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1. INTRODUCCTON. 

En la mayoría de las industrias, el manejo del calor consti

tuye un aspecto muy importante, ya que la generación de este ti- 

po de energía es cada vez ms compleja. Una transferencia de ca- 

lor eficiente y costeable requiere el cglculo de una grea que, - 
siendo la menor posible, sea a la vez suficiente para efectuar - 

la operación. Este tipo de cglculos concierne directamente tanto

a los ingenieros químicos como a los ingenieros mecgnicos. 
Por - 

lo tanto, dentro de la etapa de ar5.endizaje de la Ingeniería qui

mica, se estudian las facetas ms comunes de la transferencia de

calor. Una de ellas es la que se refiere a la condensación de va

pores. 

La condensación de vapores es una operación muy habitual en

casi todo tipo de industrias debido a que, generalmente, las sus

tancias en fase liquida presentan mayores ventajas para manio--- 

brarlas y almacenarlas que en fase vapor. La versatilidad de ca- 

racterísticas de los vapores condensantes provoca que su respec- 

tiva condensación se lleve a cabo con rasgos muy propios. 
Toman- 

do en cuenta su frecuencia, se pueden considerar como los aspec- 

tos ns importantes de la condensación de vapores a los siguien- 

tes: condensación de un vapor simple, condensación de una mezcla

multicomponente de vapores, condensación de un

cia de un gas no condensable y condensación de

vapores cuyos líquidos son inmiscibles. 

El presente trabajo tiene como objetivo compendiar y exami- 

nar a los métodos de cglculo del área de condensadores de tipo - 

coraza y tubos, correspondientes a los aspectos mencionados y -- 

comparar los resultados obtenidos por cada mgtodo con las dimen- 

vapor en presen-- 

una mezcla de dos
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siolles de Eoaratos reales, en funcicnaMiento y diseñados por la - 

in7enieria r: ctualizada dentro medio nacional. 

Este estudio consta de tres capítulos rrincipales: el capitu

lo de " Generalidades", en el que se trata a los tiros de condensa

ci6:1 desde el punto de vista teórico, asi como a los condensado -- 

res y sus caracteristicas més imrortantes de su construcción y -- 

funcionamiento. En el cepitulo tercero o " Métodos de célculo" se - 

pretende realizar el objetivo propuesto anteriormente. En el fati

mo capítulo se rresentan las conclusiones, que son, esencialmente

anélisis de los resultedos obtenir?os, destacando a el o los méto- 

dos que mejor reditúen nara cada caso. 
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II. GENERALI7ADE3. 

II. 1).- ACERCA DE LA COND713ACIrN. 

La condensación es el cambio físico que experimenta un vapor - 

saturado al convertirse en liquido saturado. Este cambio puede ser

provocado poniendo en contacto al vapor con una superficie o un -- 

medio más fríos que su temperatura de saturación o su punto de ro- 

cío. 

Cuando el medio más frio es una superficie metálica, 
la con— 

densación puede efectuarse por dos mecanismos: en forma de gota o - 

en forma de película. 

La condensación en forma de , 7ota se produce cuando entre la - 

superficie metAlica y el condensado no existe afinidad, es decir, - 

que la energia de cohesión del liquido formado es mayor que la -- 

energia de adhesión entre éste y la superficie, formAndose gotas - 

que, al alcanzar un cierto tamaño y peso, resbalan y caen de la -- 

superficie, dejando el sitio libre y seco para que el mecanismo se

repita. 

Se supone que este mecanismo es frecuente en el caso de con— 

densación de vapores cuyos condensados son- liquidos no miscibles. - 

En este caso se ha propuesto que el líquido nue muestra mayor afi- 

nidad con la superficie metAlica formará sobre ella una película, - 

encima de la cual, a su vez, condensará en forma de gotas el otro - 

componente. 

La condensación en forma de Fota puede ser estimulada si se - 

cubre a la superficie metélica con sustancias atractivas al metal - 

y repelentes al condensado, 
llamadas ' promotores', los cuales, sin

embargo, tienen sus inconvenientes; por ejemplo: sulfuros alifAti- 
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cos y Acidas grasos, que no resisten condiciones arduas de opera— 

ción y contaminan al condensado; 
polímeros fluorados, cuya conduc- 

tividad térmica es muy baja; y metales nobles, que son muy caros. 

La razón por la cual se ha intentado provocar la condensación

en forma de gota es que produce coeficientes de transferencia de - 

calor entre 4 a 18 veces mayores que los que se obtienen en la con

densación en forma de película. Pero las dificultades para obtener

la condensación en forma de gota, asi como para su control, hacen - 

que se prefiera considernr que, en general, toda la condensación - 

se lleva a cabo por formación de película. 

La condensación en forma de película se caracteriza porque el

liquido condensado forma una película continua sobre la superfi-- 

cie metglica fria. Cuando la condensación se efectúa por este me-- 

canismo los coeficientes de transferencia de calor son notablemen- 

te menores que los que se obtienen con el mecanismo anterior. Este

hecho se debe a que la película de condensado constituye una resis

tencia adicional por la cual el calor se transmite generalmente -- 

por conducción. No obstante, este mecanismo tiene como ventajas -- 

que su comportamiento y características son ms fAciles de estu--- 

diar y Predecir mediante ecuaciones; ademés, todos los vapores con

densan por este mecanismo esponténeamente. 

Nusselt fue quien estudió primero el fenómeno de la condensa- 

ción y, suponiendo constantes las condiciones que eran ms habi--- 

tualmente observadas, encontró expresiones con las que se pueden - 

calcular los coeficientes de condensación de película en función - 

de propiedades físicas del condensado, posición de la superficie - 

condensadora y el , radiente de temperatura a través de la película. 
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Posteriormente, Baer y Mc Kelvey ( 7) hicieron otros estudios - 

cuyo resultado fue dividir la región entre el cuerpo principal del

vapor y la pared metélica. Propusieron la existencia de tres zonas

a través de las cuales el calor fluye como sigue: 

1.) Por convección en la difusión del vapor hacia la interfese va- 

por- pelicula de condensado. 

2.) Condensación en la interfsse vapor -película de condensado. 

3.) Conducción y, eventualmente, convección a través de la pelícu- 

la de condensado. 

Colburn y Hougen ( 9) encontraron que la conducción a través - 

de la película de condensado es el paso que controla al fenómeno - 

de condensación, es decir, que la película de condensado constitu- 

ye la mayor resistencia al flujo de calor. 

A pesar de que las ecuaciones de 7usselt son aceptables para - 

el caso de vapores de componentes puros o simples, existen algunos

aspectos dentro de la condensación que se efectflan en condiciones - 

diferentes a las supuestas por Nusselt y, por lo tanto, han debido

desarrollarse teorias y métodos adecuados para calcular el coefi--' 

ciente de condfrnsación para cada caso. A cohtinuación se menciona- 

rén las características de mayor relevancia correspondientes a ca- 

da uno de estos casos. 

a.) Mezcla de vapores multicomponentes. 

Generalmente se trata de series homólogas de hidrocarburos. - 

En este caso la temperatura no es constante ys que cuando se opera

con una mezcla de esta naturaleza, ocurre que se condensan prefe-- 

rentemente los componentes pesados, es decir, aquellos cuyo punto - 

de ebullición es mayor. Esto ocasiona que la mezcla de vapor rema- 

nente cambie constantemente su composición y, por 10 tanto, su pun
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to de rocio, que va disminuyendo durante el desarrollo de la con

densación. La variación de temperatura y composición no sólo se - 

efectúa a lo largo del condensador, sino tambián en las seccio-- 

nes transversales del mismo, debido a que la composición y tempe

ratura de los cuerpos principales del liquido y del vapor difie- 

ren de las que, en un supuesto equilibrio, guardan el vapor y el

liquido en la interfase donde se realiza la condensación. Todas - 

estas variaciones traen como consecuencias, primero, la apari— 

ción de efectos debidos a los calores sensibles de ambas fases, - 

siendo el de la fase vapor el que puede ser más importante por - 

su mayor resistencia al flujo de calor; además, se producen re-- 

sistencias difusionales en ambas fases, principalmente en el va- 

por; y, por último, se manifiesta la dificultad de evaluar las - 

propiedades físicas de ambas fases en cada punto, aunque este -- 

problema disminuye en el caso de series homólogas de hidrocarbu- 

ros. 

