor. Es practicamente comun disefar esta alimentacién con
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un. fiu)eo x.gua.l n. vcr"que la suma de gast_os de v.upor v .de producLo

de ondos B

':.r ux*c urelerencial se logra una aproximacion al

ebLenLendose por .lc tan!.o sus ventajas ¥

EsLe ‘se deber.x' usar en’ lugar del

Llereﬁcia en l.xs Lemperaturas de produ::v.o de

1ondo= y e.l ll.quidc salxenta del plat.c de" fondos sea grande.

i er&.uifo Tipc Leu.le. ) ! :

S El circuito -tipo-Ketile es un caso s:_.pecxa‘ del. sistema

de.un - paso.. La separacién entre el produc!.o de fondos. vy .. la_.fase

vapor. se:sfectta dentro del rehervidor. El fluido que regresa a la

terre: consiste ‘de vapor mas un pequefio porcentaje de liquido
arrastrado.

El inconveniente de este sistema. eétriba en el peguefio
tiempo de residencia del producto qus se envia fuera del sistema.
dado que en la seccién de vertedero, generalmente no es posible
tener mas de un minuto de residencia, que ocasiona posibles
fluctuaciones en el gasto de liquido. El anterior inconveniente se
puede compensar aprovechando el volumen del fondo de la torre,para
incrementar el tiempe de residencia (Ccircuite tipo Kettle
modificade). Esto se logra conectando el fondo de la torre con la
seccion del vertedero del rehervidor. La desventaja de este
arreglo radica en la necesidad de aumentar la altura del fondo de
la torre, ya que al ser vasos comunicantes ambos recipientes. se
debe colocar el vertedero del rehervidor a nivel con el nivel
maxime de liquido en la torre., por lo que la distancia entre el
nivel maxime ¥y la boquilla de retorno en la torre debe ser
suficiente para acomodar el espacio libre de vapor del rehervidor.

¥ su llnea de retorne de vapor.

Circulite de Circulacion Forzada.

El sistema se mantiene por la cabeza de la bomba que
suministra la alimentacion al rehervidor. El equipo puede ser un
intercambiador o un calentador a fuego directo. Asimismo, en este
circuito tambien se tienen los tres tipos de termosifon, con las

mismaz condiciones mencionadas con  antericridad. Selamente es



importante asentar que el circuito cde un pasu es improbable que,
debids.a los problemas qua: S

funcione con este arreglo,

para:su contrel,

con el fin de limitar el aumento de Lemperatura en maLer al
se puedan descomponer o polimerizar.

4.~ Para alcanzar altas velocidades  en el

con severos problemas de incrustamiento. B
un alto . flux

6. - Cuando se puede alcanzar

problemas con el flux maximo.

7.- Cuando los costos son menores que  para un sistema ‘de

termosifon.

8.~ Cuando se trabaja a presiones Li‘\fer,-iores a la

atmosférica.



B 17 ICRl'TERIo?S' DE. sELECéION‘ ‘

FI. 7.1 Crxterxos para 1a Selecc.\.én de’ T.lpo de Rehervidor
: L Deb!.do a que un servicxn de vapcri._acién para’una

"'orre de;desu.lacibon “dada puede ser cublerto’ saLxsfachriamenLe

porr_,r' un re' ervldnr‘ vsrtica.\. u’ horizontal’'“de Lermos:fon_ © Llpo

l\eLLJ.e. " @s ' necesaric mencionar sus aSpect.os . generale;" sus
ventajas y desventajas., con el ffin de que éa consideren . en la-
seleccién de un caso especifico. Los puntos principales para este
fin son los siguientes:

a) Transferencia de calor Cminima area pos.\ble).

b) Aspectos de limitacion de espacio y requerimlentos de

tuberia para la interconexion del equipo.

c) Facilidad de mantenimiento.

d) Velocidad de incrustacion.

e) Tiempo de residencia admisible en el rluido.

) Bstabilidad de operacién.

La selecciotn dependera tambien de las variables que se
tengan fijas, y, en buena parte, del criterio y experiencia del
disefador. A continuacién se darid una descripcion general de los
rehervidores de termosifén de tubos verticales y horizontales;
asimismo se complementara la informacién sobre los rehervidores
Lipo Kettle.

Este tipo <(fig. 1.7.1> corresponde al sistema mas
economico, facil de soportar, relativamente facil de limpiar y mas
compacto, de todos los tipos de rehervidores. Sin embargo, existe
una tendencia a preferir otro tipo de rehervidores, debido muy
probablemente a malas experiencias con una seleccion 1napropiada
en algunos casos especificos ¥y un disefio inadecuado. Dentro de los
errores tipicos de diseffio se pueden incluir los siguientes: altas
vaporizaciones, fluctuaciones en el rivel del liquide debido a un
centrol inadecuado, disefos basados en coeficientes de
transferencia de calor. sin observar limitacicones en los rluxes de
calor correspondientes, empieo de gradientes de temperatura muy

vlevados que eoriginan ebullicion de pelicula. El empleo de
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recirculaciones demasiadeo elevadas ccasiona también -fluctuaciones
y‘producc.XOn intermitente de vapores a la salida del rehervidor.
CEn algunos ~casos  se puede mejorar la operacidn mediante la
iﬁsLalacién de un orificio de restriccion a - la entrada del
rehervidor, con el fin de incrementar la calda de presién y
reducir la recirculacién a niveles aceptables).

En estos equipos se recomiendan recirculaciones del orden de
4:a1T ¢ 4 partes de liquido y una de vapor, a la salidad.
Generalmente el maximo porcentaje de vaporizacidon recomendable en
este tipo de equipos es de 30% en peso.

Los termosifones verticales normal mente se acoplan
directamente a las torres de destilacién, minimizando con ello los
requerimientos por concepto de cimentaciones. estructuras y
espacio requerido. Un maximo de 4 rehervidores de este tipo
deberan instalarse sobre dichas torres, 1lo cual limita 1la
capacidad de Area de transferencia en estas unidades. En base a lo
anterior se puede considerar un maximo de 10,000 a 16,000 rt? de
area de transferencia por torre, como limite razonable por
aspectos de instalacion. Las tubertas de interconexidn en estas
unidades son minimas y reducen los costos correspondientes.

Los termosifanes verticales deben llevar el fluido gue se
vaporiza por el lado interno de los tubos para facilitar su
limpieza y mantenimiento. En resumen se puede sefialar las
sigulentes ventajas y desventajas del rehervidor tipo termesifdén

de tubos verticales:

VENTAJAS:
1.- Mayor coeficiente de vaporizacién Cen relacidén a los
otros tipos de rehervidord, en mezclas con amplioc range de

ebullicién.

2. - Econtmico. Requerimientos minimes de tuberia y espacio.
Generalmente, se construye con espejos fijos.

3.- Menor tiempo de residencia para el fluido en la zona de
calentamiento Cmayor velocidad del fluide, en relacién a los otros
tipos de rehervidor).

4.- No se incrusta facilmente (con una vaporizacién baja).

5.~ Operacién estable (si se mantiene constante el nivel de

liquido en la torre, y una baja vaporizacién).

8g



recirculaciones demasiado elevadas  ocasiona tambieéen fluctuaciones
y produccién intermitente de vapores a la salida del rehervidor.
CEn algunos casos se puede mejorar la operaciédn mediante la
instalacien de un orificico de restriceien a la entrada del
rehervidor, con el fin de incrementar la calida de presion y
reducir la recirculacién a niveles aceptables).

En estos equipos se recomiendan recirculaciones del orden de
4 a1 ¢ 4 partes de liquido y una de vapor, a la salida).
Generalmente el maximo porcentaje de vaporizacion recomendable en
este tipo de equipos es de 30% en peso.

Los termosifones verticales normal mente se acoplan
directamente a las torres de destilacién, minimizando con ello los
requerimientos por concepte de cimentaciones, estructuras Y
espacico requerido. Un maximo de 4 rehervidores de este tipo
deberan instalarse sobre dichas torres, leo cual limita 1la
capacidad de area de transferencia en estas unidades. En base a lo
anterior se puede considerar un maximo de 10,000 a 16,000 f\.z de
adrea de transferencia por torre, come limite razonable por
aspectos de instalacién. Las tuberias de interconexidn en estas
unidades son minimas y reducen los costos correspondientes.

Los termosifones verticales deben llevar el fluido que se
vaporiza por el lado interne de 1los tubos para facilitar su
limpieza y mantenimiento. En resumen se puede seflalar las
siguientes ventajas y desventajas del rehervidor tipo termosifdén
de tubos verticales:

VENTAJTAS:
1.~ Mayor coeficiente de vaporizacién Cen relacidén a los
otros tipos de rehervidor), en mezclas con amplio range de
ebullicion.

2.~ Econdmico. Requerimientos minimos de tuberla y espaclio.
Generalmente, se construye con espejos fi jos.

3.~ Menor tiempo de residencia para el fluide en la zona de
calentamlento Cmayor velocidad del fluido, en relacién a los otros
tipos de rehervidord,

4.- No se incrusta facilmente (con una vaporizacién bajad.

5.~ Operacién estable (si se mantiene constante el nivel de

liquido en la torre, y una baja vaporizaciénd.
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" 8.- Facil ‘de soportar en la torre.: ¢S{* el rehervidor “rio aé
muy ‘granded. . g B

7.~ Facil de limpiar; aun cuandé se.requiere
rehervidor para cepillar el interior de 'lc;s""t;ul;o'
longitud de tubos es mayor de 4 ft. : e

1.- Requiere alturas do faldén mayores a.la’de
tipos de rehervidor. 3 e

“cuande’ la

2.- Impropio para fluidos viscosos. o
3.- Limitado en la superficie de transfarégéia
4.- Requiere manejar fluidos limpios cémo siimedio
calentamiento. : SR

S.- Limitado a vaporizaciones no mayores a" 30%.0 .

6.- El vapor que sale del rehervider no’esta ‘eon equilibrioc
con el liquido que sale de la torre por los fon‘des.‘ ;Sor io que el
rehervidor no equivale a un plato tedrico, excepto a
recirculaciones muy elevadas,

Cuando se requieren Areas de transferencia grandes, el
empleo de varios rehervidores horizontales es lo mas recomendable
¢fig. I.7.2>.

Normalmente la vaporizacidn se lleva a cabo por el lado
externo de los tubos, del lado de la envolvente en la que con una
mampara longitudinal o© una doble segmentada obliga al fluido a
recorrer la superficie de transferencia en ambos sentidos. lo que
proporciona una operacidn eficiente. Debide a que generalmente
estos equipos se <¢olocan en el suelo, son particularmente
recomendables para torres que tienen poca elevacidn. El
inconveniente dque presentan estriba en hecho de que requieren una
cimentacién individual, por lo que ocupan un espacio relativamente
grande.

Los costos por concepto de estructuras y cimentaciones son

consecuentemente mayares. La tuberta de interconeccidn del
rehervidor y 1la torre de destilacién puede llegar a ser
relativamente costosa ¥y con una trayectoria complicada; sin

embargo, puesto que la boquilla de retorno de vapor en la torre se

encuentra muy por encima de los tubos del rehervidor, en relacién
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' a un rehervidor vertical., se tiene una mayor columna ‘de lsquldo a.
la entrada del vaporizader, lo que parm.t(.e un sist.ema hidraulico'

mag flexible y estable que en el caso del rehervldor yer.

esta forma se pueden lograr mayores recirculaciones. inclusive conk
arreglos de tuberia complejos. ;

Se pueden sefalar las siguientes vanbaJas y desvenLaJas"

VENTAJIAS: ;

1.- Mayor coeficiente de vaporizacién que el rehervidor tipo
Kettle, en mezclas con rango de ebullicidén.

2.~ Menor tiempo de residencia para el fluido, en la zona de
calentamiento, en relacién al rehervidor tipo Kettle.

3.~ No se incrusta con facilidad Ccon vaporizacidén bajad.

4.- Operacién mas estable Csi se mantiene constante el nivel
del liquido en la torred que el rehervidor vertical.

8.- Facil acceso para mantenimiento.

6, - Area de transferencia ilimitada.

7. - Puede manejar medios de calentamiento. con
caracteristicas incrustantes.

8.- El disefic hidraulico es menos rigido que en el
rehervidor vertical.

DESVENTATAS:

1.- Se requiere mayor espacio para su instalacién.

2.- Se requiere mayor tuberia de interconeccién.

3.~ Impropic para fluidos viscosos.

4.- Limitade a vaporizaciones no mayores del 30%.

5.- La limpieza del vaporizador por el lado de la envolvente
es relativamente mas laboriosa.

Ambos tipos de rehervidores del tipo termosifén, ya sea con
tubos horizontales o verticales, presentan cilertas CARACTERISTICAS
Y LIMITACIONES que es conveniente seffalar:

ad Los termosifones no deben emplearse para el caso de
vaporizacion de mezclas que presenten un rango de temperaturas muy
grande. Lo anterior puede representar los siguientes
inconvenientes: Facilidad de incrustacien en el equipo Y
disminucién en el gradiente disponible con respecto al medic de
calentamiento.
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B Al salir los vapores del L“er mosifen & una Leﬁﬁaf atura

mayor dque el liquido como producto de la Lorre.' no ise tiane un

equilibrio entre estas corrientes, por lo que no se obt,:.ene una
vaporizacion equivalente al 100% de un plaLo o a'.apa Laérica en 917'
proceso de separacién de los . componentes sn", la Lorre - de
destilacion. :

c) Una caracteristica y limitacién importante ccnsxs‘t.a on la
necesidad de contar con una altura hidrostatica del liquido a la
entrada del termosifén que permanezca mAs o menos constante, con
el objeto de evitar fluctuaciones en la operacidn. Asimismo. esta
altura estatica incrementa la presién de operacién a la entrada
del rehervidor, ocasionando que el fluido se ,subenfrie y que se
requiera mayor Area de transferencia y mayor altura hidrogtatica,
lo cual resulta en cierta forma dominante para sistemas a baja
presién.

d) Cuando se instalan mamparas verticales o verticales de
cabeza constante en el interior de los fondos de la torre, se
pueden tener menores alturas en el falddn de la torre. a costa de
reducir flexibilidad en la operacién de la torre., ya que queda
constante la recirculacién al rehervidor.

@) Los rehervidores de termosifén se deben evitar cuando el
servicio se realiza al vacio, ya que son extremadamente sensibles
a las variaciones de nivel en la torre; se requiere una elevada
altura estaAtica; y elevadas vaporizaciones (del orden del 50X que

acarrean problemas de ensuclamiento.

ehervidor Tipo Kettle®

El emplewe de estos rehervidores es el indicado cuando se
desea obtener alltos porcentajes de vaporizacién. Sin embargo, se
considera un valor de B0% como maximo razonable, con el objeto de
evitar la acumulacién de sustancias que puedan precipitarse y-o
producir incrustaciones.

Debido a gue su haz ae tubos permanece siempre inundado,
generalmente no se ensucla tan rapidamente como los termosifones,
y consecuentemente puede tolerar mayor porcentaje de vapeorizacidn.
Sin embargo, a causa del tamafio de su coraza, este tipe de
rehervidor es mas caro, especialmente en servicios donde las
condiciones de presién ¥y corrosidn requieren de un mayor espesor o

de aleaciones especiales.
==



Se pueden citar las siguientes' car '.erx Licas: basicas - de

los rehervidores tipo Kettle:.
VENTAJAS:

1.- Pueden trabajarse ... problemas
elevadas Chasta 80%).

con vaporizaciones

2.- El sistema de recirculacién requiere de una- cabeza mucho
menor gque para los termosifones debido “a que dnicamente fluye
vapor por la linea de retorno a la torre con una densidad menor
que para una mezcla liquido-vapor de los termosifones. Es decir,
la columna estatica a vencer es menor. lo cual es especialmente
atil en sistemas a vacio.

3. - Operacion confiable y estable.

4.~ Es conveniente cuando el medio de calentamientoc tiene

carateristicas incrustantes. . .
S.- Equivale a un plato tedrice de la terre fraccionadora.
8. - Tiene integrada la separaci¢n liquido-vapor, lo que

reduce la altura del fondo de la torre.

DESVENTAJAS:

1.—- Equipe relativamente costoso y voluminoso.

2. - Se dispone de poco volumen de residencia en el espacio
separador por el vertedeoro,

3. - Requiere estructuras Yy cimentaciones relativamente
costosas.

4. - Inadecuado para vaporizar fluidos incrustantes.

8.~ Tiende a permitir acumulacion de sdélidos o lodos en el

rehervidor.

8. - Tiene una transferencia de calor relativamente baja.
debido al mecanismo de conveccidn natural, principalmente cuanda
el calor sensible invelucrade en la vaporizacidén es considerable.

7.— Tiempo de residencia elevado en la zona de vaporizacidn.
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F1G. I.7.1 TERMOSIFON VERTICAL FIG. ‘1.7.2 TERMOSIFON HORIZOMTAL

FIG. 1.7.3 CIRCUITO TIPO KETTLE MODIFICADO
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CIRCUITO PREFERENCIAL 3 CIRCUITO CIRCULANTE

)
v

\}L j

CIRCUITO DE UN PASO CIRCUITO TIPO KETTLE
FIG. 1.7.4 SISTEMAS DE ALIMENTACION PARA REHERVIDORES
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11.- METODOLOGIAS DE DISENO

111 TIPO KETTLE:

1.~ Balance de calor: Se ﬂ,fdrebrerrAn ‘considera

liquido ¥ las Vdal. vapor :an‘ BTlJ/lb 5

2. = Cai;ulo rd

donde:

T o T2
tz = ts

s = Lz~ e
Tt ta

las entalpias’ del

De.las figuras .anexas . C1J,.C2) @Y, ICaY. By (6) se determina

Fr, por lo tanto:

AT = Fr » MLDT . BN <>

3. - Determinacién de las temperaturas caléricas:

Las temperaturas caléricas se calculan cuando se tienen

fracciones de hidrocarbures., ¥y no se calcularan cuando
corrientes sean isotermicas.

Temperatura calérica para fluidoe caliente:

Te = Tz + Fe CTa - T2) NN ]

a6

ambas



Temper at.ur'a‘ cal ér.t'c}a para -1l us :do

frio

Fluldo que .va a traves ;ieﬂ;‘

los tubos:

4.- at’
€13, de acuerdo al diametro del
tubo externo y a su BWG.

se determina de la'LahLa

S. - Calculo de at:

Ne_at’
at = —ori— EEERERL S >
6.~ Calculo de Gu:
- w
G o= O e <10

7.~ Determinacién de la viscosi-
dad:

Se determina de acuerdo a la Te

© a la temperatura mas alta del

fluido caliente.

8. - Calculo del Reynolds:

D Gt

Ret = ———— N & & B ]
I

9. - CAlculo de JHu:

Se determina mediante la figura
(8> o mediante la ecuacidn 12:"

a7

lufdo: que va. a traves de

1a coraza:

;< Caleulo del coeficiente
“balanceado:

.15

5" .
la pared del Luho:

—.Calculo de la tempef&tura en

v = te + hﬁh_ C're—uu. :

CALdv = tv'-to'-

6", — Comprobacian del ho.r 5
que se supuso: i
De la figura (9> se hio'/
para diferentes tipos de r.luidc:S'

y hs:

Llené' ol

- .av qs
Qv = g+ 2 csLaed
=Qs v ..

s €C10D




ol L c2od

L 12.~Coeficienta.total de. disemo Up: -

UD:‘AAL ......f(21>’
donde el Area se determina de la siguiente; manera: .
A= NU® Luow a™’s LLL00c2tay e S

y a® se determina a partir de la tabla.C1).

13. - Comprobar flujo maximo de calor (basado en la transferencia
total a través de la superficied:

Q- A ceeanel 22

14.~ Factor de obstruccidn Ro:

Ro = e AR e

o8



CAIDA DE.PRESION

DE LADO DE LOS TUBOS

18. - Factor. de. friceidn:f:

-Con+ el Rel yila: rigura
<10) se determina el factor de -
triccién.

16.~ Catda de presién ds les
tubos:

2
APl INGULEn oy

S. 22%10" *Dusegn,

donde:
_ _807000%V*
G = g e 25>

o ver figura C11)>

17.- Cafda de presién por retor-

no:
- n vz
AP"".—S-*‘?QT sl C28D

1B. - Caida de presién total:

APT = APL + APr P 4 1L

=]

18°.

DE LADO DE LA CORAZA

— DESPRECI ABLE



112 TIPO TERMOSIFON
I1.2.1 HORIZONTAL
ALGORI TMO DE CALCULO:

1.- Balance de calor: Se deberan:
liquido y las del vapor en BIU/lb. Rt

q = w Chz:~ h1d

Tz

tei- btz 0
S Rl X S N
S= =

T del

De las figuras anexas (1), C2), C3), C4), (B y (B) so determina

Fr., por lo tanto:
AT = Fr = MLDT ceena. . CED

3. - Determinacién de las temperaturas caléricas:
Las temperaturas caléricas se calculan cuando se
fracciones de hidrocarbures, y no se calcularan cuando

corrientes sean isotérmicas.
Temperatura calérica para fluido caliente:

Te = Tz + Fe CT1 — T2>  ....... (9]
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Temperatura. calérica.para flulds. frioy

: F.lui:!‘ouqher va“a Lré;és de
los. tubos: " Pt -

4.~ at? se determina de la tablaf

€1). de acuerdo al' diametro del
tubo. externo y a su BWG.

5.~ Calculo de at:

Nt at’
at.=—1-'-n-—n— RS 4]
8.~ Cilculo de Gu:
= ¥
G = O feee...ClLOD

7.- Determinacien de la viscosi-]
dad:

Se determina de acuerdo a la Tc

© a la temperatura mas alta del

fluido caliente.

8.~ Calculo del Reynolds:

Rev = <.C112

M
9. - Calculo de Ju:

Se determina mediante la figura

(8) o mediante la ecuacison 12:

101

Flufdo que va. a:traves de

la coraza:

-:Calculo del coeficiente

bal ancéada: ;.
“ho = ..’...(15)
qs . _av
The - 7 Thv
8*.~'Calculo de la temperatura en

la pared del tubo:

' hio
tw = Lo + hie + ho CTe-ted. .. C1BD
CALIvV = tw ~te ....... 17D
B'. -~ Comprobacién del ho, sl es
que se supuso:
De la figura CO) se tiene el hv

para diferentes tipos de fluidos
¥ hs:




cientes de pelicula hi'y: hie:

13 : PSP CNl £
._[Ju &k C
A CI e e

hio= hi ® —5B-  .......C14D

11.- Coeficients total limpio: Ue:.

- __hwo ho
Ue = o222 L.....c20

12. - Coeficiente total de disefo Ub:

= Q
Ub—-—ﬁr P ¢ =+ ]
13. - Comprobar flujo maxims de calor (basado.en. la transferencia

total a traves de la superficied:

Q-7 A

14.~ Factor de obstruccién Rp:

ro = e We. L cem
eUD
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‘' CAIDA:DE PRESION

DE - LADO DE LOS TUBOS: " %
18, Factor de friceién fi

Con el Ret y la figura
€102 se determina el factor de
friceldn,

186. - Calda de presién de los
tubos:

2
ApreLx61 HL¥n ....c2d
5. 22%10"  DeSrgrt
donde:
_ _ozeooonv?
G o= TSR 2B

o ver figura €11

17.~ -Calda de presiédn por retor-

Z5° P &-153
18, - Calda de presion total:
APr = APL + APr . .... .. C27)
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15°. ~ Diametre equivalente:

area de flujo
perimetro humedo

De* =4

... 28
Suponiendo que la mitad de los
tubos esta arriba y la otra mitad
esti abajo del deflector longitu-

dinal, se tiene la siguiente area

de flujo:
as = & % ¢DI® - DE ® NO...C20)
ph=-02PL_ & L woEwNeaDI ... c303

16°.~ Factor de fricién f:
Con el Res y la figura C10) se
determina el factor de friceion

17°.- Catda de presidén:
2
AP = Lx0e HLY . ca1d
5. 22%10* O%D* anSHpa
donde:
Ga = SR e3>
as



I1.22 VERTICAL

ALGORI TMO DE CALCULO:

El termosifén vertical es usualmente un intercambiador 1-1
convencional. El espejo superior de los tubos se coloca préoximo al
nivel del liquidc de los fondos en una columna de destilacidn.
Puesto que la caldereta se debe colocar cerca de la columna, las
perdidas por friccion en la tuberta de entrada y de salida
generalmente son despreciables. La tasa de recirculacién se
determina de la diferencia entre la carga hidrostatica en la
columna de destilacion correspondiente a la longitud del tubo de
la caldereta y la altura de la mezcla vapor-liquido. Gereralmente

se emplean tasas de recirculacién que exceden a 4:1%.
1.~ Balance de Calor: Igual al calculo de termosifdén horizontal
28.- CAlculo de AT: Igual al calcule de termosifén horizontal

3.~ Calculo de las temperaturas caléricas: Igual al calculoc de
termosifén horizontal

4.~ Calculo de la superficie del termosifén: Para establecer la
superficie del termosifén debera tomarse siempre esta para el
maximo flujo de calor permisible:

A=_2

= oA N - =)

5. - at' se determina mas adelante, por lo tanto el numero de tubos

es igual a:

A
= -l m 4 ..
N o at I < 3]
B.- Puesto que sera un intercambiador 1-1, solo hay un paso por

los tubos, sabiendo esto se determinara el diametro interno de la
coraza y se corregira el area si el numero de tubos cambia para

aproximar la cantidad exacta de tubos.
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7.-. Coeficiente qﬁrrégidn Up:

8. - Suppnér‘,la ‘tasaide - 3 ! flvtzérlo, "de,_4: 1

donde:

La densidad

temperatura.
Viquide = Wi = 1 o eme)
5% E e €39
Peso del liquido recirculado = 4 = anpor‘ S el €400

Volumen total de salida de la caldereta: o T TR

Liquido = Peso del liquido recirculado * wvi, ...... .caLy’

Vapor = W % Vvapor N o t25]
Vietat = Vapor + Liquide ....... C43D>
_ Viotal
Ve T ~pesc del liquido recirculado + W ' oot C44d

10.- Resistencia de friccion:
Area de flujo:
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oo At
at = Ny i n L e CABD

L= Peso del 11qﬁ1do FeciFeulado v W

L caBd
at LI

11— Cai;davvde' p?esit-n:,

i _,
ApU = el MO NLNN e

5. 22%1 0" “DusSxKgl

donde:

: S

S'= Sprom. = —Y222 ... C40)
12. - Resistencia total:

RL = Presidén estatica de la columna + APt er e CBOY
13, ~ Gradiente del motor:
- _LwsSwp
Gm = —~fgL— e CS1)

Si la resistencia es mayor de lo que la carga hidrostatica puede
vencer., entonces la tasa de recirculacién debera ser menor de 4:i.
De las resistencias. la caida de presién puede reducirse por el
cuadrado de la masa velocidad si los tubos son menores. La otra
alternativa es aumentar el nivel del liquido en la columna sobre
la parte superior del espejo de los tubos o suponer otra longitud
de tubos con la misma tasa de recirculacidén. Si el gradiente del
motor sigue siendo mayor que la resistencia. se asegura una tasa
de recirculacién mejor que 4:1.
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DE LADO DE LA CORAZA.

14~ calculo'de ho balanceads

al

sera ‘ealculad
Lermosifén Héfiécpﬁalﬂ :

17.- Coeficiente total limpio Ue:

— hiocho
Ue = “Rig+ Fo
18. - Factor de obstruccién Ro:

Ue - Up
<Uo

Ro =

107
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DE LADO DE LOS TUBOS

Calculo de Jr se calcula
! a figura €8>
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iIl—- EJEMPLOS TIPICOS
1111 TIPO KETTLE
1.2 TIPO TERMOSIFON R
111.2.1 HORIZONTAL
111.2.2 VERTICAL

Los ejemplos seran resueltos de acuerdeo a loz. algoritmes

dadcos anteriormente

‘HIL1 TIPO KETTLE:

Ejemplo C1J:

Se tiene un intercambiader tipo Kettle en el cual se lleva a .cabo
una condensacion 1sotermica, por lo que la temperatura en el punto
de burbuja ami como la temperatura de entrada y salida del wvapor
de lado de la coraza seran de 362 °F. vy la temperatura de
condensacién de lado de los tubos sera de 4LO°F.

31298 lbsh de vapor entran par el ladoe de los Lubos para generar
30331 1bsh de vapor. siendo la presion de operacidn a la salida de
la coraza de 154 1b/xnz abs. . ¥ la presion de operacidén a la
entrada de los tubos de 275 lb.in® abs., donde la calda de presion
permiscible de lado de los tubos es de 1.6 Lbrin’,

Se tliene un intercambiador de 2 pasos =zon un Diametro externo de
lado de los tubos de 0.7S5 in. un espesor de ia pared del tubo de
0.06 in, y un factor de obstruccién de lado de la coraza de O.0001
£L*°F hoBTU y de lade de los tubos de 0.000088 re?2 °F h.BTU, el
tamafio de la coraza es de 2.13 ft de diametro con S0 tubos de 184
28 1n de jlongitud., arreglo triangular y un pitch de 1%-16 in.
Determinar la caida de presion de este eguipo.

CATOS DE PROPIEDADES:

Para el tluido que va por la CORAZA:

Calor especitice promedio ael ligquido CBTU-LBF 1.03
Viscosidad pronedio del liquido {cp) 1.5~10-‘
Densidad promedio del liquido bt 55, 2

Densidad permiscible del vapor clboer™ . 0. 328



Conductividad térmica promedio. del .U.-qui.do C:BTU/hfLo,F‘)
Calor latente CBTU/1BD e e

Para el fluido que va por los TUBCS:

Calor especifico del condensado (BTU~1 b°F_J

Viscostidad del vapor Ccpd

Vigcosidad del condensado Cepd ; .
Pensidad del vapor ¢lb-rt™ Syl <
Densidad del condensado ¢lbstt? -
Conductividad térmica del condensade CBTU- th °F>
Calor latente C(BTU-1bD)

1.~ Balance de calor:
q = Q = 7855000 BTU’h
2.~ Calculo de AT:

<

MLDT = 80.1 °F

Fr = 1. por lo tanto:
AT = 80.1
3.- Calculo del Numero de Raynolds:
ReL = 43179
4.~ Coeficientes de pelicula

]

he = 2336
hi = 4383
hie = 1803

a
1

Coeficientes de transferencia de calor:
Ues = 1018.14
B. - Coeficiente total de disefic:
Uo = 339.4
7.- Area requerida:
o81.2 Ft?