Venturosamente, estudios hechos por Minkowycz y Sparrow ( 6) 

revelan que los cambios de propiedades físicas de los fluidos -- 

tienen un efecto escaso en la condensación. Por lo que respecta - 

a la evaluación de la temperatura de la película de condensado, - 

experimentos realizados por Pressburg y Todd, Mirkovich y Missen

Sparrow y Marschall ( 6) han concluido que es correcto suponerla- 

igual a la temperatura de burbuja de la mezcla. 

b.) Mezcla de vapores de condensado inmiscible. 

Las mezclas binarias de este tipo condensan isotermicamente. 

Esto se debe a que cuando dos liquidos mutuamente insolubles se - 

hierven, cada uno de ellos ejerce su propia presión de vapor, -- 
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que no es función de la composición de la mezcla liquida, de tal

modo que la suma de las presiones de vapor será igual a la pre— 

sión total. Asi es que si se trabaja a una presión total fija, - 

las presiones de vapor y la temperatura de ebullición se manten- 

drán constantes. Al fijarse las presiones de vapor tambiln se es

tablece la relación molar de los componentes en el vapor. Y es - 

con esta composición con la que una mezcla de vapores de esta na

turaleza puede condensar isotermicamente a presión constante. A - 

este conjunto de condiciones se les conoce con el nombre de ' eu- 

tectoides' por su similitud con el punto eutéctico de algunos -- 

sistemas liquido -sólido. El punto eutectoide es muy estable ter- 

modinamicamente, a tal grado, que si una mezcla de estos vapores

entra a un condensador con una composición distinta a la eutec-- 

toide, se condensa primero el componente en exceso, 
actuando el - 

otro como incondensable, hasta llegar a la composición eutectoi- 

de correspondiente, con la cual condensan ambos componentes com- 

pleta e isotermicamente. 

Para tratar de explicar el tipo de flujo del condensado que

ocurre durante la operación se han propuesto las siguientes al-- 

ternativas ( considerando el caso más frecuente que es el de una - 

mezcla hidrocarburo -agua): 

1. El liquido orgánico moja completamente a la superficie met6

lica formando una pelicula continua que desplaza al agua impidi- 

endo cualquier contacto entre ásta y la superficie del tubo. El - 

hidrocarburo continúa condensándose y fluyendo en forma de peli- 

cula. El agua se condensa en forma de gotas sobre la pelicula or

gánica y fluye goteando hacia el fondo del condensador. 
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2. El liquido orránico condensa en forma de película y el agua

condensa sobre ella pero, debido a su mayor densidad, las gotas - 

de agua se sumergen en la pelicula orgAnica hasta quedar adheri- 

das a la superficie metálica mientras que el hidrocarburo fluye - 

encima de ellas hasta que, por unión de varias gotas de agua ve- 

cinas, adquieren el tamaño suficiente parn fluir sobre la super- 

ficie condensadora. 

3. El liquido orgAnico se condensa formando una pelicula conti

nua sobre la superficie condensadora y el agua lo hace formando - 

gotas sobre la película, pero debido a la relación entre el tema

fio de la gota y el espesor de la pelicula, algunos puntos de la - 

superficie metálica son mojados por gotas aisladas de agua que - 

llegan a adherirse a ella en tanto que el liquido orgAnico fluye

por encima de ellas. Estas gotas finalmente pueden desprenderse - 

y unirse con otras sobre la película orrAnica, o también, pueden

adquirir un tamaño suficientemente grande como para ser arrastra

das por la pelicula orgAnica. 

c.) Presencia de gas no condensable. 

Cuando el vapor que se requiere condensar se encuentra mez- 

clado con un gas no condensable, se advierte que el flujo de ca- 

lor disminuye en forma desmedida. Esto ocurre aunque la cantidad

del gas sea muy pequeña, como lo han podido comprobar Sparrow y - 

Eckert ( 19), quienes calcularon que un 2% de aire mezclado con - 

vapor de agua disminuia al flujo de calor hasta un valor irual a

1/ 46 parte del obtenido con el vapor puro. Anteriormente, Othmer

11) había recabado resultados que, aunque menos drásticos, po-- 

nian en relieve la magnitud de la resistencia al flujo de calor - 

que opone la presencia de un gas no condensable. 
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Al entrar una mezcla gas - vapor en contacto con una superfi- 

cie ms fria que el punto de rocio de la mezcla, el vapor comien

za a condensarse formando una película liquida sobre la superfi- 

cie condensadora y encima de esta película liquida se forma a su

vez una pelicula p; aseosa cuyas propiedades son intermedias a las

de la pelicula de condensado frío y las de la mezcla gas -vapor. - 

La transferencia de masa a través de la pelicula gaseosa se efec

túa debido a la diferencia entre la presión de vapor del conden- 

sado frío y la presión parcial del vapor en la mezcla que, por - 

estar saturada, es igual a la presión de vapor del liquido co--- 

rrespondiente a la temperatura de la mezcla gaseosa. 

A medida que avanza la condensación del vapor, la mezcla re

manente disminuye su temperatura de rocío en mayor proporción - 

que lo hace la temperatura del liquido condensado. Como conse--- 

cuencia, los gradientes de temperatura y de presión decrecen y, - 

con ellos, los coeficientes de transferencia térmica y transfe-- 

rencia de masa. 
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II. 2).- ACERCA 1V7 LOS CONnETMAD^ RES. 

Los condensadores son cambiadores de calor en los que los va

po- es de proceso son condensados total o parcialmente, en presen- 

cia o no de gases incondensables, usando como medio enfriante a - 

otro fluido gaseoso o liquido, generalmente agua. 

La descripcién de un condensador es semejante a la de un cam

biador de calor de tubos y coraza ordinario. A grandes rasgos, se

puede decir que consiste de una coraza que es un cilindro metAli- 

co a través del cual se introduce el haz de tubos. Este se asegu- 

ra en los extremos mediante espejos o carretes, que son unos dis- 

cos metAlicos con orificios donde los tubos se afianzan hermAtica

mente utilizando varios recursos: con soldadura, con casquillos,- 

rolados, etc. Los espejos comunican a los tubos con los cabezales

que son unos compartimientos situados en los extremos del conden- 

sador por los cuales el fluido de dentro de los tubos puede en--- 

trar, salir o retornar si hay 2 o mhs pasos de tubos. Los cabeza- 

les pueden estar ensamblados o fijos a la coraza; o pueden ser de

tipo flotante, cuando uno de ellos, generalmente el cabezal de re

torno, no tiene contacto con la coraza y puede desplazarse lonwi- 

tudinalmente a través de ella. Si el cabezal es fijo, se presenta

el problema de diferentes expansiones térmicas entre la coraza y - 

los tubos, por lo que es necesario equipar a la coraza con juntas

de expansión. En cambio, si el cabezal es de tipo flotante se re- 

quiere que exista una zona libre adicional entre le coraza y los - 

tubos, correspondiente al perimetro del cabezal, provocando que - 

el fluido de la coraza tienda a estancarse en sitios fuera de la - 

zona de transferencia térmica. En vista de lo anterior, se ha pro

puesto el uso de un cambiador cue combine las ventajas de ambos,- 
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o sea, que lb coraza tenra un perimetro mós cercano al del haz de

tubos y que el desplazamiento del cabezal flotante se realice en - 

un extremo donde la coraza aumente su diámetro en la magnitud que

lo requieran las dimensiones del cabezal. Los cabezales que fun-- 

cionan con este recurso son conocidos en la nomenclatura del códi

go T. E. M. A. como cabezales de tipo S. 

determinados intervalos entre los espejos y paralelos a e- 

llos, suelen colocarse otros discos metálicos similares, pero és- 

tos segmentados, llamados deflectores o mamparas. La misión prin- 

cipal de las mamparas es conducir el fluido de la coraza cruzando

varias ocasiones al banco de tubos, provocando un flujo turbulen- 

to conveniente para la transferencia de calor. Como tareas secun- 

darias, las mamparas sostienen a los tubos, que tienden a flexio- 

narse en los condensadores largos. Se sugiere como espaciado mAxi

mo entre dos mamparas una distancia equivalente al diámetro inter

no de la coraza. Los deflectores, además, desprenden el condensa- 

do de los tubos, evitando que se subenfrie o que su espesor sumen

te demasiado. 