>
3

8. - Factor de obstruccidn:
Rp = Q. 00031
9.~ Calda de presion de lado de los tubos:
APT = 1.12 lbsun®
10.~ Caida de presiédn de lado de la coraza:
DESPRECI ABLE
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Ejemplo C23:

Se U.ene‘tv.m' intercambiador tipo Kettle en el wual se lleva ' a cabo
‘una“condensacidon isotérmica. por lo que la temperatura en el punto
de burbuja'asi como la temperatura de salida del vapor de lade de
‘J.a coraza seran de 320 “F, la temperatura de entrada de lado de 1=;
coraza de 212 °F. y la temperaiura de condensacion de laqo de los
tubos sera de 396 °F.

432887 lbsh de vapor entran por el lado de los tubos para generar
41415 lbsh de vapor. siendo la presion de operacien a la salida de
la coraza de 90 1brin® abs.. ¥y la presion de operacion a . la
entrada de los tubos de 238 lb-in® abs.. donde la caida de presion
permiscible de lado de los tubos es de 1.6 1b-in®. '

Se tiene un intercambiadeor de & pasos con un}DLa‘metro externo de
lado de los tubos Jde O.75 in, un espesor de la pared del ‘tubo de
Q.065 in, y un factor de obstruccion de lado de la coraza de
0.00018 ft*F hsBTU v de lado de los tubos de O, 000088 rt*F
h-BTU, el tamafo de la coraza es de 2.17 ft y cuenta con 4986 tubos
de 210 in de longitud., arreglo triangular y un pitch de 157186 in.
Determinar la cailda de presion de este equipo.

DATOS DE PROPIEDADES:

Para el fluideo que va por la CORAZA:

Calor especifico promedio del liquido QBTU/lb"FJ 1.02
Viscosidad promedieo del liquido Cepd 1.8&;0_‘
Densidad promedio del liquide Cli-tt? - T 1~ S
Densidad permiscible del vapor cxb/x‘o.’J . ; o.2.
Conductividad térmica promedio del liquido CBTU/;h!‘L"FJV,« O 7e

Calor latente (BTU- 1bD . s regasL

Para el fluido que va por los TUBOS:

Calor especifico del condensado CBTU/1B°F) .I.‘.‘OS
Viscosidad del vapor (epd 1‘."\53;‘10-;5'
Viscosidad del condensado Cep) ‘1‘.67-1(2-"‘
Densidad del vapor Clb- et e s
Densidad del condensado Clb.ft™ ) . 85
Conductividad térmca del condensado Cer‘hx‘LoF) 3 ,‘0‘.’7’
Calor latente CBTULBD ’ R -

o



1. Balance de calor

S 41910548 BTU R
2/ Caleuls de A S

R A= Tas FL?
F'ac";or de obstruccicn:
- Ro = 0.00027
Caldak de presion de lado de los tubos:

APT = 1.31 1bsin®
10. ~ Caida de presién de lade de la coraza:

DESPRECI ABLE
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1112 TIPO TERMOSIFON
" II21 HORIZONTAL:

{Ejemple 13 ;
763(30‘,1b5"lj de fondos de pentanc (peso mel del liquide = 77, se

recireuban aitraves Jde un termozifon horizintal para generar At 30
‘{I}"‘hrdei,vapm- Cpeso. mol’ del vapor. ® T34:7.0 calor -latente = 163
'BVTUéjlbD. La torre v sl intercambiador operan a 85 1bf1nzg ¥y la
Yyaporizacion tiene lugar de 235 a 245°F. El calor se suministra
mediante el Uso de gasoll de 28 API de 470 a 370°F.

Se dispone de un termosziron - horizontal de: :23:174 in DI. que
contiene 240 tubos de 374 an DE., 13 BWG y 8’0" devlar'go. los tubos
estan colocados =n seis pasos ¥y en arreglo.en cuadro de 1 ;n Se
permite una caida de presion de 0.25 1b»‘xnz, el factor de
obstruccién es de 0.0030. Determinar la’ caida: dg pﬁeslén de este

equipo.

Datos de propiedades: B
Entalpia del liquido a 225°F y 99,7 lbsin?
Entalpta del liquide a 235°F y 9.7 1bsin’ at

1.~ Balance de calor: B

_qv = 3768006 BTU/h
00 h
="4225800 BTU/h

2. - Calculo del AT:
S MLDT = 168, 4°F
Come Fr =1, entonces:
' AT = 186.4°F
3.~ Calculo de las temperaturas caloricas:
Te = 46°F
te = 240°F
Ate = 138°F
aAth = 245°F
4. - Determinacién del Numero de Reynolds:
Rer = 46682

-
P
)



S. -~ Coet" ic.\enlee de pellcul o

ho 220 BTU/hx 2

’ 392 BTU/h1 L *°F
-~ 203" BTU Rt 2°F
Lransferencia de calor.
26 B’I‘U/hx e?
80.2 8 BTU hr 2o

5.~ Cogx‘i\éi’ent‘es d

RD. = 0. 0068

xdo ‘de los tubos:

T = 7.83 1bsin®

aglo _de--la coraza:

De’= 0.142 in

Ph = 343 in

P Rews = 18920

10.- Caida de presién de lado de la coraza:
- &P = 0.0011 1b-sin®
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1IL22 VERTICAL:

Ejemplo €23 ;
Un' termositrén VertigaliUdebera generar 120000 1b.h.de | vapor de
butane a—uh& f.orr’,e a';ss “lbrinfg Cpunto - de ebullicion = J;T'BoF;.
s 122 ‘BTU/1BY usando vapor de. agua.a-12 1brin’g en

calor . latente
1a coraza. 'SV';e:l.lé'v'a» 3 ‘dabe Una ebullicidn isotermica. .

.Be diépione de .un int.el-;é:amb.\adcryl-l de 35 in DI'que’ contiene . 906
Lubos de 374 in. 16 BWG, -y 18°0" de largo, en arreglo en triangulo
de 1 in y un factor de obst.ru;:::x.én defo.oés.‘ Los- dellectores de la

coraza son semicirculos . soportados a’24:in-del .centro. Determinar

la tasa de recirculacion, y la cajda de reéAOn'en este equipo.

1.~ Balance de calor: SR X ERE
q = Q = 14540000 BTU h" " °
2. - caleulo del AT: PR
Como es una ebullicién  isotérmicas, éntoncés:‘
AT = MLOT = 67°F
4.~ Calcule de la superficie del Lerhosifol“n:
A = 2276 Ft?
8. - Coeficiente’de transferencia de calor:
Ub = 77 BTU/hft2°F
6. - Se supone una tasa de recirculacion de 4:1:
7.- Prasiéon estatica de la columna: E
vvaper = 0,77 Fti/1b
i Vi = 0.0372 Ft b -
Peso recirculade = 480000 1b+h
Vo = 0.184 Ft°/1b
presion de la columna:

23 Sprom. P L2
Naa— = 1:@ lbean
8- Eesx‘s'.en‘ci‘a‘dke‘x‘rxc‘:'c.l»on:

e =.1.89 rt?
543492 1bsh FL°

Ret’ = 06802

o.'-"Catda, de',
s 21,02 1bsin®

114 0



10. - Resistencia total:
. Ru = 2.23 1bsin®
11. ~ Gradiente del. motor:

Gm

[

2.88 1b/n®

Como Rt es casi igual a Gm si checa la tasalde »l"‘ecirculacién’
de 4:1 propuesta para este problema.
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113 COMPARACION DE LOS TRES TIPOS DE CAMBIADORES

ca»

Termosifon horxzpn'.a‘l_y "-atb.le,,__v haei

Resolviends! el Ejemplo

termosifon. vertical para

thacomparacion: entre

los tres: tipos de interc. h|bfa"do're’s'

Ejemi:').o t3-H . : o i s
Un . termosifon horizontal - débera’ generar®120000 1b-hide vapoer dé
butano .a una torre a 135 lb-'inzg Cpunto ‘de' ebullicion = 178°F,

¢alor latente = 122 BTU/LbB) usandc:vapor. de “ag‘ua a1z lb/inzg 2

la coraza. Se lleva a cabo una ebullicion isotermica.

Se dispone de un intercambiador 1-1 de 35 in b[ que con".iene 200

tubos de 3-4 in. 16 BWG, y 16°0" de largo, en arreglo en triangulo

de ] in y un factor de obstruccion de 0.003. Los deflectords de la

coraza son semicirculos soportados a 24 in del centro. Determinar

la calda de presion en el equx‘po.

1.- Balance de calor:
q = Q =.14640000 BTU-h
2. - Calculo del AT:
Como es una ebullicién {sotérmica. entonces:
aT = MLDT = B7°F

3.~ Determinacion. del Numero de Reynolds:
Ret = 11319
4.~ Coef'icientes de pelfcula:
ho = 200 BTU/hrt°F
hi = 88 BTU/htt*F
hie = 74 BTU-hit*°F
&, ~ Coeficlentes de transferencia de calor:
Ue = 54 BTU/hrt%°F
. Up = 77.3 BTU-het*F
8. - Factor devdbsﬁrrf,uccién: .
SR Rp = 0,003
“7o- Caldé de p{;gsxéﬁ de lado de los tubos:
) S " APT = 0.011 lbsin?
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conziderands que para este‘,e_‘iémplc el ‘tipo. . de ' intercambitador’

que se analiza, 'la catda’ de’ presion de’ retorno'~de los tubos .es

pracbxcaynenué: qg;pre;i api : 8
: ' s de ,tla,cara'za: ; . .
S OFOBBI LNt s e h e
L Phi=1150'in :
S " 'Res="8030
19.- Caida de preéién'de lado de la coraza:

T AP = 0.0045 1Brin®

8. - Numero de: P

Ejemplo €4

Un intercambiador tipo Kettle deberi generar 120000 lbrh de vapor
de butanc a una teorre a 135 lb/inzg Cpunto de ebullicion =
178°F, calor latente = 122 BTU-1b) usando vapor de agua a 12
.lb/inzg en la coraza. Se lleva & cabo una ebullicion isotermica.
Se dispone de un intercambiador 1-1 de 35 in DI que contiene 900
tubos de 374 in, 16 BWG, y 160" de largoe. en arreglo en triangulo
de 1 in y un factor de obstruccion de 0.003. Los deflectores de la
coraza son semicirculos soportados a 24 in del centro. Determinar

la caida de presioen en el equipo.

1.- Balance de calor:
q = Q = 14640000 BTU/h
2.- Calculo del AT:
Como es una ebullicidén isotérmica, entonces:
AT = MLDT = 67°F
3.~ Calculo del Numero de Reynolds:
@ Ret = 11319
4.- Coeficientes de pelicula:
ho = 200 BTU-h Tt*°F
he = 88 BTU-h rt?°F
hw = 74 BTUsn rt?°F
5, - Coeficrentes de transferencia de calor:

Ue = B4
6:- Coeficliente total de diseRfo:
Up = 77.3



7.~ Area 'requerxda: i

8. -.Factor de:obstruceion: L

: : Qrottibaind L T T
consﬁ.derando” qdé p$|~a .este:‘ ej‘émélo el tLipo de .\nLercau;banc:rv
que se apaliza. la caida de presxonrderre‘torno‘ de los tubes es
practicamente despreciable. :
10.~ Catda de presion de lado do la coraza:--

) DESPRECIABLE

La comparacion de los tres tipos de ,intercambiadores se
realiza para gque se tenga una mejor vision de cual equipo es el
mis recomendable a usar, analizando principalmente las caldas de
presion que da cada equipo.



1V.- ANALISIS DE.RESULTADOS

[  acuerdo . al ana:h. s Hecho paré <:aml>1.1<.1c.n-ee der -:alor Lo

Kettle . estos son los mas apropiado ra emplear~e eri proceso:: ae

sirculacien natural ya que cualquxer ov.ro Lipo de' cambyador’ no
podra montarse le suricientemente aLa;o del nivel 'del liguide en
la columna para tener un gast.o de circula:lon alto.
En los campbitaderes: de. calor  tipo . Ketile la caxda de - presion i
lado de la coraca es despreciable debido a que - siempre-se mantiene
tnurdada esta. X
Los cambiadwres Termosifon de tipo ve}LicaJ. son los mas usados ya
que mazntlienen una similitud con los Kettle debido a gue uUna parte
de los tubos ueda inundada permitiendo una . mayor carga
hidrestatica para circulacion: natural. Este ‘tipe de  cambiadof
debera mantener una tasa ‘de ‘recirculacion que. generalmente se
estima de 4 a 1, pudiendo ' variar esta siempre y cuando las
resistencias RO Sean mayores que la eargahidrestatica  pueda
vencer. ahcra bien si la tasa de recirculacién no se canbia debera
considerarse la otra alternativa la cual es la de aumentar el
nivel del liquido en la columna sobre la parte superior del espejo
de los tubos.
En el caso de los termosifones horizontales se analizd que eon [a
actualidad no son muy favorecidos ya gue ocacionalmente la
carga hidrostatica es muy baja y para lograr una mayor carga se
eleva el nivel de liquido de fondos en la columna © se eleva la
columna o g@eneralmente se montan dentro de una zanja, lo cual ne
es muy recomendable. El arregalo de tuberiac debera ser
culrdadosament e disefado debide a los problenas aure puade
presentar para manejarse como circulacion natural.
Ahora bien, haciendo un analisis de resultados para los ejemplos
descritos anteriormente. se puede cbservar lo siguiente:
Primeramente se desarrollo toda la base teérica de la
ebullicion tratando de considerar todoes aquellos parametros gque
pudieran afectar <l disefo termico de un intercambiador de calor,
obteniendose resultados de  criterio. desde seleccion  hasta

reiaciones y correlaciones descritas en el primer capitule,
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Pc:Lerlorme’nLek al aplicar - 'los algeritmeos . de | zalcule
sdeseritos  en. el capitulo 1 II, | se desarrcllaron tres wjemplos
iplccs ‘der cada uno 'de los rehervidﬁres estudiades. en-los que’ se
obtuvieron . resultados 's'aLisx'actorxcs de disefio.  comprobandose - el
:buen desarrollo de' los algori\.n\cs. :

El problema planteado para el -misma servicio Y. apucadc p.srA‘
los tres tipos de intercambiadores de calor dio-como, resultado que
el mas recomendable a usarse para este servicio fue: el .termosiron
vertical, y comparande los resultados de cada h’.p’u de equipo. pude
observarse que la caida de presion en el ‘Kettle y termos:on
horizontal era demasiado pequefia si se considera que ya se
encuentra establecido un intervalo de caidas de presion' en estos
equipos. per lo que ne se recomienda ulilizar el Kewtle o
termasifon horizontal para este problema planteado. La calda de
presiron nos da una idea de que tan probable sea que exista una
relacison de transferencia de calor entre los dos fluildos de manera
dque se optinuze la opsracion del equipo. © sea que no se encuentre
muy sobrado este. o muy pequeno para transtreriy calor
adecuadamente, a un costo ne muy elevado y se considera tambien
que a menor caida de presion del lado del vapor existiria mayor

incrustacion. no obteniéndo asi el optimo disefio térmico.