El segmento que le falta al disco deflector recibe el nombre

de ventana de la mampara, y a la altura de esta ventana se le re- 

laciona con el diámetro de la coraza resultando un porcentaje lla

mado corte de la mampara. Este corte debe ser menor a 50% para -- 

que el deflector cumpla su función principal; en caso contrario, - 

el deflector sólo sirve para sostener a los tubos y se considera - 

que el fluido en la coraza corre paralelamente a los tubos. 

La colocación de las mamparas en un condensador horizontal - 

se hace con les ventanas laterales y alternadas de modo que el -- 
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fluido de la coraza sea conducido de lado a lado a través del -- 

banco de tubos. Esta situación permite al condensado fluir más - 

libremente por el fondo del condensador hacia la boquilla de sa- 

lida. 

En el funcionamiento de un cambiador de calor tiene mayor

importancia el espaciado entre los deflectores que el corte de

los mismos. 

Para sostener en su sitio a los deflectores se utilizan va- 

rillas que se colocan longitudinalmente dentro de la coraza, pa- 

ralelas a los tubos y ensambladas a los espejos. Le distancia en

tre los deflectores se fija mediante pedazos de tubo llamados es

paciadores, que se intercalan entre las mamparas. Las varillas - 

atraviesan a las mamparas y a los espaciadares y, al tensarse y - 

afianzarse, ocasionan que las mamparas queden prensadas entre -- 

los espaciadores, cuya longitud equivale entonces al espaciado - 

entre deflectores. 

Las cintas de sello son unas tiras que se colocan distribuí

das alrededor del nerimeiro interno de la coraza, lonFitudinal-- 

mente al condensador y, neneralmente, aseFuradas entre los de --- 

flectores. Su función es inducir la turbulencia en le región ubi

cada entre la coraza y los tubos, especialmente cuando se usa un

tipo de cabezal flotante. El número de cintas de sello necesario

para un cambiador de calor depende del diámetro interno de la co

raza. 

Los condensadores se pueden clasificar según su posición: 

vertical u horizontal; o se7ún la laarte del conJensador en que

fluye el vapor ondensante: dentro de tubos o fuera de ellos en - 

la coraza. De la combinación de 13s variaciones anteriores resul
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TIP0Y3 CAFMALT7). 

Cabezal fijo, coraza con jnnta de exrarsión. 

Cabezal flotante. 

Cabezal de tipo " 3". 

41
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Deflectores con segmento vertical, con una tira

de sello. arrelados para flujo de lado a lado. 



15

tan cuatro tipos de condensado -es, cuyos rasgos principales son

los siguientes: 

1.) Condensador horizontal, vapor en la coraza. 

Son los que se usan ms frecuentemente en la mayoría de las - 

industrias. = u este tipo de condensadores el contacto entre el -- 

condensado y los tubos es muy breve debido a oue los deflectores - 
desprenden al condensado limitando su espesor. En consecuencia, - 

el coeficiente de con ensación resulta ser mayor que el calculado

por Nusselt. Cuando la longitud del condensador es muy grande con

respecto a su diAmetro, tiene problemas con los gases incondensa- 

bles que tienden a acumularse en la zona superior de la coraza. - 

Cuando esto acontece es necesario inducir una mayor turbulencia - 

disminuyendo el espaciado entre los deflectores e instalando cin- 

tas de sello. La purga de los gases incondensables de este tipo - 

de condensadores se efectúa a expensas de una cantidad considera- 

ble de vapor de proceso no condensado. 

Si se requiere subenfriar al condensado, se deben instalar - 

deflectores con represas o sellos de vapor para aumentar el con -- 

tacto entre el condensado y los tubos cercanos al fondo del con-- 

densador. 

2.) Condensador vertical, vapor en la coraza. 

Los condensadores de este tipo son ordinariamente usados co- 

mo rehervidores o calentadores. 

Estos condensadores también tienen problemas con la acumula- 

ción de gases no condensables y el recurso con el que se intenta - 

resolver la cuestión es igualmente el uso de deflectores para con

ducir a la mezcla de vapor y gas hacia el fondo del condensador - 
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de donde pueden ser removidos junto con el condensado o 8 trav6s- 

de una vtivula de purra. 

Aún adoptando estas medidas, la extracción de los gases in -- 

condensables se hace a costa de perder una notable cantidad de va

por de proceso. 

Se recomienda usar sólo un paso en los tubos, especialmente - 

si el medio enfriante es un liquido volátil; por lo tanto, aunque

no se consiga un buen coeficiente de pelicula en el fluido dentro

de tubos, se economiza en cambio material de construcción y se ob

tiene una mayor diferencia de temperatura promedio. 

El liquido condensado no fluye libremente hacia

condensador, sino que tiene que pasar

el fondo del

los obstáculos que constitu

yen los soportes de los tubos y los deflectores, sobre los que se

desprende y distribuye casi todo el Tiouido, 
evitfindose un mayor - 

contacto entre 6ste y la superficie fria y, por lo tanto, un sub - 

enfriamiento adecuado. Esta situación, sin embargo, es deseable - 

para los casos en que sea imnortante sostener el equilibrio entre

las fases liquida y vapor mediante un contacto intimo entre ellas, 

como es el caso de la condensación de mezclas multicomponentes. - 

En este caso, si no hubieran deflectores, apareceria el problema - 

de fraccionamiento de la mezcla dentro del condensador, 
que baria

insuficiente al área de condensación calculada. En consecuencia, - 

el uso de los deflectores depende de cuál situación es mfis impor- 

tante: mantener en contacto a las fases liquida y vapor, o el sub

enfriamiento del condensado. 

3.) Condensador

Este tipo de

de pelicula tanto

horizontal, vapor dentro de los tubos. 

condensadores puede obtener altos coeficientes - 

en el vapor condensante como en el medio enfri- 
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ante. Précticamente no tiene problemas con los gases incondensa-- 

bles. 

El condensado fluye a lo largo de una pequeña sección al fon- 

do del tubo por lo que la superficie de subenfriamiento es relati

vamente pequeña; pero como generalmente se necesitan dos o ms pa

sos en los tubos, ocurre que e/ liquido condensado formado en pa- 

sos previos tiende a segreg.arse del vapor y llena parcial o total

mente una considerable cantidad de tubos, reduciéndose el érea de

transferencia para la condensación. El diseño óptimo busca, en -- 

consecuencia, que lo velocidad del vapor sea alta, disminuyendo - 

al número de tubos por paso. Con este procedimiento se contribuye

también a que los gases inconensables sean conducidos hacia la - 

salida. Otra forma de evitar la inundación de los tubos es dimen- 

sionar adecuadamente la boquilla de salida del condensado. Lord, - 

Minton y Sleusser ( 14) sugieren el uso de la siguiente expresión - 

para calcular el digmetro interno de la boquilla citada: 

0. 92 Q°.
41

di di] -[ plg.) 

Q. .[ galones/ minuto] 

4.) Condensador vertical, vapor en los tubos. 

Son los que tienen ms ventajas pars un mayor rango de apli- 

caciones. 

El condensado puede subenfriarse més eficientemente debido a

la transferencia térmica de la película descendente que fluye sin

obstéculos hacia la salida. Los vapores pueden entrar a los tubos

a una velocidad elevada favoreciendo una mayor turbulencia y redu

ciendo el espesor de la pelicula de condensado, por lo que se pue

den obtener mayores coeficientes de condensación y se facilita la
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conducción de los ' ses incondensables hacia la salida. Simultá— 

neamente, el contacto entre las fases liquida y vapor es continuo, 

lo que favorece el equilibrio termodinámico entre ellas. 

Se recomienda oue el flujo del vapor sea hacia abajo y que

no se use más de un paso en los tubos debido a que no es aconseja

ble que el vapor y el condensado fluyan en sentidos opuestos en - 

un momento dado. Además, de esta manera se puede obtener un flujo

de contracorriente verdadera con lo que se produce una temperatu- 

ra potencial minima a la salida del condensado y, por lo tanto, - 

un mínimo escape de vapor de proceso al purgar a los gases no con

densables. Se sugiere usar deflectores en la coraza pare conse--- 

guir altos coeficientes de película del medio enfriante. 

Aunque es conocido el hecho de que en los tubos horizontales

se obtienen coeficientes de condensación hnsta dos veces mayores - 

que en las superficies verticales, es muy raro que este criterio - 

sea el que norme la selección del tipo de condensador, ya que in- 

tervienen otros factores como: limitación de espacio, materiales - 

de construcción disponibles, condiciones del vapor de proceso, -- 

etc. 
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III. 1: 73TODO3 DE CALCULO.. 

111. 1) CO- DSACIOD D7 VAORES DE UN COrDONENTE PURO. 

Este es el crso ms sencillo que se encuentra dentro de las - 

operaciones de condensación. Durante el transcurso dc la condensa

esta clase de vapores tiene un comportamiento congruente -- 

con los postulados de Nusselt. Es decir, el calor desprendido en - 

la condensación es latente, éste se transmite por conducción a -- 

través de la pelicula de condensado, el cual fluye laminarmente, 

El espesor .de la pelicula esté ea función de la velocidrd y la -- 

cantidad de condensado en cada punto. Le velocidad individual de - 

las capas del condensado depende tanto de la viscosidad como del - 

peso del mismo. La cantided de condnnsndo esté en proporción di -- 

recta al calor latente cedido. El espesor de la pelicula liquida - 

es suficientemente pequeño como para spponer un r.radiente lineal - 

de temperatura a través de ella, las propiedades físicas del con- 

densado se calculan a la temperatura media de la pelicula, la our

vatura de la misma es despreciable. Le superficie condensadora se

supone limpia y lisa, y a su temperatura, constante. 

Basándose en estos postulados, Nusselt derivó las siguientes

ecuaciones para calcular los coeficientes de pelicula de condensa

ción: 

Superficies verticales: 

q3
t13

s1 . .
47

4 G0 1Y/
4 f

Go
11Do Nt
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Superficies horizontales: 

1/ 3
1/ f G

h = 1. 51 1-
4 --

1kr rf g 14f
Go= 

Lt Nt

W

donde: 

h = Coef. de condensación; BTU/ h pié iF

8r= lb/ pie h

kf = BTU/ h pie ° F

g 4. 17 x
101

pie/ ht

W = lb. condensado/ h

Go = lb/ pie h

Do = diAmetro ext. del tubo; pie. 

Lt - long. del tubo; pie. 

Nt = nim. de tubos. 

Sin embargo, en la prActica se ha podido comprobar que los - 

coeficientes calculados con estas expresiones no eran suficiente- 

mente precisos. 

En las superficies verticales, tiende a irse acumulando se -- 

gin avanza en su trayectoria hacia abajo, de modo que llega un mo

mento en que el flujo laminar que guardaba inicialmente cambia a- 

flujo turbulento, variando igualmente el coeficiente de condensa- 

ción de pelicula a partir de erte punto. 

Mientras tanto, en los haces de tubos horizontales sucede -- 

que el condensado de los tubos superiores cae y salpica a los tu- 

bos inferiores, disminuyendo la eficiencia de stos pars conden-- 

sar. 

Se han hecho varios trabajos tendientes a corregir el coefi- 

ciente de Nusselt, los principales de ellos se mencionarfin a con- 
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tinuación: 

Kern ( 11) recomienda, para los tubos horizontales, el uso de

la ecuación de Nusselt, calculando la carga de condensado con la— 

siguiente expresión: 

Go ----- QT
Lt Nt

Mientras que, para los tubos verticales, observa que la ex -- 

presión de Nusselt produce resultados aceptables si se calcula la

carga de con-lensado asi: 

Go
11. Do Nt

Mc Adams ( 15) sugiere, a partir de las cargas de coniensado— 

calculadas por Kern, el uso de las siguientes ecueciones pare dis

tintos ezrados de turbulencia: 

4G0
Re = 1800

d/ 4f

Tubos verticales: 

r3 . 113
4 G

pl. .(
1 . 2)( 1. 47){— H. kf f

Tubos horizontales: _ th

4.42L
1/../* 

17-- 
1. 51[ 

4 G° 

1kfi

f f 6 f

y para
Re

4 Go

A

Tubos verticales u horizontales: 

V3

1. 764 [

4

Gol

1800



22

dItift. 
114 0. 4

f
0. 0077 - 1111c1

htkf f g f

Peck y Reddie ( 17) comprobaron que la suposición de un gra-- 

diente lineal de temperatura a través de la pelicula de condensa- 

do es vf.lida. No obstante, encuentran que la aceleración de la -- 

gravedad tiene mayor influencia que la supuesta por Nusselt. ln-- 

troduciendo a la aceleración gravitatoria como variable importan- 

te en la base de sus razonamientos desarrollan una correlación pa

ra calcular con mayor precisión al coeficiente de condensación. - 

Esta correlación incluye propiedades físicas del condensado y el - 

gradiente de temperatura a través del mismo. Su aplicación se li- 

mita a la condensación sobre tubos horizontales: 

h = N1185[ 0. 0206 + 0. 79

kf 4Tf

Henderson y Marcello ( 10) fundan su trabajo en la observa— 

ción de que, en la condensación sobre tubos horizontales, el li-- 

quido condensado tiende a acumularse suspendido de la parte infe- 

rior del tubo antes de caer al fondo del condensador. Suponen que

esta situación puede ocasionar irregularidades en el coeficiente - 

de condensación real debido a la narcada diferencia entre los es- 

pesores de la película en la parte alta y la parte baja del tubo. 

Consideran aue la tensión superficial del condensado es una - 

variable que interviene de manera importante en este paso y, des- 

pués de un anAlisis dimensional, encuentran un número adimensio-- 

nal, conocido como número de Ohnesorge, que agrupa a la tensión - 

superficial con otras propiedades físicas del condensado y con el

diAmetro externo del tubo. A partir de datos experimentales, ob-- 
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tiene una correlación para corregir al coeficiente de condensa— 

ción de Nusselt en función del número de Ohnesorge: 

NOh 11. 
D0 g" r

h = hNuss ( 0057) NOh

donde: 

gc = 4. 18 x 10 ( pie)( 1b)/(
111)(

1bf) 
tensión superficial; lbf/ pie. 

y las demás variables con las unidades esnecificadas anteriormen- 

te. 

Condensación dentro de los tubos. 

Si en el caso de le condensación fuera de los tubos la acumu

lación del condensado en ellos puede detenerse con el uso de mam- 

paras, en la condensación dentro de los tubos esta aglomeración - 

es constante y el problema de inundación es frecuente. Es por es- 

to que la turbulencia del liquido condensado es un factor impor— 

tante en el cálculo del coeficiente de condensnción. Los métodos - 

de cálculo más importantes y aceptados en este sentido son los si

guientes: 

Tubos verticales: 

Flujo laminar, 

4 G. 

Re = <: 1800; . Gi14 D. Nt

Usar la curva semiempirica de Colburn. 

4 G. 

Flujo turbulento, Re - 
1 > 

1800

a. User la curva de Colburn. 

b. Ecuación de Colburn y Carpenter ( 15); 
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Pr), 1.12 = 0. 065
4 f

CptG 2
vm

Gvt1 + Gv1Gv2 + 
Gvt

3

f = factor de fricción

Re

G D. 
vm

14v

del tubo, en función de Re: 

Gv = masa velocidad del vapor; Gvm: masa velocidad promedio; 

la entrada; 0v2: masa velocidad a la - 
Gvi: masa velocidad a

salida. 

1. 0

c'k'• 

0. 1

simmumimummiesmmommummwom mnamisiumum
11• 111111111111111111

MESEN:un
1= NIMIIIINI111111
11~ 11111111111

10

mmommommomms

111• 1= 11111111rall0
11111O1111MillIMIN

Mill1111111 Mill111111111
LIPZIMMINUM

111111111iii

11111110711111111 11111111
3

10

Re = 
4 Go

10
44

10

Curva semiemoirica de Co' burn para la condensación

dentro de tubos verticales. ( Ref. 11) 
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Tubos horizontales. 