V.~ CONCLUSIONES -

El contenide de la ‘presente teésis se enfocd al ‘entendimiento
amplio del  fentmeno de la vaporizacidn y ebullicién, ya que.el
diseffle .de equipos para vaporizacién depende —mucho ‘de la
experiencia en el campo, por la que la finalidad fué la .de
describir los conceptos que conforman el fendmeno . y ‘lograr
entender como éstos equipos operan en mejores condiciones cuando
se consideran todos aquellos factores que afectan en una u odtra
forma la operacién de los mismos.

Se ha desarrollade la base tedérica de la vaperizacidn, de la cual
se derivan los algoritmos de calculo de rehervidores. Se ha
descrito la forma de obtencién de algunas de las correlaciones
empiricas usadas en el disefo termodinamico, que se fundamentan en
la experiencia practica del control de equipos en la industria.
Finalmente se desarrollaron algoritmos de calcule y ejemplos de
diseffo para Kettles y Termosifon considerando la base tedrica
descrita en los primeros capltulos.

La seleccion del equipo adecuado para cualquier servicico se puede
decidir en base a la dascripcién de ventajas y desventajas que se
analizaron para cada equipo (KettlesTermosifdén) en ésta tésis.
Para lograr un diseflo $ptimo de rehervidores es necesario tomar en
cuenta cada factor que influye en la eficiencia del equipo;
factores que van desde la naturaleza de los fluidos y vapores a
manejar hasta la geometria del equipo. Se describidé la influencia |
de cada parametro de disefio para considerar los rangos apropiados
en el diseflo final,

Se recopilo informacién de diversos articulos Yy compafiias
fabricantes de cambiadores de calor. para el desarrolloe de la base
tedrica, algoritmos y ejemplos contenidos en este documento.

En los procesos de separacién, como proveedor de energia al
sistema se considera al rehervidor como esencial componente para
la eficiencia del mismo, por lo que es necesario el disefio
confiable de estos equipos, para lo cual se deben considerar las
bases tedricas desarrolladas en el presente trabajo, asi como la

experiencia practica como factor primordial que debe cumplir un
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diseBador; esto  debide 3 ‘que. la ebullicion  es ‘un  yenémero
diferente a la tranferencia de calor de otros sefvxc;os. indicado
por la existencia de cambio de rfase. lo que hace’ neqésério el
considerar factores especiales para el disefio. ' ;
Se lograron -los objetivos planteados al inicio.del trabajo -al
desarrollar la teoria de la transferencia de calor en vaporizacion
a partir de los conceptos basicos.

Se analizaron los principales parametros que infiuyen en la
ebullicion.

A partir de recomendaciones de fabricantes de equipos de proceso,
articulos y literatura general, se describieron los c¢riterios de
seleccidn de rehervidores para aplicarloms a cada servicio. Los
algoritmos de calculo descritos como parte final del trabaje
indican implicitamente el uso de las correlaciones emplricas
tratadas en la parte teorica; siendo estos algoritmos aplicados en
la actualidad al disefio b4 dimensicnamiento de
intercambiadores-rehervidores, en la industria.

El analisis de los resultados indicéd el hecho de que el termosifon
horizental es menos recomendable en forma general, y que los mas
recomendables son los tipos Kettle y Termosifon vertical Ccon esto
no nos referimos al ejemplo comparativo de los tres equipos). Se
considera que de acuerdo al servicioc prestado por el rehervidor,
se debe seleccionar el mas adecuado intfcialmente por los criterios
de seleccién, basados en ventajas y desventajas, bhaciendo un
balance cuantitativo de gastos de operacioén, inversiéen inicial y

facilidades de mantenimiento.
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ANEXO:

FIGURAS Y TABLAS



. DATOS DE TUBOS PARA CONDENSADORES
E INTERCAMSBIADORES DE CALOR

T Arca | Superficle por ple | peso por

Espesor lin. pies®
Tubc; Bwal| de e | DI, pig | e flelo | Pl ple lineal,
DE, plg ared por tubo, 1b, de
. pared, pigr | Exterior | Interior | aderg
3% 2 109 | 0.282 0.1309 .493
4o . : ~303
8 329
8 .258
20 Rt
0.1963 0.965
B 0884
0.817
. 0.727
: 617
-571
5 520
7 L4
8 L0t
. . 65 .670 0.2618 .8l
‘148 Y] .47
34 ‘732 ‘38
3 -760 .23
. 782 14
08 | 8:859 5%
15 X X X
5 .07 133 .781
18 ‘na3 R70 710
17 | ubss | u.bat u.6dy
18 | -0l019 | 0lgo2- 0545
13| 0.165 020 | 0.065 0.3271 .09
- 0.14 954 1 0.714 .91
10 ;. 0.13 ‘o2 | ol787 .75
n i oiz-| 1ol 0800 .
12 [ ‘o.108-| 1.03 0.836 45
13 | 0.09 06 B4 .
1 0.083 | -1.08 D023 Nt
] 0.072" 1 .960 991
1 °0.065 2 ‘| 0988 {900
1 0.05 3 ‘o1 .808
[t 0.04! 15 o4 .688
135 0.105 ar 075 0.3025 230 57
0.14 20 (14 0.3152 34
1 0.13 23 19 o3 .14
1 0.120 |.1l26 |- 1025 o ‘98
1 0.109 29 ©.3156 7
It 0.09 .35 03130 156,
1 0.083 .40 0.3492 a7
1 0.072 Ty 03555 20
16 | 0.065 7 0.3587 ‘0
17 | o0.058 .50 3023 .078
18 | o.049 54 0.3670 .831
TABLA 1
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GRAVEDADES ESPECIFICAS Y PESO MOLECULAR DE LIQUIDOS

’ |
Compuesta * Mol.j 8¢ . Cempuesta Mol | ¢
441 {078 Clomre 515
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162 1088 ie) 990
251 [ g3 8a.0
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03 f Eter e 141
.07 §| Etilbencena 1062
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Aleahol ice .88 ercurio . 200.6
Alkahal a 81 1081
Alcohsl nbutllico a1 etanal 325
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VISCOSIDADES DE FRACCIONES DE PE!'IEOLEO

Jas Coardenadas deberdn usarse con la Fig.

X . ¥
7G*APl gasolina natural ..... 14.4 6.4
56°API gasolina ... 14.0 0.5
42° AP kerosén 11.6 16.0
35*API destilado .....s 10.0 20.0
Pl crudo continental 10.3 21.3
28°API gasofl +e.ereecn.. 10.0° | 23.0

VISCOSIDADES DE ACEITES ANIMALES Y VEGETALES

- B Acido [Grav. Esp.|
No. | zopc | ¥ Yo
Almendra .. 2.85 0.9188 . .

. 0.01 0.9226
canen 0.9138

Coco .....ieana,
Higado de bacalac

6.0 | 282

6.9 | 268

7.7 | 277

" Algodén -.. 14.24 | o0187 | 7.0 | 28.0
Lardo . 3,38 { o.0138 | 7.0 | 8.2

3.42 | 09297 | 6.8 | 27.5

ceee. | 09237 | 7.0 | 285

13.35 | 00158 | 6.5 | 28.0

Oliva ....... veeee | 00158 | 6.8 | 28.3

Aceite de palma 9.0 0.9190 7.0 26.9

Perilla, crudo . 1.36 .| 0.9207 .|. 8.1 | 27.2

Nabo .... o.M | o014 { 7.0 | 288

Sardina 0.57 { 0.9384 .| 7.7 | 273

_Soya . 3.5 | owzs | 8.3 | 278
Esperma 0.8 | 0.8829 | 7.7 | 26.8

Girasol . 2.76 | 09207 | 7.5 | 2.8

Ballena, refinado] ©0.73 |- 0.0227 | 7.5 | 27.5

- VISCOSIDADiZS DE ACIDOS GMSdS COMERCIALES
250 a 400°F

FIG. 23
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VISCOSIDADES DE LIQUIDOS*

Liquidel ¥ | ¥ Liguido jx 17
Acctaldehido 1521 4. Cloruro Estinico
Acetato de Amilo 11.8112.
Acetato de Butilo 12.3 |11
Acetato de Etilo 13.71 9.
Acetato de Metilo 14.2| 8.
Acetato de Vintlo 14.0{ 8.
Acctona 100% . 14.5] 7.
Acetona 35% . 7.9[15.
BUB .L..e..oe 10.2 |13,
Acido Acético 100% 12.1 (14!
Acido Acético 70% .. 9.5(17.0
Acido Butirico ....... 12.1 15.3
Acido Clorosulfénico 11.2'18.
Acido Férmico 10.7 115.
Aeido Isobutirico 122114 .4
Acido Nitrico 95% 12.8
Nitrico 60% 10.8}17.
12.8]13.
.2 127
.0 |24.
10.2121.3 XANO «.uveen
10.2 114, iréxido de Sodio
511 uro de Etiio .
.6 |1 Yoduro de Propllo
10.511
.81
.5 §16.1
13.0 116
1 ]18
.2 |18.1
.2 121,
.1 116.5
12.6] 2.0 { Nitrotoluena .
10.1/13.9 tano . e
12.7 {12.8 .{ Oxalato de Dietilo .
.1]18.7 | Oxalato de Dimetilo
12.3 [13.5 [ Oxalato de Dipropilo
12.5110.9 { Pentacloroctano
1521 7.1 | Pentano
. 11.6 .3 | Propano
I 1 ; .;l Salmuera CaCl, 25%
14.2113.2 | Salmuera NaCl 25%
20.015.2 | Sodio .
14.51 8.1 | Tetraclo
| 14.5| 9.6 | Tetracloroctileno,
n-Bu 15.3| 3.3 { Tetracloruro de Car
Ciclohexanol 91243 | Tetracloruro de Titanie
Clorobenceno 12.3{12.4 | Tribromuro de Fésforo
‘(znmformn .. 14.4110.2 | Tricloruro de Arsénico .
13.0113.3 | T de Fésforo
Clorotolueno, meta 13.3|12.5 | Tricloroetileno ..
Clorotolueno, para 13.3412.5
Clonuro de Etilo .. 148| 6.0
Cloruro de Metila 15.0] a8
Cloruro de Propllo 144| 7.5
Cloruro de Sulfurilo . 5.2]12.4

* De Ferrv, 3. H., “Chemlcal Engincers” Handbook

FIG. 24
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VISCOSIDADES DE GASES*

Bisxido d:

Etano .
Eter Edfli
Etleno

Oxigeno
Pentano
Propano

Tolueno ......
2,3, 3‘1‘rlm¢ll)buln.nn .

Xenbo .

Mn

Alcohol Etilico
Alcohol Metllico .
Alcohol Propllico

Biéxido de Carbono

Cloruro de Hidrégeno
Cloruro de Nitrosilo ...

Oxido Nitrose .

e Azufre .

co

F1G. 26
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Viepidd

F1G. 27

150

.'2"'"':-' Centipoises
T ~t00 = ol
|- 009
- 0.08
|- 007
~ 006
° . = 005
30 .
28 004
. 26 E
oo 24 E ooz
22 3
20 3
200 s F
[ oo2
16 s
300 " 1t
= Faad
12 L
400 0 :
8 L
soo 6 oo
600 . I~ 0009
- 0008
700 2 -
o . |- coo7
800 0 2 4 6 0 6 B8 L
8,0 2 W oI . 0008
900 3
1000 E- 0005
Viscosidades de Gases. (Perry, “Ch ! Handbook”
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» - Vicosdsd e comipoises

Viscosidad del agua y de liquidos derivados del petrélao

4000
3000
2000
1000 L 5. fum (C,H,)
\
bt Y 2. Propena 1C,H,)
600
3. Buuno IC,H,,0
400 I\ 4. Gasatna natorad
300
. \ 5. Gaslina
200 6. Aque
\ 3 7. Keroseno
100 > = B. Dmtiada
van wa A = et
o X LWL ALY
fo A S S 9. Crudo de 48 geados AP
PRRTILY X \ 10. Crudo de 40 gravos AP
hd ll\j \ \ —1 1. Crudo de 35 6 grados AP}
20 |5 \ \ N X\ 12. Crudo ca 22.6 grados APY
2 13. Cruda do Salt Crest
10 .
w0 O B\ - \ 14, Acwite 3AMdn Y
. N q B}
AR - 5, 15, Acete % tMin.}
L]
2 N AN 16. Acens Lube SAE 10 1100 V.10
‘. A\ Nl [l 17. Acets Lube SAE 30 (100 V.1}
a = .
7 N ~ 18, Aceite combustbia § {Mix.) 0
2 < L 6 {Mind*
N 3 < 19, Acete Lubs SAE 70 (100 V1)
Lo \ \ 20. Aceits combustible Bunker
R sy T s i C{Max }y tosiduo M.C..
B
P P 21. Aslano
. -y ~ e .
N UL NS
! ™ N~
2 " -
1 ~
By T
Rl — s I~ AL
.08 1 f—
.08 ; ) -
—3
o BT A S N -i— }
.03 t
260 J00 400 oo 600 100 8OO
T — Tampatsiurs an Kevin (K1
Ejemplo: Hallese la viscosidad del agua a 60°C

Solucion: 60°C = 273 + 60 = 333 K

Viscosidad del agua a 331 K es 0.47 centipoises (curva 6) =

FlG. 29
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BupmaLN~

Viscosidad de liquidos ‘diversos

= r/wis

Lt
o
o
-

»
e

11

2.0

/Zz[/ //

8
12
7
10
oK 3 \Y - = =
NN Nof
7 .
% ’ N X s
K >
: . N
3 B ~
3 “ — -
BN RN
s 3 .
AR
[ N
.2 Sy
—— ] -
. :
0 \ AN . G
.09 3
.a8
.a? \\
.06
\
.04 A -
.03
—40 -20 o 20 40 60 80 10 20 180 v!ED 180
= Temperaten, on grados cantigrados (Gt
. Dibwido de carbona O, .
AmORUCO .. ..., NH) 9. Alcohol ethico NaCl
Clonuio de metda . CH,CI 10. Alcobol opropiicn . NaCl
Didaido da arufis . SO, 11, Acido sulfinca ol 20% . CaCi,
12. Cowtherm E 19, Cloruro ds calcio al 20%... CaCl,
13. Oowtherm A o .
14, Hidrdxido da 1odia 3 20% . . NaGOH Ejemplo: La viscosidad del amoniaco a
15. Marcurio 0°C es 0.15 centipoises.