El estudio más amplio y relativamente reciente oare este ca- 

so de la condensación es el que realizaron Bell, Fenoglio y Tabo- 

rek ( 3). Ellos establecen que el flujo del condensado puede pre -- 

sentar diversos perfiles en función del grado de turbulencia que - 

adquiera. Basándose en un trabajo similar de Baker, elaboran un - 

mapa dividido en regiones que representan a los diversos flujos - 

del condensado. El fluf,o de operación puede entonces ubicarse en - 

el mapa calculando las coordenadas sinlientes: 

Gv
Ordenada= 

A.. 
Abscisa= G.,. 1P

Gv, Gt. = masa vel. del vapor y del condensado; lb/ h( pie) 4

densidad media geomátrica=( 44)1/4- lb/ pie3

43

3.-
1 p th

16 ( dina)( h) 93( 1b) h

r" = tensión su . erficial; dina/ cm

lb/ piea

441.= 11)/( h)( pie) 

Se ha observado que las condiciones de operación más comunes

comprenden una cierta zona del m7pa que corresponde a tres reFio- 

nes o tiros de flujo: laminar, rizado por efecto de arrastre del - 

vapor, y anular. Las correlaciones cuyo uso es el más recomendado

para cada uno de estos flujos se mencionan a continuación: 

1. Laminar. 

a. Kern: 
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r 1%
13

4 Gi
51

111
G. = 

a ot

kf / f a 0. 5 Lt Nt

b. Chaddock: 

A P
1' ( D

11= Valor promedio del ángulo efectivo de la zona del interior

del tubo en la que se produce la condensación laminar según

Nusselt. 

5. 06 x 10-
1

o. 02. 

J L ( 6,

TylLis

J = grupo de propiedades físicas y gravedad. 

J = (

4- g

A A' A' 

3 . parámetro aeomátrico f(111. 1) 

2. Rizado por el efecto de arrastre del vapor. 

Rosson y Myers: 

h = 
m

ho Coeficiente para la zona superior del tubo. 

311' [ kLA P,.( - 1) 
ho = 0. 31 Rev D Li T

hir = Coeficiente para la zona inferior del tubo. 

1) 0„/ D) 57q
h = f

5 + ( in 5PrL+ 1) 
Pr
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Flujo Laninar. 

Flujo rizo u onulado por el efecto de arrastre

del vapor. 

Flujo Anular. 
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10" to' Io. 

rlra de los tino9 de flujo clue nueden

existir en le con(ienspcitm dentro de tubos. 

1. 0

0. I

0. 1

0. 6

1. 0 L. 0 3. 0

Yrrt 11.4DitINES

FActorP en funcifm 1/4, , TN. ra el

Ttolo de Cheddoc. 
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flujo dos fases

4
liquido

Parómetro de caída de presión de - 

un flujo a dos fases. 

Lockhart -Martinelli) 

Omm órigulo, medido desde el punto superior del perímetro interno

del tubo, en el cual el coeficiente de condensación es igual - 

al promedio aritmético de ho y hir. 

OA

Oln 0. 27 tfRev

0. 4 0.S

Rev Re, 6
si < 6. 4 x 10- 

N Ga

o.‘ o. 6

Om 1. 74 x 10-
5.
114\ 6a

si
Rey Re ) 

L 6. 4 x 10- 5

Rey ReL)
31 INJ Ga

NGEL= N'amero de Galileo g A. ( P.- A) 

3. Flujo anular. 

Akers, Deans y Crosser. 

hD
0. 0265 PrL Re para Re> 5 x 104

5. 03 Pru Re para Re ( 5 x
104hD

Ge D
Re - 

Ge G + G ) 9LT4. V

fs, 
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A lo laro de este capítulo sr mencionarán las característi- 

cas más notables de los métodos de diseño propuestos para cada ca

so de la condensación, y para comparar su precisión se desarrolla

rAn usando datos de aparatos reales como - punto de referencia. Si- 

no se trata de un mátodo de diseño sino de una correlación para - 

calcular o corregir al coeficiente de condensación, se usará el - 

método de cálculo ordinario que se describe más adelante. Por úl- 

timo, en caso de haber más operaciones además de la condensación, 

como desobrecalentamiento o subenfriamiento, se calcularán separa

damente las áreas respectivas, usando el método de Bell para eva- 

luar al coeficiente de nelicula del fluido de la coraza. 

1.) Método de cálculo ordinario. 

a. Datos de condiciones de operación necesarios: gastos, tempe- 

raturas de entrada y de salida, propiedades físicas de los flui

dos, presión de operación, cads de - presión permisible y facto- 

res de ensuciamiento permisibles. 

b. Cálculo de la carga térmica Q, por balance de calor. 

c. Cálculo de la diferencia de temperatura verdadera o balancea

da T. 

d. A partir del tipo de fluidos que intervienen y mediante da -- 

tos de la literatura, suponer un coeficiente global de transfe- 

rencia de calor, Ua, 
e. alculo del tlrea supuesta inicial, A*: 

A* = 

U* AT

f. Selección de las dimensiones de la tuberia: 

Lt = Longitud del tubo. 

do, di.. Diámetros externo e interno del tubo. 



31

Pt Espaciado entre los tubos. 

C' = Claro entre los tubos. 

a' = Area del tubo/ longitud de tubo. 

af = Area de flujo por tubo. 

Arreglo de los tubos. 

g. Cálculo del número aproximado de tubos, TI: 
A* 

N* - t
a' Lt

h. Selección de: diámetro interno de la coraza ( Dis), número re

al de tubos ( Nt), número de pasos de tubos ( N), espaciado ( B) - 
P

y corte ( 10/ Di5) de los deflectores. 

i. Cálculo del área de transferencia real, A. 

A = tLt a' 

j. Cálculo del coeficiente global de transferencia térmica real

Ud = 
A ¿ T

k. Cálculo de los coeficientes térmicos de pelicula de ambos

fluidos ( ho, hio), usando las correlaciones adecuadas. 

1. Cálculo del coeficiente global limpio de transferencia térmi

ca, IJ: 

h)( h10) 
Uc= 

o

ho + h10

m. Cálculo del factor de obstrucción o ensuciamiento, Rd: 

Uc - Ud
Rd- (

Uo)( Ud) 

n. 3i el factor Rd calculado es mayor o igual que el permisible, 
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significa que el cambiador de calor es térmicamente aceptable en - 

su funcionamiento. En caso contrario, se debe aumentar el érea o - 

la turbulencia de los fluidos. 

2.) ! todo de diseño de Gilmour ( 8). 

Establece que el calor que se intercambia durante le opera— 

ción debe transmitirse a través de diversas resistencias que son - 

representadas por las siguientes zonas o capas: la película del -- 

fluido de la coraza, las capas de suciedad que existen dentro y -- 

fuera de la pared del tubo, la pared metélica del tubo, y la peli- 

cula del fluido dentro de los tubos. Cada una de estas

cias térmicas puede ser evaluada

ciente de película de cada capa, 

en forma de reciproco

resisten --- 

del coefi-- 

o también como fracción de la di- 

ferencia media de temperatura entre los dos fluidos. Si la suma de

las resistencias es mayor que la diferencia media

es indicio de que el cambiador de calor tiene una

de temperatura, - 

rea demasiado - 

pequeña para transferir la carga térmica. En cambio, si la suma de

las resistencias fuese menor aue la diferencia verdadera de tempe- 

ratura, significaria que el cambiador de calor tiene firea de sobra

para efectuar la operación. De lo anterior se induce que el diseño

óptimo debe pugnar por obtener una suma de resistencias igual o -- 

muy ligeramente menor que la diferencia media de temperatura. 

Sobre esta bese, Gilmour ideó un método en el cual evalúa se- 

paradamente la resistencia de cada película o capa antes menciona- 

das. El célculo de cada resistencia se hace con el producto de los

siguientes factores: F ( factor de propiedades fisicas correspon-- 
P

dientes a cada capa), Fw ( factor de trabajo, en función de las con

diciones de operación a la entrada y a la salida: gastos, tempera- 
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Base del razonamiento del método de Gilmour. 

Fluido fuera de los tubos

Suciedad fuera del tubo t
Pared metglica del tubo ti
Suciedad dentro del tubo ti

I

Fluido dentro de los tubos{ 1
I

I

I
1

z_ -- 2- 

C . 0 c C CCC
L c. C. C L c L c

4--- 2— 

z._ -4_______ z -r- 
i i 1

1 1

i 1 i I 1

Arro
1

ATs 1 A Tw I ATs 1 ATd I

La carga térmica: 

Q = Ud AT

se transmite a través de: 

ho AATo = hs A ATs = hw A ATw = hi A AT. 
Película de Capa de met- Película del

fluido fue- suciedad lica del fluido dentro

ra de los - dentro y tubo. de los tubos. 

tubos. fuera de

los tubos. 