Viscosidad de gases y vapores de hidrocarburas

Las curvas de los vapores de hidrocarburos Viscosidad de diversos gases
y gases naturales en ¢l nomograma de la de- 042 - - o,
recha, son de datos dosde
Maxwell;** las curvas de todos los demds ga- Hela
ses {excepto el belio™) estdn basadas en la 038 A
férmula de Sutherland. P
038 ~,
= 'h €O,
¢ on(#59)() - Zn
.032
- (om 'r.+c)( )-/. - A
* = #losss T +C/\Te i I
§ o P
donde: H pa X fnm,
u = viscosidad en centipoises, a la g o Zd = Ased s
temperatura T o .ozaf— o dsge 100
p, = viscosidad en centipoises, a la § a22 //’_4 Vaporss de
temperaura Tp, 3 i _VM/ '//r I n-um:.:.:::
T = temperatura absoluta, en Kelvin 1 Y g caturales
(273 + °C) (grados rankinc = 2 e Vol VA
460 + °F) para la cual sc requie- ) 2 "
re conocer la viscosidad., .08 4 M
T, = (:mpcralum absoluta, en Kelvin V4 PR o
os rankine = 460 + °F pa- i ///
2 la que sc conoce la viscosidad, 012 P
o4l
¢ = constante de Suthsrland l
Nota: La variacidn de la viscosidad con la pre- 008 Too 3ee o e oo
sidn es pequeda para la mayor parte de los ga- | r—Te - tura an gredos cendgrados
_ses. Para los gases dados en esta pagina, la -
correccidn de la viscosidad debida a Ja pre-
sidn es inferior al 10% para presiones hasta - . ..
35 bar (500 libras/pulg?). Vi: idad de vapores r
ivsporen saturedon y sobracalentados)
Fluido aproxjmados o |- .
et o
- 55
o, 127 o017
Aire 120 L v
N, i e i L
co, 240 g [P S 5N S My S P 4 oL~
co 18 - =
50, 416 HE
::n, J';l; 5 o - - ol €
L %00 L= leato A=
Ejemplo para el nomograma de arriba: Lavis-  § P e e e
cosidad del didxido de azufre gaseoso a 100°C ) 9" =T T
(212°F) es 0.0162 centipoises. =, 1 cH,c1
1 2
Ejemplo para el nomograma de abajo: La vis- -009 = "
cosidad del didxido de carbono gaseoso @  ggq Lt
30°C (80°F) aproximadamente, es de 0.0152, |
.a07
—a0 -20 o 20 40 60 a0 100
¢ — Temperatura en giadoa tentigradon
FIG. 31
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P;opiedades fisicas del agua

Temperstura det Presidn de Volumes Densidad
agus satoracibn especifico
[ P vx 10 p
Decimetros
Grados etbicos por Kilogramos pot
Bar meiro cibico
.01 006112 1.0002
5 (008719 1.0001
10 B12271 1.0003
15 017041 10010
20 023368 1.0018
25 031663 1.0030
30 1042418 10084
s : 056217 1.0060
40 073750 1.0079
45 09582 1.0099
50 12335 10121
- 585 ‘15740 10145
60, 19919 10171
13 25008 10199
70 31160
75 3
80 47359
57803
90 701
95 B45
100 101325
1o 14326
120 1.985
130 27012
140 - - 36136
150 47597
160 6.1805
170 7.9203
180 10.0271
190 12.552
200 15551
25 25504
250 39776
275 59.49
300 8592
3 12057
350 16537
37418 221.20

FIG. 32



R iGn peso

i

ico — temperatura, para aceites derivados del petréleo
FIG. 33
1.0 g =
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e BITHS ] — R .00 ™ &F 156°C)
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S
T
I
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1
Temporaturs cetica
n

+

—1
e

J v T

§ — Paro swpecifica el sckte a tuslauier tempen
P o
»

02 L

0 o
CaH, » Etano

CiHy = Propana iCeH
CoHia=Butina  CaHyy

Efemplo: E3 eso especifico de un acsite
2 15.6°C es 0.83. El peso especifico @

50°C es de 0.8,

50 we 150

200

250 300 as0

1 — Temporatura, en grados centigrados

ano

Densidad y peso especifico® de liquidos diversos

Para encontrar la densidad en kg/m’ de un accite a determinada tempera-
tura, cuando se conoce su peso especifico a 60°F/60°F (15.6°C/15.6°C),
multipliquesc el peso especifico del aceite a esa temperatura (véase nomo-
grama de arriba) por 999, que es la densidad del agua a 60°F (15°C).

Liguido Tempernturs | Densidad | Peso Liquido Temperatura Peso
especificol especilicn
t ) K} ' s
*F °c keim® °F *c

Aceiona 60 ] 156 791.3 0.792  [Mercurio 20 | .67 13623
Amoniaco saturado 10 | -122 6552 0656 [ Meicurio 40 4. 13596
Benceno 32{ o 898 0899 Mercurio 60 | 156 133568
Salmucra de CaCtal 10%] 32 | 0 1090.1 1091 |Mercurio 80 | 267 12541
Satmucra de NaClal 10| 32 | o 1077.) 1.078  |Mercurio 100 | 318 13.514

Comb Bunkers C Mix. 160 | 156 10132 1014 |Leche e | L.
Disulfuto de carbono 32| 0 1291.1 1292 [Accite de ofiva 59 | 150 0.919
Destilado 60 [ 156 8488 0850 |Pentano 59 | 150 0624
Combustible 3 Mix. 601 156 8974 0898 IAccite jubricanic SAE 103]. €0. |..15.6 0.876
Combustible 3 Min. 601 156 9648 0966 [Accite lubricame SAE 304] 60 | 156 0898
Combuitible 5 Mix. 60 | 156 991.9 0.993  |Aceite lubricante SAE 701] 60 156 0.916
Combustible & Afin. 60 ) 156 9919 0993 [Crudo de Sal Creek o | 136 0.843
Gasalina ol 156 9.8 0751 |Crudo de 32.6° APl &0 | 156 0.862
Gasalina natural 60 { 156 6798 06HD }Crudo de 35.6° API 60 | 156 0.847
Kerosena 60 | 156 8143 0815 |Crudo de 10° AP} 60 | 156 0.828
Residuo M.C. 60 | 1356 9342 0935 |Crudo de 48* API 60 | 156 0.788

* Liquido a la iemperatura especificada, relativo al agua a 15.6°C (60°F)
t La leche tiene una densidad enire 1028 y 1035 kg/m? (64.2 1 64.6 [b/pic’)

8 Iadice de vircosidad 100
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Propiedades fisicas de algunos gases
{Valores aproximados a 20°C y 1.01325 bar)

€p = calor especifico 2 presién constante
¢, = calor especifico a voluinen constante

Nombre Formala | Peso | Densidsd] FPeso | Constanie | Color especifico | Capacidad catorifica | ¥
del quimica molecutnr | kgfm® | especifico { fndividuat | # temperaturs por. meiro cablco | iguat
28 o aproxic con del gas amblente Hm'K .
simbole | msdo relacidn kg K | cokw
e | JikgK
o P Sy R cp IS P s

Acetileno (etino) C,H 6.0 0.907 320 1465 127 [ 1601 123 | 130
o 1| 290 1.000 287 1003 1]z - 1o
Amoniaco NH, 170 430 2190 1659 | k12 | o1m } o132
Argén A 399 1379 208 1 1n 862 [§ 167
n-Butanc C,H 58,0 2.067 143 1654 90 | 4118 [ 3mo [ tn
Didxido de catbona | €D, | 4400 1529 189 838 1580 1216 130
Monéxido de carbocal €O~ 280 0.967 297 1057 726 nas 1490
Qoro q, 09 2486 1?7 481: 362°) 1440.] 1084 | 133
Etano C, M, 30.0 1.049 277 1616 1325 2042 1674 .22
Etlieno C,H, 28.0 0915 96 1675 1313 1967 te12 122
Helio He 40 0.1381 | 2078 s 3183 870 166
Acido clorhidrico RO 365 1.268 218 8 s 1222 866 | 141
Hidrégeno H, 20 00695 | 4126 14319, | 10158 1199 141
Sulfuro de hidrogeno| H)S 3 1190 4 1017 81 1458 [ 121 | 130
uno cil, 16.0 H] 519 2483 1881 1657 | 138 | 13
Cloruro de melto cHa | 505 1,388 165 1005 838 | 161 | 1800 | 320
Gua natunté - 19.8 0,667 426 348 1846 | 1884 usy | L2z
xldo nitrico NO 300 1.037 217 967 1 1208 1.40
Nitrégeno N, 8.0 56 297 1034 73 1304 1.4
Osido nitroso N,0 o 1.530 189 915 1708 wol | um
Oxigeno a, 320 1.105 260 9 [ 1210 140
Fropano cH, | Ay 1562 138 1645 1430 | 3095 | 2890 | Kas
Propano progileno | CiH, | 421 1asi 198 1459 1215 | 2630 | 1298 | Va4
Digsido de azutee 50, 64,1 27270 | 22264 129 645 $12 | 1759 | y3ee | 126

“Valores orientativos: las caracteristicas exnctas requieren el conocimiento exac-
10 de los compnnentes,

FIG. 34
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Propledades dal vapor de agua saturado y agua saturada®

Tresiéa_sbsolata Pulg Hx, | Temperators | Eatalpls | Calor tatente | Entaipix 66l Valumea_espeeifico
de vacio K de v
libraaspulg? | pulg- Mg | - . Uquido
- P . - *F
~| 32018
.023
453 0.
1160 0.
313 0.
X 484 a
¥ 1939 0.
¥} /869 0!
.9; 76.387 o
0 18! 79.546 [
2 8. 85.218 0
. 4 28! 90.09 a
X 4 8. 94.38 o
.90 . IX 498,24 K}
K .03 7. 77
. 44 -27. a9
. 27 . 26
. . 6. 198
66| 26, .22
X 07 35 | 07
% 4 ‘25, 6
. X] 25 8 84
e .2 .24 X .88
7 38.7 06.73
X 3 47 09.42
¥ 3 15 .51
0 . X .92
X . 7 3 1577 .
% . 74 3 1620 13020 1.
X 18 7, ¥ 34.76
; .22 7! X 18.03
. .13 16 . 54
X .15 .6 14.83
. 27 ‘65 7.93
8. % 5. 5087
85 - g ‘ X:) - 3.65
9. . .60 56.30
5. . 5! 8.84
10 9. .5¢ ¥ 1.
X 7. 7 — 65
12 4. 4 70.05
130 - 6.47 1as .2 74.00 | =
14 28.50 142 )2 1777 -
Presion Temperator Entalpia | Calor Iatenie Volumen especifico
Libras por pulg® R det liquido | de evaparacios
Absotla
P P !
.69 X 80 970.3
5. . 13.03 81.21 969.7
6. . 16,32 84.52 9%7.6
7. X . 219044 87.66 965.6
X . 22 41 50 66 9637
25,24 93,52 9518
X 1756 56.17 960.1
X 230.57 .60 958.4
X 233,07 144 956.7
23 ¥ 235.49 .88 955,
237.81 06.24 95
X % 10.07 .57 952,
6. - 42.25 0. 950.
7. 4436 2 949.
IX . 46,41 4. 947,
X X 48.40 7. 346,
30. - 750.34 718 645,
31 6.3 .22 1 93
3z 7. 254,08 221 9427
33 8.3 25584 |- 2145 9415
34 193 257.58 2263 9403
“Extraldas de las **Tablas de vapor de 2gua’, ASME
FI1G. 35



Propiedades dal vapor de agus saturado y agua saturada

(continuacién)
FIG. 35
Presién Temperstura | Eatalpis | Caior interie | Eniatpin del Volumen especilico
Ubas por pulg! | de por
Absoluia _ [Manomiirks t h,
|l d °F | __wae, with
T 0.. 59,19 1671 .0
X [ 6095 67.7 0
X 2. 62,58 o8] .0,
38, 3. he17 s o8 .017124
X XN 65.72 69, 017138
E 3. 57.15 "4, 017151
X 6. 68 74 70. 017164
70.11 70 .017177
7165 7211 /017159
. 173,06 716 017202
5.1 0. 274744 710 1017214
6. 1. 755 71, .017216
7. 1. 77.1 710 017238
3, 1784 73, .017250
4. 179, 17; 1017162
5. pETE 7 1017274
6.3 | 182! 745 1 017185 7
- - 7. ECER 749 - 19
. 8. 284, 7! = 307
54. 39, ~- 18590 25 19
57 753 7
41 83 76.3 4
X . 59. 766 5
¥ 90 27.0 6
¥ a4 93 61 77.3 7
60. 45.. 1.7 77.6 8,
E 48! 3.7 77 9.
X 47 4 78 0;
. B .9 8
X 969
65. 791
bh. 389!
A = 199.99
68 : 00,99
A Al 301.96
5.
6.
7.
3
3
3
4 N
5.. X e
- 6. Bl
7. .7 83,
8. L6 B4
9. A IBS..
3. 5.7 T86.
1. 7.0 B7.
2. 7.8 R8.
3. .6 59
3. 19.4 189,
5.3 207! K
6. 21 8
7. 21 7047
3 8. X 7459
79. 682
X 0., - 6514
6. 130 14.6055
7. 2. 7. 4.5606
98 3 7 45156
a9.4 4. 7. 44734
100.4 5.3 017 44310
101 6.3 01775 4.3895
101, 7.3 E 01776 .3a87
103 (1R ! /01776 3087
03. 593 | 11879 01777 -2695
bS] 40,3 3 § [FEX] 01778 300
06. 91.3 .06 188.2 .0177% -lam
07. 9.3 75 1884 01779 11560
08 a3} 44 188.5 ‘01780 J1195
09, 933 E1 188.7 03781 - 40837




Propiedades del vapor de agus saturado y agusa saturada

{continuacién)
Presion Temperatars | Entalpia | Calor Jatenie | Entafpis Volumen tipecifico
Hibres por pulg® - -t el liquido | dr de vapor
T ATiohia ] Maromliner] Tt N i Vi
Py PO P . .| ' [N u i i Bot 1n pie! por 1b
e ERB R g 11889 ]+ 0.0178 ]
ro-t] ceel3 s 4. T334 . 1189 0012
0 i| 97 3361 | i ooizes. -
3.4 98., 33671 189.. 0.017
40" . 237.4 o017
00.. 8.0! . 0.017i
01.: 8.7 Y. .|  0.01786
02., 9. 9. 3 V.91787
03. 0,01 8. ) 01787
. 0.64 8.3 0.2 __|__ 00178
37 7 4 0.0178
¥ 7. 0.5 0.917%
. 6. 0.7 0.01791
1 K 6. .4 0.0179
.. .. R 5. 1.9 + 0.0179,
. 3! 3 5. 6.a17%,
6. 3 K 316 4 00179
7. , 5! 7. 4. 0.017
3 6.1 7. 3. " 0.01794
. - .74 B 3. 00179
71.R G079
X 13 K --0.0179
L3 . L8 - .0 N 0.0179.
. 1.3 1 ] * 0.01741
0. .2 0.017¢
X 4 0. 95 .
X .5 0.
: . Ritiv -0.0180
23 B - .7 “ 0. 0!
. 1 X3 ooisaz |
X 25 R . 5.4 93.0 -0, 03
10 33358 318! 93.1 001503
20 . 35414 6. 9312 0.01604
3.0 354.69 + 32b.. 93.3 0.01605
4.0 355.23 3 93 805
) 35537 W aye T £y
6. P T T 1% s . 03 806
7. 356! o | 9 07
¥ 357. 3.5 93 B0
9 357 0.1 at. 380!
. » 358, 0.6 g, 0150
2, . 359 16 o ‘oIBL
4. 9. 360.. Y. 0.0181
6. 13 361 94, 0018}
X 3. 361 a4 01814
60, 5. 63 95, 01815
2.4 7.. 364 . 117.] 5. 817
1 5. : 95 HE
b HE 9. 95. 01819
) 153; 0. 95. 01810
0.4 55.3 41, 9 0.01871
2 7.3 342 9b. 001823
4.4 9.3 T34 9 G.01RM4
6. 1.3 344, N 0 0pK25
78, 3. 345. 9 0.01876
160 5. 346 9% 001817
B2 7. 3470 97 0.G1828
84 9. 348 G 0.01830
Bb. 1., 9. ) 0.0183)
BA. 3. 3 350, 9. 0.01837
40, 5. 350 9, 0.01533
924 7.] 51 9. 0.01K34
94 .. 352, 9. 0.01h35
96, B1.. 53, 48 001836
98 8).. 546 98, 0.01638
100, H5.. | 3555 8.3 0.01839
05 40, : 357.7 98.7 0.01821
0. 95.. . 3599 9 0.01544
5.0 (K. 579 3620 99 3 0.01K417
2200 as. 59:8! 3682 Wb 00IRsD A2
Y] 9180 306, 99 0 OTRST 04143
300 9370 368, 00 0.01855 49540
35.0 95 56 370 00. 0.01857 95715 ;
00 - 9739 71 001860 31769 :
15.0 23 47019 n 200 0.01861 87970