T= + 
I+ 1 + 

d A A ho h. hsi

AT = AT0 + ATi + ATy, + ATs

nor lo tanto, las resistencias ( recinrocos de los coeficientes de

Película) son proporcionales o equivalentes a las caras de tempe

ratura. Se pueden estimar en forma fraccionada: 

1 =( ZT0/ AT)+(A.Td/ LiT)+( ATw/ LiT)+( ATs/ AT) 
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turas y calor latente, si hay cambio de fase), Fm ( factor mecfini- 

co que depende de variables y dimensiones del cambiador de calor) 

y Fn, el factor numérico, que es una constante convencional según

se trate de fluidos líquidos o gaseosos, o según el arreglo de -- 

los tubos. 

Los productos de estos factores equivalen, en forma fraccio- 

naria, a la magnitud de la resistencia de cada región o capa. 
Al - 

estar representadas como fracciones, se infiere que la suma de -- 

los cuatro productos ( P. F.) resultantes debe ser igual o ligera -- 

mente menor que 1. 0 para que un cambiador de calor se considere - 

bien diseñado. 

Para utilizar este método se suele comenzar suponiendo a un - 

cambiador de calor con sus dimensiones y caracteristicas ya deter

minadas y, a nartir de ellas, aplicando la metodología de cAlculo

mencionada antes, verificar si es adecuado para la operación o si . 

debe ser modificado en algunas de sus variables. 
En caso de que - 

el cambiador sea aceptable, se puede calcular el coeficiente glo- 

bal de transferencia térmica Ud, y también es nosible evaluar a - 

los coeficientes de película, dividiendo al coeficiente global Ud

entre la fracción ( P. F.) de la resistencia del fluido respectivo. 

El cómputo correspondiente al fluido condensante se funda en

las ecuaciones de llusselt, calculando las cargas de condensado co

mo sugiere Kern, excepto en el caso de los condensadores horizon- 

tales con el vapor en la coraza, para el cual se usa la siguiente

carga de condensado: 

G = 
2 ( Nn)( Lt) 

Nc= Némero de tubos en la hilera central vertical del banco de tu

bos. 
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Arreglo de los tubos: 

Cuadrado Nc = Nto

Triangular ( Nt0)/(°* 75) 

Cuadrado rotado No = ( 2)( N.) 

Nto. Número de tubos en la hilera central horizontal. 

2( Pt - do) Dotl - 1
to

Pt

Digmetro del perímetro limite externo del banco de tubos. Dotl= 

3.) Método de diseño de Lord, Minton y Sleusser ( 13). 

Basado en el mismo principio que el método de ( ilmour, tiene

algunas diferencias en los factores numéricos y en las unidades - 

de la temperatura ( exclusivamente centígrados). Por lo demés, el - 

desarrollo de los cAlculos en este método es el mismo que propone

Gilmour. 

4.) Método de diseño de Abe Devore ( 7). 

Introduce el concepto de ' número de corrientes de condensado' 

ns) que se calcula en función del número y arreglo de los tubos. 

Este número de corrientes de condensado es utilizado para evaluar

la carga de condensado en lugar del nAmero de tubos. También pre- 

senta, para banco de tubos horizontal, a un factor de corrección - 

por turbulencia pera el coeficiente de condensacifin, al que compu

ta con las ecuaciones de Nusselt. El factor de correccién se cal- 

cula a partir del número de corrientes de condensado, el número - 

de tubos y el tipo de sustancia que se condensa. Incluye algunas- 

gréficas y nomogramas que facilitan los célculos. 
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CN

3. 0

2. 5

2. 0

L5

1. 0

36

N O

1. 0

1. 5

0

AA, 0

5. 0

t O

15

2_0

2. 5
30

Nomograma para evaluar el factor de corrección por

turbulencia en condensación horizontal fuera de un

banco de tubos. ( Método de Abe Devore). 
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CAlculo de un condensador de un vapor simple. 

7,n este caso se reouiere calcular el Area de un

para un vapor sobrecplentado de propileno, el cual

aparato como liquido saturado. 

Condiciones de operación: 

Coraza: Propileno

Entrada

Vapor: 813200 lb/ h

Temperatura: 169 * F

Presión : 274. 7 psia. 

Salida

Liquido: 813200 lb/ h

Temperatura: 110 ° F

Presión: 265. 7 psia. 

Resistencia de

ensueiamiento: 0. 001

condensador

sale del

Tubos: Amia. 

71ntrada

Líquido: 9183333 lb/ h

Temperatura: 90° F

Salida

Linuido: 9133333 lb/ h

Temperatura: 105 * F

0. 003

Propiedades físicas del propileno ( P. M.= 42. 07) 

Vapor a 150 * F. 

Viscosidad: 

Calor esp.: Cpv= 

0. 0279 lb/( h)( pie) 

0. 566 BTU/( 1b)(° F) 

Cond. térm.: = 0. 0161 BTU/( pie)( h)(* F) 

Liquido a 105 ° F

Visc9sidad:) UL= 0. 2275 lb/( h)( pie) 

Cond. térm.: ks.= 0. 057 BTIT/( pie)( h)( aF) 

Liquido a 110 ' F

0. 2303

0. 0563

Densidad : = 32. 2 lb/( pie) 3

Calor especifico : Cp

Tensión superf.: 6— = 4. 748 x 1( 74 lbf/ pie

32. 15

0. 6959 2,713/ VO" 
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Caracteristicas del condensador. 

Posición: Horizontal

Nfunero de corazas: 6

Arreglo de las corazas: 2 serie - 3 paralelo. 

Flujo en la coraza: Dividido y de lado a lado. 

Dim. interno de la coraza; Dis= 57 plg. 

Dim. del perimetro limite ext. del banco de tubos, D0t1= 56 plg. 

Espaciado entre mamparas, B= 25 plg. 

Corte de la ventana de la mamnara, lo/ Dis = 0. 25

Altura de la ventana de la mampara, lo = 14. 25 plg. 

Tolerancia entre la mampara y la coraza, sb = 
0. 3 plg. 

Ntmero de tubos, Nt= 1495

Longitud de tubos, Lt= 40 pies. 

Di61i. ext. del tubo, do = 1 plg., 14 BWG

Dim. int. del tubo, di = 0. 834 plg. 

Area de flujo por tubo, at = 0. 546 plg? 

Area de transf. por pie lineal de tubo, a'= 0. 2618( pie)// pie

Espaciado entre tubos, Pt = 1. 25 plg, 

Espaciado entre tubos, paralelo al flujo, P = 1. 082 plg. 

Número de pasos en los ' tubos, N = 2

Area por coraza: 
Ai=

Lt Nt a' = 15655. 6 pies/ 

Area real total, A = 6 A' = 93933. 4

pies2' 



39

Diagrama de una unidad de condensadores con arreglo

2 serie - 3 paralelo y con flujo dividido en la coraza. 

Vapor Liquido

condensante condensado

4- -N, f- 
i

0

6

Agua de enfriamiento Agua de enfriamiento

caliente) ( fria) 



40

Cálculo de la carga térmica, q: 

desobrecalentamiento

qd= W C* Tv= ( 813200)( 0. 566)( 189 - 110)= 36368360 BTU/ h

condensacién

qc. wvap . ( 813200) ( 124. 67) = 101381640 BTU/ h

137750000 BTU/ h

Cálculo de la diferencia balancend.a de temperatura, AT. 

Temperatura del agua de enfriamiento después del desobrecalenta- 

miento, t: 

qc
101381640

t3= t1 + = 90 + - 101 * F

M Cp' ( 9183333)( 1. 0) 

Desobrecalentamiento Condensación

189 * F - 105* F = 84 * F 110 * F - 101 * F = 9 ° F

110 * F - 101* F =. 9 ' F 110 * F - 90 * F = 20 ° F

84 - 9

ATd= = 33. 57 ° F

ln( 84/ 9) 

qd 36368360

1083358- 9

ATd - 33. 57

101381640

7362501

ATc 13. 77

20 - 9
AT = = 13. 77 ° F

ln( 20/ 9) 

137750000

AT - - 16. 3 ° F

qd/ ATd) ( qc/ ATc) 1083358. 9 + 7362501

Cálculo del coeficiente de Película del agua dentro de los

tubos' h10. 
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Area total de flujo dentro de los tubos, At: 

7‘7t at _ ( 1495)( 0. 546) _ 
2. 83

144 N ' 44 ( 2) 

Gasto de agua por coraza ( 3 corrientes paralelas) 

pies 2' 

9183333

3 _ 
3061111. 0 lb/ h

Masa velocidad del agua dentro de los tubos, Gt: 
M' 3061111

1081644. 6 lb/( h)( pie)
t

Gt
At 2. 83

Velocidad del agua dentro de los tubos, Vt: 

Gt 1081644. 6 p/

f

4. 8 pie/ segVt
3600 A. 3600 ( 62. 3) p/ 

Temperatura promedio del agua, 1: 

ti + t2 90 + 105
97. 5 ° F

2 2

Coeficiente de pelicula, hi ( Kern, fig. 25): 

h. = 1180 ( 0. 94) = 1109. 2

hit,. 1109. 2 ( di/ do)= 1109. 2 ( 0. 834)= 925. 0 BTU/ h(° F) piet

Cfilculo del coeficiente de pelicula del vapor en la coraza

durante el desobrecalentamiento. ( Método Den.). 