Propiedades del vapor de agua saturado y agua saturada

f{eonclusion)
FIG. 35
Presiéa Temperatura | Eatslpin | Calor talente Entalpfa Valumen eapecifico
Libras por pulg! def liquido de |- aet vapor
evaporacidn
Absolota Riia Yapor
B Heunn. Boab. | pied porth piel por Ib
3760 8150 011 0.01863
78.0 8233 01.3 0.01868
799 ane 015 0.01870
381.7 8200 017 001873
A3 183 -9 0.01675
TEX 7 X) G.01878
87, 3 1023 4+ 0,01880
338, 2074 |- 0.01882
50, 2016 001855
92, 7 001887
= 5 53 : =101 ¢ 7 [ < 0.01669
B 00 103.. 0.4189%
.99 06 - 0). '+ 9.01908
3441 412, 041 -] 001917
3961 X 04, 01925
444 204. 01934
449. 204 _001942
454 . - 1204 01950
w 458, . 3 2044 01950
* 4621 . g N 204. 01367 N
407 -3 204.. 0157
471 : 2045 0198
475.) 4 204.4 * 0,019
204.2 0199
203.9 02006
R 1037 0201
034 02021
2030 02028
1027 02036
202.3 X
2011
201.
200,
- 1200.:
< 11004 .
99..
98,
- T198,
97.: .
. 4 -
. 96,
X 95
: 95.
B M
9. 93..
¥ 47 2 X
3 0. 64 1 L4211
X 7. 63 9. 94003
B 4. 62, 7.4 0.3807.
. 1 [ 4.1 03624
. 72,1 78, 60, 181 X 0.3455
0. 77.4; 585, 59 1180; X 3299
0. 82.3 592, 58! 1177 X 073153
DG 87.0. 8. 67 1175.. .02307 @.3012!
0.1 91.70 5 .. 67 1172 02127 9.189¢
¢ 9630 1.7 58 1i70. 344 02771
604 b04 .87 4. 40.. 11645 387 "~ 9.2554
700.0 - 13,1 ¥ 17, 1 128
X 21.0 ] 03 1152, 472
500. 285 o 485 11450 517 .
. - 63561 73 156, 11383 565
0. . 542.7 683 46.. 11305 615 . |
0. . 649 4. . 26 111221 669
00,0 * . 55.8 . 06. 11372 727
1400. 13B5.. 662.1 9.1 LIE 1 .7 790
5004 488 668, 1 T 51 1 10933 02859
2600, 585 73’9 4 37. 10829 02938
2700. 79.5. 7.3 iz 1069.7 10309
2800. 785 84,96 70.7 185 1055.3 03134
%000 7885 90.2 8S. 54, 1039.8 03261
3005.0 7985 553, 01 1184 0703 03478
3i00.0 3085 0028 814 169.3 33, /01681
3100.0 3188 05.08 £75. s6.1 93l 0.0347; 05663
32082 3193 05.47 506 .0 506.0 0.05078 805078
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Prupledades del vapor de agua sobrecalentaco*
FIG., 36

V = Volumen espacifico, pie*® por libra
h,= Entaipia del vapor; BTU por libra

FPresida Temp,
libras por pulg! | de sat Temperatom total *F (1)
'}‘7“ ";;b . 3s0° { 400" [ 500" | 600* | 700" [ 800" | go0° 1000° ) 1100° | 2300° | 1500%
15.0 03| 113.03] V | 31.939] 33.963] 37.985 | 41.986 | 45.978| 49.564 [ 53.946| $7.926{ 61.005 | 69.858 | 77.807
A | 32162112399 1287.3 ] 1335.2 ] 1383.8) 1433.2) 1483.4] 1534.5) 1586.5 | 1663.2) 1803.4
20.0 s3f227.96| V | 23.900] 25.428| 28.457 | 31.4661 34.445| 37.458{ 40.447 | 43.435 ] 46.420| 52.388 | 58 352
Ao | 12154 1239.2| 1286.91 1334.9 | 1383.5 | 1432.9 | 1483.2| 15343 15R6.3 | 1693.1| 1803.3
30.0 | 153]250.34| V [ 15.850| 16.892] 18.929 [ 20.945 | 22.951 | 24.952 | 26.949{ 28.943 | 30.936 { 34.9181 38.896
hy | 12136 | 1237.8] 17860 | 1334.2| 1383.0] 1432.5| 1462.8 | 1534.0 1586.1 | 1692.9| 1803.1
40.0 ] 53] 26735] ¥ 11838} 12.604) 14065 15085 17.195] 18.699] 20.109) 21.697] 23194 | 26.183 | 29,168
he | 12107 F 1236.4( 12850 | 1333.6 [ 1382,51 1432.1{ 1482.5( 1533.7 | 1585.8 | 1692.7) 1803.0
s0.0 | 2353] 281.02 9414 10.062] 11.306 | 12.529] 13.741| 14,947} 16.150{ 17.350| 18,549} 20.942 | 13.332
- 1209.5] 1234.9] 12841 | 1332.9] 1362.0 1431.7| 1482.2}- 45334 | 1585.6 | 1632.5 | 18029
60.0 | 453} 29271 2.815| 8.354| 9.400} 10.425] t1.430) 12.446| 13.450| 14,452 [ 15.452] 17.4d8] 19.401
. . . 1208.0 | 1233.5| 1283.2 | 1332.3 | 1381.5] 1431.3| 1481.8 | 1532.2 [ 1585.3 | 1692.4| 18026
70.0 [ $5.3(302.93 6.664( 7.333{ B.039| 8.922{ 9.793) 10.659] 11.512] 12.382] 13.240} 14.952 | 16.661
: A | 1206.01 1232.0| 1282.2§ 1331.6{ 1381.0| 1430.9| 1481.5| 1532.9] 1585.1 | 1662.2] 1802.6
"TB0.0 |TT65.3] 3t2.04 "5.801| '6.218( 7.01817 7.794| '8.5601 9.319| 10.075| 10.829| 11.581 | 13.081| 14.577
he- | 1204.0 ] 1230.5) 12813 ] 1330.9 ) 1380.5) 1430.5) 1481.1] 1532.6 | 1584.9] 1692.0/ 1802.5
9.0 | 75332028 V | sa28| s505| e223| eo7) 7600| s277| saso| 9.621]10.2907 11,625} 12.95
& 112020 1228.9( 1280.3 | 1330.2 | 1380.0} 1430.1 | 1480.8 | 1532.3 | 1584.6 | 1651.8] 1802.4
1000 | 8531 327.82 4.550| 4.935| 5588 6.216| 6833{ 7.443] 8.050] 8.655] 9.258 | 10.460 } 11.659
Ay | 1199.9] 1227.41 1275.3 | 1329.6 | 1379.5 | 1429.7 | 1480.4 | 1532.0 | 1584.4 | 1691.6| 18022
12000 | 105.3) 341,27 ) ¥ ] 3.7815 ) 4.0786 4.6341 | 5.1637 | 5.6813| 6.1928| 6.7006 | 7.2060| 7.70% | 8.7130] 9.7130
A, [ 11956 [ 1324.1] 1277.4 [ 13282 1378.4 | 1428.8 | 1479.8] 1531.4( 1583.9 } 1691.3 } 1802.0
140.0 | 125.3] 353,04 | ¥ 3.4661] 3.9526 | 4.4140| 4.8528 ] 5.2995 | 5.7364] 6.1709 | 6.6036 | 7.4652| 8.3233
Ay 1220.8 1275.3 | 1326.8 | 1377.4 | 1418.0| 1479.1 1530.8 | 1563.4 | 16909 ] 16017
160.0 | 1453 | 363.55| ¥ 3.0060] 3.4413 | 3.8480 | 4.2420} 4.6295| 5.0132 53945 5.7741 | 6.5293 | 7.2811
Ay 12174 1273.3 | 13254 | 1376.4) 1427.2 | 1478.4] 1530.3 | 15629 | 1690.5 | 1801.4
180.0 { 165.3{ 373.08 ¥ 2.6474) 3.0433{ 3.4093 | 3.7621] 4.1084 | 4.4508 | 4.7907 | 5.1289 | 5.8014 | 6.4704
By 1213.8{ 1271.2 | 1324.0 | 1375.3 | 1416.3 | 1477.7 | 1579.7 { 1582.4 | 1690.2  1Bat.2
200.0 | 185.3{ 381.80 | V 2.3598| 2.7247 | 3.0583 | 3.3783| 3.6915 4.0008 | 4.3077 | 4.6128 | 5.2191 | 5.8219
by 17101 1269.0 { 1322.6] 1374.3 ] 1425.5 | 1477.0 1529.1 | 1581.9 | 1689.8 | 15009
220.0 | 1053 | 38988 | V 2.1240| 2.4638 | 2.7710 | 3.0642 | 3.3504 | 3.6327 | 3.9125| 4.1005 | 4.7426| 52313
By 1206.3| 1266.9 | 1320.2] 1373.2 | 1424.7 | $476.3{ 1528.5 | 15814 | 1689.4 | 1300.56
240.6 | 1253} 397301 ¥ 1.9268 | 2.2462 | 2.5316 [ 2.8024 | 3.0661  3.3259 3.5831 { 3.8385 | 4.3456 | 4.8492
Ay 1202.4] 1264.6 [ 13197 [ 13721 | 1423.8 | 1475.6 | 1527.9 | 1580.9 | 1689.1 | 1800.4
260.0 | 2453 [ 40444 ¥ 21,0619 | 2.3289 | 2.5808 | 2.8256 | 3.0063 ] 3.3044 | 3.5408 | 4.0097 | 4.4750
X Ay 12624 ( 1318.2{ 137).1 [ 1423.0 | ¥474.9( 1527.3 | 1580.4 | 1688.7 | 1800.1
180.0 | 265.3 | 41107 | V 1.9037 | 2.1551 | 2.3909 | 2.6194 | 2.8437 | 3.0655 | 3.2855 | 3.7217 | 4.1543
Ay 1260.0 | 1316,8 | 1370.0 | 2422.1 | 1474.2 | 1526.8 | 1579.3 | 1688.4 [ 1799.8
00.0 | 285301735 V .. 1.7665 { 2.0644 | 2.2263 ] 2.4407 [ 2.6509 | 2.8585 | 3.0043 3.8704
" 1257.7 | 1315.2 | 1368.9 | 1421.3 § 14736 1526.2 | 1579.4 1799.6.
320.0 | 205.3 { 423.31 . 1.6462 { 1.8725 | 2.0823] 2.7843 § 2.4821 | 2.6774 | 2.8708 3.6332
: 12552 | 1313.7 | 1367.8 | 1420.5 | 14729 15256 | 1578.9 1799.3
3400 | 325.3 | 428.99 1,5399 | 1.7561 | 1.9552| 2.1463 | 2.3333 1 2.5175 | 2.7000 3.4186
1252.8 | 1312.2 ] 1366.7 | t419.6 ] 1472.3 | 1515.0 ] 15754 1799.0
360.0 | 345.3 | 434.41 1.4454 | 5.6525 | 1.8421 ]| 2.0237 | 2.2009 | 2.3755 | 2.5452 | 2.88098] 3.2279
1350.3 | 1310.6{ 13656 | 1418.7 | 1471.5 | 1542.4 | 1577.9 | 1686.9| 1798.8

*Extratdas de las

“tablas de vapor de agus’’, ASME
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Propiedades del vapor

de agua sobrecalentado {cantinua
FIG. 36

Presion Temp. -
ibras por pulg | de sat- Temperatura tolal *F (1)

AD‘L M;h. . s00°"| 600" | 700t | Boo | 900° | rovo* | 1i00* | 1200° | 1300° | 1400° | 1500°

P - . -

-380.0] "365.3 [ 439.61 1.3606] 1.5598 ] 1.7410 1.9130] 2.0825 | 2.2484] 2.4124] 2.5750] 2.7366 | 2.8973 | 3.0572

w08 : 1347.7] 1309.0| '1364.5] 1417.9] 1470.8 | 1523.8] 1577.4| 1631.6] 1686.5 | 1742.2 { 1798.5

400.0] 385.3] 444.60 | T |1.28411 1.4763] 1.6459 | 1.8151( 1.9759 | 2.1339] 2.2001 | 2.4450| 2.5087 | 2.7515 | 2.9037

[Y' 1245,1}1307.4 | 1363.4 | 1417.0} 1470.1{ 1523.3 1576.9] 1631.2] 1680.2] 1741.9 | 1798.2

420.0) 405.3 44940 Vv ]1.2148] 1.4007 | 1.5676] 1.7258] 1.8795 | 2.0304| 2.1795 | 2.3273] 2.4739] 2.6190 | 2.7647

'.‘: 1242.4] 1305.8| 1362.3 ] 1416.2( 1469.4 [ 1522.7} 1576.4 | 1630.8 1685.8 [ 1741.6 | 1798.0

440.0) 425345403 | ¥ 11.1517] 1.3319) 1.4926 | 1.6445| 17918 | 1.9363[ 2.0790{ 2.2203] 2.3605 | 2.4998 { 2.6384

he 12397} 1304.2] 1361.1 | 1415.3| $468.7 | 1522.1] 1575.9] 1630.4| 1685.5 | 1741.2 | 1797.7

46001 453} 45850 | ¥ [1.0930( 12691 14262 1.5703] 1.7117] 1.8504| 1.9872| 2.1226] 2.2569( 1.3903 | 2.5230

by 1236.9) 1302.5] 1360.0 | 1414.4) 1468.0 ) 1521.5] 1575.4 | 1629.9] 1685.1 | 1740.9 | 1797.4

4800 | 465.3 | 462,82 "11.0400] 1.2115] 13615} 1.5023] 1.6384 | 1.7716] 1.9030{ 2.0330 2.1619| 2.2900 | 2.4173

h, 1234.1] 13008} 1358.8 | 1413.6| 1467.3 | 1520.9| 1574.8] 1629.5| 1684.7 | 1740.6 | 1797.2

500.0 | 485.3 [ 46701 | ¥ |0.9919( 1.1584] 1.3037 | 1.4397] 1.5708 | 1.6992] 1.8256} 1.9507| 2.0746 ] 2.1977 | 2.3200

A, §1233,2] 1299.1| 1352.7 | 1412.7 1466.6 | 1520.3 | 1574.4 | 1629.1| 1684.4 | 1740.3 | 17969

5200] 5053147107 | V' |0.9466] 1.1094 | 1.2504 | 1.3m19] 1.5085 | 1.6323| 1.7542| 1.8746] 1.9940 | 2.1125 | 2.2302

ot N “hy 1228.31 1297.4| 1356.5 [ 1411.6| 1465.9 | 1519.7 | 1573.9] 1628.7| 1684.0 1740.0 } 17%.7

540.0 475.01 V' j0.9045| 1.06401 1.7010] 1.3284| 1.4508 | 1.5704 | 1.6880] 1.8042] 1.9193 | 2.0336 | 2.147)

: A, |12253] 1295.7 | 1385.3 | 1410.9] 1465.1 | 1519.7 | 1573.4 | 1628.2] 1683.6 | 1739.7 | 17%.4

- 560.0 47684 | .V’ [0.6653 [ 1.0217 | 1.1552 ( 1.2787{ 1.3972 { 1.5129 1.6266'( 1.7358 | 1.8500 | 1.9603 { 2.0699

hy 12222 1293.9] 1354.2 ] §410.0| 1464.4 | 1518.6] 1572.9} 1627.8] 1683.3 [ 1739.4 | 1796.}

580.0 48257 | V |o.8287) o.9824| 1.1225 | 1.2324) 1.3473 | v.4593 | 1.5093 | 1.67801 17855 | 1.8921 | 1.998.