D.
i[

1 - 2( 1c/ Dis]s 57( 1 - 2( 0. 25)) 
N - 26. 34

1. 082

X

D. 
is 2( 1c) 57 - 2( 14. 25) 

Dotl 56

0. 5089

1

Fe= Fr [ ir + 2( x) sen( cos- I X) - 2 cos - i X] = 

F= \ yr + 2( 0. 5039) sen( cos- 10. 5089) - 2 cos-‘ 0. 5089] = 0. 618

e Tr

N = 0. 8 ( 1 / p ) = 0. 8 ( 14. 25/ 1. 082) = 10. 53
cw c p
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Sm
Dotl - do = 

B D. - D + 
is otl

Pt

Sm = 25 [ 57 - 56 + 

1. 25 (
1. 25 - 1)] = 300 plg. 

56- 1 a

Pt - do) = 

D. - D ) B

Fbp= 
is otl ( 57 - 56) 25 . 0. 0833

Sm 300

1

Stb= 0. 0245 do Nt ( 1+ Fc) = 0. 0245( 1. 0)( 1495)( 1+ 0. 618)= 59. 29 pig. 

D. 

Ssb = 
ts tisb- cos - I( 1 - 2( 1c/ D1s)) 1

2

57( 0. 3) 

Ssb
2 [ 7- cos - 10 - 

D. 2- 

Swg [ cos - 1 ( 1- 2( 1c/ Dis)) 
4

S = LY2.11os-' ( 1- 2( 0. 25)) - 
wg 4

2( 0. 25))] = 17. 9 pie

1-( 1- 2( 1c/ Dis))
t 1= 1- 2( 1c/ Di8)) 

1- 2( 0. 25)) 1-( 1- 2( 0. 25)) 2}= 498. 8 plg. 

Nt
1_ F) 1/ do = 

1495
7- 

1- 0. 618)/ 1*( 1. 0) = 223. 8 plg. 
Sw-t=7 8

Sw = Swg - Swt = 498. 8 - 223. 8 = 275. 0 ple- 

Gasto de vapor en cada coraza ( Arreglo 2 serie- 3 paralelo, flujo

dividido) 

w, 
W 813200 = 

135533. 33 1b/ h
6 6

12 W' do 12( 135533. 33)( 1. 0) 
Re- 

JA. s ( 0. 0279)( 300) 
194313

JH = 0. 003 Fig 10. 19 Perry. 

0.1. 4

144 JH Cpv W' kv zi
h'= 

Sm Py) -
LA4 W

24 V/ 

300 [( 0. 566)( 0. 0279; 1h,. 
144( 0. 003)( 0. 566)( 135533. 3) 0. 016 ( 1. 0)= 111. 4
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Factores de corrección: 

jc = 1. 0 Fig. 10. 20 Perry

J, = 0. 75 Fig. 10. 21

0. 96 Fig. 10. 22
jb
Coeficiente de película correpAdo para el vapor: 

ho = h' Jc Jl Jb =( 111. 4)( 1. 0)( 0. 75)( 0. 96)= 80. 24 BTU/ h(° F) pie4

Area limpia de desobrecalentamiento, Ades. 

U % cdes
1 1

11- 
1

4
I = 

73. 8

iohho L925 80. 24

qd 36368360 14672

piesa
Ades = 

UC Td ( 73. 8)( 33. 57) 
des

Cálculo del coeficiente y el área de condensación. 

a.) Nusselt. 

W' 135533. 3
Go = - 51. 83 lb/ h( pie) 

L
243 ( 40/ 2) ( 1495) 243

t Nt

Suponer: he - 175

Temperatura de la pared, tw: 

tw
hc 175 ( 110L98)= 100 ° F = 

t + ( Tv - t)= 98+ 

h + h. 175+925
c

Temperatura de la película de condensado: 

Tv + tw 110 + 100

Tr - 
2 2

105 ° F

Propiedades fisicas del condensado a 105 ° F: 

0. 2275 lb/ h( pie) 

k = 0. 057 BTU/ pie( h) ° F

f = 32. 2 lb/

pie3
g = 4. 18 x

101

pie/( h) a



44

V, 

fLg po. 945 {(
0. 057)

3 (

32. 2) 1( 4. 18 x 10 ) _ 
p. 945{ ho

jg Go ( 0. 2275)( 51. 83) 

Area limpia de condensación, Aoond : 

U
1 1 1-

I = \. 
L. 4. _ i_...- 150. 1

i
ccond h. o he 925 179. 2

qc 101381640 49050. 6

pies1
Acond

Ucc ( 150. 1)( 13. 77) 
cond

179. 2

b.) Nusselt corregido por el número de Ohnesorge ( Henderson). 

0. 227

Non-, p

Do go(r) [( 32. 2)( 0. 083)( 4. 18 X 106)( 4. 748 X 10-1)] 

4

NOh = 3. 113 x 10

0.373 44 0. S.13

hc hNuss ( 0. 057) NOh =( 179. 2)( 0. 057)( 3. 113x10- )- = 
corr

hc = 207. 6
corr

Area limpia de condensación, Aoond : 
1

U
I1 — 

4. 
1 =

169, 5
ccond 925 207. 61

Acond
101381640

43424. 3
169. 5)( 13. 77) 

pies1
c.) Nusselt corregido por Peck y Reddie. 

hc = hNuss[ 0.

0206HAAY + 
0. 79] 

kAT

ATf = Tf - tw = 105 - 100 = 5 ° F

hc= 179. 2 [ 0. 0206 ((
124. 67)( 0. 227)',) + 0.

791 = 178. 3

cond 178. 3
4975 + c

1- 
149. 48

1

101381640 - 
49251. 3

pies1
Acond

149. 48) 13. 77
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d.) Método de Gilmour. 

d. 1) Ecuaciones para el agua dentro de los tubos: 

Fn = 2. 62
zi = cps. 

mqo tm M' 
z. ( P. 1'.'..)

i_ 
miles de lb

Fp - 
1 W. 

1 = 

2/ 9 1000 h

Sg. i) 
W. c" At At = t2' - t1 = * F

1

Fw
AT

AT =ATo = 

d5" L= Lt Np = pies

Fm - 
1

L
n

d. 2) Ecuaciones pare el condensado en la coraza, posición horizontal. 

Fm = 4. 75 zo = zL = cPs' 

3
P* M')

o ( z0)
1/

Cpo= OpL= BTU/ lb * F

F= 
Sgot

Cpo
W' 

1000

miles de lb

WOVs

A
Wo

Fw = 
AT

rtIs`
L""

doi-' Fm =

1n N0' 
d. 3) Ecuaciones para la pared metálica. 

Fm = 159
Cpi= Cpmsp = BTU/ lb ° F

F = Cpi/ kw kw = Cond. térmica de la pared
P

W.
1

At metálica. ( BTU/ h * F pie) 

Fw - 
AT

Fm - 
d. 

n do L

d. 4) Ecuaciones para la película de suciedad. 

Fn = 3820 W. At
F - 

Fp = Cp. ( Rd) 
w

AT

Fm =( n do L) -
I
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Método de Gilmour ( Vapor simple) 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

Fn 2. 62 4. 75 159 3820

z.i
0. 70 zo

k 630. 094 Rd 0. 004
w

PMi 18. 0 PMo 42. 07

Sgi 0. 994 Sgo 0. 519

Cpi 1. 00 0p0 0. 696

F 1. 618 8. 435 0. 0158 0. 004

P

W. 3061. 1 Wo 271. 06
L t 11 X 124. 67

AT 13. 77

Fw 3. 977 15882. 3 2445. 3 2445. 3

0. 834 do 1. 0
di
n 747. 5 NP 2

80

s

Fm 2,
878x103

1. 563x10' 2. 1. 672x10

Productos de los factores = Fn x F x Fw x Fm = P. F. 