&, [1219.17 1292.1 | 1353.0 } 1409.2| 1463.7 | 151B.0| 1572.4] 1627.4| 1682.9| §739.1 | §795.9

600.0| 585.3[486.20 | U 10.79441 0,9456 1 1.0726 | 1.1892) 1.3008 | 1.4093 | 1.5160] 2.6211] 1.7252 } 1.8234 | 1.9309

h, [12159 12903 | 1351.8 | 1408.3 | 1463.0 | 1517.4 | 1571.9| 1627.0 1682.6 | 1738.8 { 17956

650.0 | '635.3 | 43489 | 'V 07173 | 0.8634 | 0.9835 |-1.09129] 1.1969 | 1.2079| 1.3969 | 1.4044] 1.5909 ] 3.6864 | 17853

5, |1207.6] 1385.7 1 1348.7 } 1406.0{ 1461.2 | 1515.9 | 1870.7 | 1625.9) 1681.6 | 1738.0 | 17949

700.0 | 685.3|503.08 { ¥ { ... |0.7928] 0,9072 1.0102]1.1078 | 1.2023 1.2948 | 1.3858] 1.4757 | 1.5647 | 1.6530

By 1381.0 [-1345.6 ] 3403.7 ] 1259.4 | 1514.4] 1560.4 ] 1624.8) 1680.7 | 1737.2 ) 1794.3

7500 | -735.3 | 510.84 | W 0.7313] 8.8409 | 0.9386 | 1:0306 | 1.1195 | 1:2063 | 1.2916) 1:3759 | 2.4502 | 1.5019

I A 1376.1.2342.5 | 14015} .1457.6 | 1512.9 | 1508.2{ 1623.8} 1679.8.{ 1736.4.{ 17936

800.0| 7853 |s18 | @ 06774 | 07828 | 0.8759 | 0.9631 | 1.0470 | 1.1289 | 1.2093 | 1.2085 | 1.3060 | 14aes

hy 1271.1 ] 1339.3 | 1399.1 | 1455.8 | 1511.4 | 1566.9 | 1622.7 | 1678.9 { 1735.7 | 1792.9

2500} 8353 {5354 | V 0.6296 | 0.7315 | 0.8205 | 0.9034 | 0.9830 | 1.0606 | 1.1366 | 1.2115 | 1.2855 | 1.3588

LA 1265.9( 1336.0 | 1396.8 | 1454.0 | 1510.0] 1565.7 | 1621.6| 1678.0 | 1734.9 | 1792.3

900.0 | ss.3 |sar9s | V.| . 0,5809 | 0.6858 | 0.7713 0.8504 | 0.9762 | 0.9998 | 1.0720| 1.1430 § 1.213¢ | 1.2825

hy 1260.6 | §332.7 | 13%4.4 | 1452.2 | 1508.5 | 15064.4 | 1620.6 | 1677.1 | 1734.1 {17916

950.0 | 935.3 | 538.39 v 0.5485 | 0.6449 1 0.7272| 0.8030 { 0.8753 | 0.9455 | 1.0142 | 1.0817 | 1.1484 | 1.2143

A, 1255.1 | 1329.3 ] 1392.0 | 1450.3 | 1507.0 | 1563.2 | 1619.5 | 1670.2 | 1733.3 | 1791.0

1000.0 | 985.3 | S44.58 v 0.5137 | 0.6080 | 0.6875 | 0.7603 | 0.8295 | 0.8966 | 0.9622 | 1,0266 | 1.0901 |1.1529

h, 1249.3 | 13159 | 1389.6 | 1448.5 | 1505.4 | 1561.9 | 1618.4 | 1675.3 | §732.5 | 1790.3

1050.0 {1035.3 {55053 | ¥ 0.4821 ( 0.5745 | ©.6515[ 0.7216 1 0.7881 | 0.8524 | 0.9151) 0.9767 | 1.0373 | 1.0973

he 134341 1322.4 | 1387.2| 1446.6 | 1503.9 | 1560.7 | 1617.4 | 1674.4 | 1731.8 117896

1100.0 {1085.3 | s56.28 | ¥ 0.4531 1 0.5440 | 0.6188 { 0.6865 [ 0.7505 | 0.8121 | 0.8723{ 0.9213 | 0.9894 | 1.0468

b, 1237.3 | 1318.8 | 13B4.7 | 1444.7 | 1502.4 | 1559.4 | 1616.3] 1672.5 | 1731.0 | 1789.0

1150.0 | 1135.3 | 561.82 v 0.4261 | 0.5162 | 0.5849 | 0.6544 | 0.7161 | 0.7754 | 0.8332 | 0.8499 | 0.9456 | 1.0007

he 1130.9 | 1315.2 [ 1382.2 | 1442.8 [ 1500.9 | 1858.1 | 1615.2{ 1672.6 | 1730.2 [1788.3




Propiedades del vapor de agua sobr do { tusion)
FIG. 36
Fresidn Temp, .
libeas por pulg’ | de sat- Temperaturs fota) *F (i)
Abs. | Man. . 650 § 700" | 7s0° | soo* | gou* | 1000° | 1100" | 1200"| 1300° | ‘1400* | 1500°
1200.0 | 1185.3] 567.19| V¥ |0.4497] 0.4905] 0.5273 0.5615 | 0.6250 | 0.6845 | 0.7418 [ 0.7974| 0.8519] 0.9055 ] 0.9584
A, (17081315 | 1346.9] 1379.7 | 1440.9 | 1499.4 | 1556.9 [ 1614.2] 1671.6] 1729.4 ] 1787.6
1300.0 | 1285.3] 577.42 | ¥ |0.4052 | 0.4451| 0.4804} 0.5129 | 0.5729 | 0.6287 | 0.6822 | 0.7341] 0.7847 | 0.845 | 0.8836
hy, |1261.9] 1303.9( 1340.8| $374.6 ] 1437.1 | 1496.3 | 1554.3 [ 1612.0| 1669.8 | 1727.9 [ 1786.3
1400.0 | 2385.3] 587.07 | ¥ j0.3667 | 0.4059 0.4400| 0.4712 [ 0.5282 { 0.5509 | 0.6311 | 0.6798] 0.7272 | 0.7737 | 0.8195
1251.4 | 1296.1 1 1334.5) 1369.3 | 1433.2 | 1493.2 | 1551.8 [ (609.9] 1668.0| 1726.3 | 1785.0
1500.0 | 1485.3 | 596.20 0.3328 | 0.37171 0.4049| 0.4350 | 0.4894 | 0,5194 § 0.5869 | 0.6327 | 0.6773 0.7210 | 0.7639
1240.2 | 1287.9 | 1328.0| 1364.0 [ 2429.2 | 1490.1 | 1549.2 [ 1607.7 | 1666.2 | 1724.8 | 17837
1600.0 { 1585.3 | 604.87 0.3026 | 0.3415] 0.3741| 0.4032 [ 0.4555 | 0.5031 | 0.5482 | 0.5915 | 0.6336 ] 0.6748 | 0.7153
- V118.3 | 1279.4 ] 1321.4] 1358.5 | 1425.2 | 1486.9 | 1546.6 | 1605.6 | 1664.3| 1722.7 | 17813
1700.0 | 1685.3 | 613.13 0.2754 | 0.3147) 0.3468| 0.3751 [ 0.4255 | 0.4711 | 0.5140 | 0.5552| 0.5951] 0.6341 [ 0.6724
R IR 1218.3 § 1270.5] 1314.5].8352.9 | 14212 | 1483.8 | 1544.0 1 1603.4| 1662.5| 1721.7 | -1781.0
- 18000 | 1785:3 | 621.02 | a.2505 | 6.2906 | 0.3223] 0.3500 | 0.3988°| 0.4426{ 0.4836 | 0.5229] 0.5609 | 0.59k0 | 0 634
12012 [ 1261.1 ] 1307.4["1347:2 | 1417.% | 1480.6 | 1541.4 [ 16012 | 1660.7 [ 172001 |'1779.7
1900.0 | 1885.3 | 628,56 | ¥ |0.2274| 0.2687} 0.3004| 0.3275 | 0.3749 [ 0.4171 | 0.4565 | 0.4940 | 0.5301 | 0.5650 | 0.6002
A, [1185.7 | 1251.3 ] 1300.2 [ 1341.4 | 14129 | 3477.4 | 1538.8 [ 1599.1 | 1658.8 | 1718.6 | 1778.4
2000.0 | 1985.3| 635.80§ ¥ ]0.2056 0.2483| 0.2805 | 0.3072 [ 0.3534 | 0.3942 | 0.4370 | 0.4¢801 0.5027 | 0.5365 | 0.5695
. “he [1168.3] 124091 1292.6| 1335.4 | 14087 [ 14741 | 1536.2 | 1596.9| 1657.0] 1717.0§ 1777.1
2100.0 | 2085.3| 642.76 | ¥V | 0.1847 } 0.2304| 0.2624] 0.2888 | 0.3339 | 0.3734| 0.4099 | 0.4445| 0.4778| 0.5101 | 0.5018
he |1148.5] 1229.8 | 1284.9] 1329.2 | 1404.4 | 5470.9 | 1533.6 | 1594.7] 1655.2| 1715.4 | 17757
2200.0 | 2185.3{ 649.45 | V |0.1636 | 0.2124| 0.2458] 0.2720 | 0.3161 | 0.3545| 0.3897 | 0.4231| 0.4551| 0.4862 ] 0.5165
. A, |1123.9| 1218.0] 1276.8] 1323.1 | 1400.0 | 1467.6 | 1530.9 { 1592.5] 16533 1713.9 1774.4
2300.0| 2285.3 | 655.89  V 0.1975| 0.2305| 0.2565 | 0.2999 | 0.3372 | 0.3714 ] 0.4035 | 0.4344] 0.4643 | 0.4935
- BN RO I 1) 120531 1268.4] 1316,/ 1395.7 | 1464.2{ 1528.3 | 1590.3} 16505 17123 1773
2400.01 2385.3 | 662.13 | 0.18241 0,2164| 0.243: | 0.2850 | 0.3114{ 0.3545 | 0.3856 | 0.4155| 0.4443 | 0.4724
Ay 1191.6) 1259.7| 1310.+ | 1391.2 | 1460.9 | 1525.6 | 1588.1| 1649.6] 1710.3 | 1771.8
2500.0 | 2485.3 | sb8.11 | ¥ . | o.16817 02032} 0.2293 0.2712 | 0.3068 0.1692 | 0.3950 | 0.4259 | 0.4529
by D | 117671 12506 1302.4 [ 1386.7 | 1457.5 15859} 1647.8| 1709.2 | 1770.4
2600.0 | 2585.3 [ 672,91 © . ] 0.1544] 01909} 0.2171 | 0.2585 | 0.2923 | 0.3247 { 0.3540| 0.3819} 0.4088 | 0.4350
hy Dojtico.2] 1241.1} 1296.5 | 1382.t | 1454.1 [ 1520.2 | 1583.7] 1646.0] 1702.7 | 1769.1
2700.0 | 2685.3 | 678.53 | V . | o.411] 0.1794} 0.2058 | 0.2468 | 0.2309 [ 0.3114 | 0.3399] 0.3670| 0.3931 | 0.4184
Ay 1142.0] 12311} 121.9.5 [ 1377.5 { 1450.7 | 1517.5 [ 1581.5 | 1644.1) 1706.1 | 1767.8
800.0 | 1785.3 | 684.96 | V 0.1278| 0,1685] 0.1:52 | 0.2358 | 0.2693 § 0.2991 | 0.3268 | 0.3532| 0.3785 | 0.4030
hy U121, 1270.6{ 12222 {1372.8 | 1447.2 | 1514 B | 1579.3} 1642 2| 1704.5 | 17665
2900.0 | 2885.3 | 69022 ¥ 0.1138] 0.1581] 0..853 | 0.2256 1 0.2585 | 0.2877 | 0 3147 0.3403| 0.3649 | 0.3557
B A, 1095.3| 1209.6 1274.7 { 1368.0 | 1443.7 | 1512.1 [ 1577.0| 1640.4{ 1703.0 | 1765.2
3000.0 | 2985.3 ] 695.33 | ¥ 0.0982| 0.1483| 0.1759 | 0.2161 | 0.2484 | 0.2770 | 0.3033 | 0.3282] 0.3522 | 0.3753
. By 1060.5 | 1197.9 1267.0 | 13632 | 1440.7 | 1509.4 [ 1574.8 | 1618.5 [ 1701.4 | 1763.8
3100.0 | 3085.3 | 700.28 | ¥ 0.1389| 0.1671 | 0.2075 | 0.2390 | 0.2670 | 0.2977] 0.3170] 0.3403 | 03628
. Ay 1185.4| 125901 [ 1358.4 | 1436.7 | 1500.6 | 1672.6 1636.7| 16998 [ 17625
32000 3185.3 [ 705.08 | V .. 0.1300( 0.1588 | 0.1987 { 0.2301 | 0.2576 | 0.2627{ 0.3065| ©.3291 { 0.3510
It Ry bl 1172.3 1250.9 | 13534 | 1433.1 | 1503.8 | 1570.3{ 1634.6| 1698.3 | 17612
33000 | 318537 ... V.. 0.1213] 0.1510 } 0.1908 | 0.2218 | 0.2388 | 0.2734{ 0.2966| 0.3187 { 0.3400
Ay : 1158.2[ 1242.5 | 1348.4 | 1429.5 | 1501.0 [ 1568.1{ 16239 1696.7 | 1759.9
3400.0 | 33853 ... v . 0.1129] 0.1435 | 0.1834 | 0.2140 { 0.2405 | 0.26461 0.2872] 0.3088 [ 0.3206
hy N 1143.2] 12337 | 3343.4 | 1425.9 | 1498.3 | 1565.8 1631.1] 1695.1 | 1758.5
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Propiedades del vapor de agua sobrecalvntado y agua comprimida®

V = Volumen especifico, ple? por libra
h,= Entalpia del vapor; BTU por libra

Presién - Temperaturs 1o1al grados Faheenhell {0 .
sbsolata | 7 i

tbres/polg] “7 | 2000 | 400t | soo | eo0c | 7o0°c| moor | wooc | 1000°{ 1100°| 12000 | 1300 | 1400° | 1500°
3500 V 10.0164| 0.0183( 0.0199] ©.0225] 0.0307 } 0.1364] 0.1764 | 0.2066] 0.2326{ 0.2563| 0.2784 | 0.2995 | 0.3198
h | 176.0 379.4 487 .6 ©08.4] 779.4} §224.6| 1338.2| 1422.2] 1495.5( 1563.6 1629.2| 1693.6 | 1757.2
3600 W |0.0164 ) 0.0181) 0.0198| ©.0225 0.‘0)01 0.1796 | 0.1697 § 0.19961 0.2352| 0.2485| 0.2702] 0.2908 | 0.3106
b, | 1763 379.0f 487.6 608.1 778.1{ 12153 1333.0] 1418.6] 14906} 1561.3] J627.3] 16492.0 1255.9
3800 ¥ [0.0164] 0.0183] 0.0198| 0 0224 ( 0.0294 | 0.1169 | 0.1574 | 0.1868] 0.2116] 0.2340( 0.2539| 6.2746] 029306
h, | 3702 379.5] 4877 607.5] 768.4} 11955 13224} 1411.2 1447.0| 1556.8} 1623 6} 10KK.9 | 31753.2
4000 ¥ Jo.0164 | 0.0182] 0.0198] 0.0223) 0.0287 ] 0.1052) 0.1463 ) 0.1752} 0.1994| 0.2210] 0.2411] 0.7601 | 0.2243
b, | 177.2| 3798) 487.7( 606.3| 763.0( 1174.3| 1311.6 [ 1403.6{ 14B1.3{ 1552.2{ 1619.8 | 1685.7 ( 1750.6
4200 V [0.0164 | 0.0182) 0.0197} 0.0222] 0.0282] 0.0945| 0.1362| 0.1647| 0.1883] 0.2093| 0.2287 | 0.2470] 0.2645
by | 172.6] 380.}] T487.8| 606.4| 758.6| 10516 | 1300.4 | 1396.0| 14755 1547.6] 1616.1 | 16826 | 1748.0
4400 V {00104} 0.0182) 0.0187{ 0.,0222] 0.0278] 0.0846) 0.1270] 0.1552} 0.1782} 0.1986] 0.2174] 0.2351] 0.2519
n, | 1781] 380.4| “487.9] ‘6059 7508 1127.3] 1289.0] 1388.3] 1469.7} 1543.0] 1612.3 | 1679.4 1745.3
4600 7 l0.0164 | 0.0182] 0.0197} 0,022t Dv0i74 ©0.0751 0.1186 | 0.1465] 0.1691] 0.1889( 0.2071] 0.2242 | 0.2404
b, | 1785 380.7{ 487.9 605.5| 751.5| 1100.0 § 1277.2 | 1380.5| £463.9] 1538.4| 1608.5] 1676,3 | 1742.7
4500 V [n.0164 | 0.0182] 0.0196| 0.0220 0.0275 | 0.0665] 0.1109 [ 0.1385( 0.1606f 0.1800[ 0.1977 { 0.2142 ¢ 0.2299
b, 117903805} 488.0] 60s.0| 746.6{ 10712 1265.2 ) 1372.6] 1258.0} 1533.8| 1604.7 | 1673.1 | 1740.0
5100 V [0.0164 ] 0.0i81 0.0196! 0.0219]-0.0265 'I).USJI 0.0973 | 0.1244) 0.1458{ 0.1642| G.1B10| 0.1966 1 0.2114
hy | 179.9] 381 48B.2 604.3| 743.7] 10169 17404 [ 1356.6{ 1446.2{ 1524.5| 1597.2| 16068 1734.7
5600 V [0.0163] 0.0181| 0.0195[ 0.0217] 0.0260] 0.0417| 0.0856 | 0.1124 0.1301 09,1508 [ 0.1467 | 0.1815] 0.1454
h, | 180.8] 381} 488.4 603.6| 739.6 475.0] 12148 1340.2] 1434.3] 1515.2| 15K9.6 | 1660.5] 1229.5
6000 V {e.0163 | 0.0180| 0.0185 0.02§61 0V.0256] 0.0397) 0.0757 [ 0.1020| ©.1221| 0.1391| 0.1534 | 0.1684 | 0.1817
h, | 181.7| 3827 48B.6 602.9] 736.1) 945.1) 118K.8| 1323.6( 1422.3| 15059 1582.0) 4654,2] 1724.2
6500 V 0.0163 | 0.0180f 0.0194| 0.0215 0.;1151‘ u:n:sa 0.0655 | 0.0909) 0.1104} 0.1266( 0.1411{ 0.1544 ] 0.164y
. h, | 18329 8I4| 4RS.9 6023 732.4 919.5 | 1156,3 | 1302.7] 1407.3] 1494.2] 1572.5| 1640.4 | 17176
7000 V1]0.0063 | 0.01801 0.0193] 0.0213| 0.0248{ 0.0334 } 0.0573| 0.0816] 0.1004] 0.1160 0,129 | D.1424 | 0.1542
-] A, | 1840 1384.2] -489:3 601.7 ) 7293 901,81 1124.9 ) 1281.7] 1392.2] 1482.6] 1563.1 ] 163K.6 | 1711.14

7500 Vlo.0163] 0.0179| 0.0193| 0.0212]0.0245| 0.0118 0.0512 } 0.0737| 0.0918| 0:1068 0.1200 |"0.1321 | 0.3433 -
A, | 185.2§ 3849 “4@9.6| 601.3] 716.6| “889.0|1097.7 | 1261.0| 1377.2 1471.0{ 1553.7 | 1630.8 | 17046
8000 0.0162 | 0.0179] 0.0192| 0.0211} 0.0242 | 0.0306 | 0.0465 { 0.0671 | 0.0845| 0,0989| 0.1115( 0.1230| ©.1338
he | 1863 3B5.7( 490.0 6009 ( 724.3 879.1 { 1074.3( 12410} 1362.27 145%.6] 1544.5] 1623.1 | 16981
9000 V l0.0162]| 0.0178{ 0.0191] 0.0209 | 0.0237 0.0248 | 0.0402 [ 0.0565( 0,0724] ¢.0858 | 0.0975 | 0.1081 { 0.1179
b, | 188.6| 387.3| 490.9 600.3| 7204 Red.7 ] 1037.0 [ 1204.1| 1333.0] 1437.1| 15263} 1607.9 | 16H45.3
10000 0.0t61 | 0.0177) 0.01B9 .0207 | 0.0233 | 0.0276 | 0.0362 | 0.0195| 0.0633| 0 O757’ 0.0865 | 0.0963 { 0.1054
hy | 1909 38850 491.8 600.0] 717.5 854.5 | §0!1.3 | 1172.61 130537 14153 15086 1593.1 { 16728
11000 ¥ |0.0161 | 0.0176 0.01881 0.0205} 0.0229 | 0.0267 | U.03)5 | 0.0443| 0.06502| 0.0676( 0.0776 | 0.086K | 0.0952
Ay | 19321 390.5| 4928 599.91 715.1 8169 992,01 1346.3} 1240.2} 1394,4] 14915 1578.7 | 16606
12000 ¥ {0.0161 { 0.0176 0.0187) 0.0203] 0,0226) 0.0260 | 0.0317 ] 0.0405§ 0.05081 0.0610] 0.0704) 0.074¢ ) 0.0K6Yy
hy | 1955 2911 193.9 54991 713.3 841.0 9778 | 1124.5] §25K.0) 1374.7 | 14750 | 15649 16488
11000 V¥ 10.0160 | 0.0175 0.0186( 0.0201 9.0223] 0,0253| 0.9302§ 0.0376( 0.0466( 0.0558 [ D.06a5| v.0725] ©.0749
h, | 1978} 393.8| 495.0 600.1 7119 836.3 966,81 1106.7[ 1236.5( 1356 .5} 1459.9] 1551.6] 16375
14000 v [0.01601 0.0174} 0.c185 0.0200| 0.0220 | 0.0248 | 0.0291 { 0.0354( 0.6432( 0.0515] 0.0595( G.0670{ 0,0740
h, | 2001 39550 496.2 ©00.5] 710.8 Bire 958.0 | 10923 I725.41 §1340.2| 1444.4[ 1535.81 162065
15000 Vlo.o1se | 0.74 0.0184] 0.0198 | 00218 | 0.0244 | 0.0282 | 0.0337| 0.0405| 0.0479} 0.0552} 0.0624] @.0b40
by | 202,41 397.2] 497.4 600,91 710.0 B14.5 950.9 | 10B0.G{ 1206.8} 53260} 1430.3) 1576.4] 16159
15500 V lo.o1s9 | 00173 0.0164) 0.0198 ) 0.0217] 0.0242| 0.0278 | 0.0329( 0.0393| 0.0464] 0.0534| 0.0003 | 0.06L8
A, | 203.6) 3981 498.1 ©01.2| 7097 818.2| 947.81 1075.7) 1200.3{ 1319.6| 1423.6] 1520.4| 16108

“Extraldas de 12 “*Tablas de vapar de agua**, ASME
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Superf.\.cxe de Lransferencxa de calor\tte

i ‘Superr.&cie e%terna “por pxe'lineal de 'uber.\a o tuba, 4
Area de'flujo,; in2 .

Espaciado de 168 defléctores

CiCalor especit‘xco del fluldo caliente,

Calor especifice del 11u1do xrj: L
Calor especifico del liguido,: BTU/].b
Factor de superficie

Diametre interior del tubo, fU

Didmetro interior del tubo, in

Diametro de la coraza, in

Diametro del haz de tubos, in

Diametro equivalente para la t.ransl.‘ersnc.\a de calor y caida

de presidn, ft R A R e
Diametro interior de la coraza, tt’
Diametro exterior del tube, in

Drametro externo del tubo. ft

Diametro interior de la coraza s t;ubo.’;'in
Fracecion caldérica, adimensional

Factor de diferencia de temperatura, °F
Factor de friccién. ft2/1n2 )
Masa velocidad, lb-/hft2

Aceleracion de la gravedad. ft.rseg2

Factor de conversién, 4.17 x 10° Lb—ft.h%-1b .
Entalpta. BTU-ib

coericiente de transferencia de calor en general. BTU htt?%r

Comficiente de transterencia de calor para 11u1do interior

2 o

y fluido emterior, BTUSh rt° °F

El valor de hy cuando se refiere al. diametro extenor ‘del

tubo. BTUh rt2 °F
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hpihs

Coefj.ciehte de pelicula para precalentamiento: L_ransi‘»er:encxa

. de .‘cal.é‘_x" sonsible y vaporizacion. BTU.h rt* °F

Hen Coericiente de ebullicien nucleada. BTU-h F

Har ) éoél‘xclente de conveccién dos fases

He! ‘j"Ccétir::.‘ente de ebullicidn. BTU-h £t%.°F §

I Factor de transtferencia de calor. adimenstonal i

K Constante de equilibrio para vapor=-liquidoi: adimenstenals
Ke. Constante calorica. adimensional o _ i
Ka Conductividad termica del Tluido temperatura prjqn\a&ip :
Ki “Ceonductividad térmica del liquido, BTU/h ftz‘°F'/£',t."

Kv Conductividad termica del tubo. i’ R i ;
k: Conductividad termica, = BTUZhLeEFLL™

L Longitud del tubo, ft B

& LT 8 N . .

MLDT .Media logaritmica de la diferenciaide’temperatura, %F

Ny, Humero de tubos i ’ G

né Numero de pasos por los tubos

NP )

NTC No. de tubos por cambiador

HNPr Numero de Prandtl . ;

Nev Numero de tubos en la hilera vértic‘al’ i

oD Area exterior del tubosft llneai. !‘tz/!;L>_

Py Paso del tubo. in : }

PC Presion critica, lboin? ! il L
P Presion de operacidn, .lb/inz

F-\ad Caida de presion. lbsin2 ¥ . .

APT Caida de presién total, en el tubo; y.de’retorno,:

APL. 4P ) i

qr.gs Fluje de calor para precalen&amienio;

Qv

OR
on

gk
R
Rd

calentamients ‘Zensible
y vaporizacién. BTU/Llb R ;
Flujo de calor & carga térmica, BTUsh:

Carga ':eruu.ca requerida, BTU-h

Carga téermica disponible, BTU-h i
Flux de calor de un tubo, BTU/h ft?
Flux de calor del haz de tubes. BTU/h #L2:

Razdn de reflujo, adimensional
Factor de obstruccién. h rt2: F/BTY T
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Re Numero de Reynolds, adimensional

& HRe .

Rv Resistencia de la pared, hr ri? °romTU i ;
s.sprom Gravedad especifica, gravedad especifica promedio; agxn|.
Te Temperatura calérica del fluido callente, °F

Te Temperatura del vapor de agua. °F

T1.Tz Temperatura de ebullicidn isotérmica,F

Lte Temperatura calorica del fluide frio, °F ., : .

L Temperatura del fluido frio : 2
th Temperatura de ebullicion: o burbuja, ;°F‘

tv Temperatura de pared. °F B

Ate, Difwrencias terminales frias y cé:io (%

Ath :

AT Diferencia verdadera de Lempératur

Atv Diferencia de temperatura. entr

& ATe liquido en ebullicidn, °F 2
U,Uc, Coeficiente Lotal de Lransferenci
Uo limpio, y coeficiente de disefio
v Velocidad. ftrseg i

vi.vv, Voloumen especifico, Vol amen ;
vi especifico del liquide, ft3/1b

vi,ve, Volumenes especificos de éphréda

vprom X
W Pesc del flujo del fluide calient
w Peso del flujo del fluide frio, 1brh
X Calor latente de vaporizacidén,” BTU;lb 3
m Viscosidad, lbsft h :
f738 Viscosidad del liguido, lbsft b
P Densidad, lb/ft3 o
f23% Densidad del liquido. 1b»'x‘t.3"
-3% Densidad del vapor, 1bort®
g Tension superficial, lbsft Cdina-cm % 8.85 % 107> = Lborey
P Razdén de viscosidad. adimenslohal‘
= Altura estatica o carga de friccidn, 't
SURINDICES
i3 Entrada
@ Salida
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