P. F. 0. 0485 0. 994 0. 0170 0. 624

Suma de los productos= 1. 683

Según las bases de este método, una suma de productos mayor

que 1. 0 indica que el cambiador de calor propuesto no tiene el

área suficiente para efectuar la operación. Con el propósito de

evaluar el Area minima que se nuede obtener con este método se

disminuirá el factor mecAnico ( Fm), que es el único que varia

con el cambio de dimensiones d- 1 aparato, aumentando el nfimero

de tubos ( n), hasta que la suma de los productos sea ieual o

ligeramente menor que 1. 0. 
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Suponer: Nt = 2450

2450
1225

2

Cálculo d., 1 factor mecánico: 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

d. 0. 834 do 1. 0

1225 Np 2

Fm

P. F. 

0. 0026 8. 829x 10- 1

0. 0438 0. 5618

Suma de los productos = 0. 99? 

Area calculada = Acalc

1. 69 x 10 1. 02 x 10- 5

0. 0104 0. 3811

3 Nt Lt a'= 3( 2450)( 40)( 0. 2618) 

76969. 2

pies1
Acalc

Coeficiente global de diseño, Ud: 

qc 101381640 = 
95. 65

AcalcTc ( 76969. 2)( 13. 7?) 

Coeficientes de pelicula: 

U d. 
95. 65) ( 0. 834) - 

1821. 3hi. o
tubos

p ) do ( 0. 0438)( 1. 0) 

U

h - 
95. 65 . 170. 25

e (
P' F')

coraza
0. 5618

Area limpia de ^. ondensación, Acond* 

Uc 1-
1 - 1

1 1 1 1
155.? 

h. hc 1821. 3 170. 251
io

101381640
49286. 45

piest
Acond

155. 7) ( 13. 77) 



48

e.) Método de Lord, Minton y Sleusser. 

Se usan las mismas correlaciones que en el método de Gilmour

para calcular los factores, con las simlientes variaciones: 

Para el lado de los tubos: 

Fn = 10. 43 = 1.0C] 

tAT1

Para el lado de la coraza: 

Fn = 2. 64

Para la pared metAlica: Para el ensuciamiento: 

Fn = 88 Fn = 2120

wo A - wo
AT A T

CAlculos: 

Tubos

Fn 10. 43

Coraza

2. 64

Pared

88

Ensuciamiento

2120

1. 618 8. 435 0. 0158 0. 004

W. 3061. 1 Wo 271. 06

At 6. 1 A 124. 67

7. 65

Fw 3. 977 28588. 2 4417. 4 4417. 4

Fm 2. 878x103 1, 563x10' 2, 776x10' 1. 672x10 - 3

P. F. 0. 1876 0. 9950 0. 0170 0. 626

Suma de los productos = 1. 825

Se procede a aumentar el Area de transferencia en la misma

forma . jue en el m13 -todo de Gilmour y por las mismas razones. 

Suponer: Nt = 2750

n = Nt/ N p = (
2750)/ 2 = 1375



49

CAlculo del factor mecánico: 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

n1.01375 do

di 0. 834 N 2
P

L 80

Fm 0. 0025 7. 729x 10-
7

1. 509x10-
6 9. 09x10- 6

P. F. 0. 1677 0. 4920 0. 0092 0. 3405

Suma de los productos = 1. 00

Area calculada = Acalc = 3 N. Lt a'= 3( 2750)( 40)( 0. 2618) 

Acalc = 86394. 0

pies4
Coeficiente global de disefio, Ud: 

Ud - 
qc 101381640

Acalc Tc ( 86394. 0)( 13. 77) 
85. 22

Coeficientes de película: 

h10Uddi _( 85. 22)( 0. 834). 
423. 8

tubos - do ( 0. 1677)( 1. 0) 

hc - 
Ud _ 85. 22 . 173. 2
P. P.)

coraza
0. 4920

Area limpia de condensación, Acona

t - 1

1 1 1

Uc = - 
122. 9

h. hic 423. 8 173. 2
io

101381640 - 59906. 4
piest

Acond (
122. 9)( 13. 77) 
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f.) M6todo e Abe Devore. 

Nómero de corrientes de condensado, na: 

Arreglo trian7ular rotado) 

0. 519

ns = 1. 022 N"
14 = 

1. 022 ( 1495) = 45. 4

Carga del condensado: 

W' ( 813200/ 3) - 149. 26G - o
Lt ns = ( 40) ( 45. 4) 

Coeficiente de condensación ( Nusselt): 

2. 113

hc= 0. 945t

3

kg143_ 
0. 945 (

o. o.57)' 02. 2) 1 ( 4. 18xiot) 
125. 9

4
Go ( 0. 227) ( 149. 26) 

Nómero promedio de tubos, Na: 

Nt 1495
Na _ 32. 9

ns 45. 4

Factor de corrección nor turbulencia, Cn: 
4/ 3

C 3. 0 Fig. 6 Articulo de Abe Devore. 

Cn = 2. 279

Coeficiente de condenación corregido: • 

hc' = Cn he = ( 2. 279)( 125. 9)= 297. 0

Area limpia de condensación, Acond. 
A A

1

hc' lo

1 ] = { 

h. 

1
4

1 ] 

925 217

101381640 - 
33612. 7 piesAcond

219. 03)( 13. 77) 

219. 03
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Para calcular el gu" ea total del condensador, integrando las

áreas de desobrecalentamiento y de condensaci6n, se usarán les

siguientes ecuaciones: 

Coeficiente limpio global balanceado, U0: 

Uc

Udesob Adesob + Ucond Acond

Adesob + Acond

Coeficiente global de diseHo, Ud: 

Ud Rd ( permisible) 

Area total de transferencia calculada, A: 

A

Ud T

La precisibn de cada mgtodo de cálculo se estimará como sigue: 

Ares calculada) x 100. 

Area real
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111. 2) COND7N3ACION DE UNA MEZCLA DE VAPMES CUYO CONDENSADO

E: 3 MISCIBLE ( rULTIC071)0NENTES). 

Se han señalado ya las características que distinguen a este

caso de la condensación del tipo de condensación de un vapor sim- 

ple. En los métodos de cAlculo de esta clase de condensadores --- 

existe la tendencia a simplificar el análisis de la operación, -- 

tratAndola solamente desde el punto de vista térmico, para lo cu- 

al se suele sobrevalorar la magnitud de las resistencias térmicas

correspondientes al líquido formado y al vapor remanente. 

Los métodos que se probarAn en el ejemplo numérico de esta - 

sección son los siguientes: 

Kern .- Propone una secuencia de cAlculos para construir la cur

va de condensación ( carga térmica vs. temperatura) que sirve para

obtener la diferencia de temperatura balanceada. Para compensar a

las diversas resistencias que arPr- cen en este tipo de condensa— 

ción, calcula una Area adicional en función del calor sensible de

el liquido condensado. También usa a este calor sensible relacio- 

nAndolo con la carga térmica total en forma de porcentaje, el --- 

cual recibe el nombre de ' sumergencia', pata conocer al námero de

tubos sumergidos en el condensado, los que no deben considerarse - 

para calcular la carga de condensado. 

El coeficiente de condensación se evalúa con la ecuación de- 

Nusselt, usando las propiedades físicas del componente puro cuyo - 

peso molecular sea el más cercano al peso molecular promedio de - 

la mezcla. 

Gilmour .- Recomienda para esta clase de condensadores el mismo

método que utilizó para los condensadores de vapores simples. Su- 
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giere especialmente la selección del condensador vertical con el - 

vapor dentro de los tubos por sus muchas ventajas de operación ya
mencionadas. También basa los cálculos en las propiedades físicas

promedio de la mezcla. 

Lord, Minton y Sleusser .- Aunque no proponen un procedimiento es

pecifico para la condensación de vapores multicomponentes, se pue

de probar este método por su analogía con el de Gilmour. 

Gloyer Desarrolla un método de cálculo cuyo fundamento se - 

asemeja parcialmente al de Gilmour. Es decir, calcula separadamen

te un coeficiente efectivo de convección del vapor el cual, en -- 

forma de resistencia, sirve para corregir a la diferencia de tem- 

peratura. El coeficiente de condensación se obtiene gráficamente - 

en función del número de Prandt1 y el número de Reynolds del con- 
densado. La construcción de esta gráfica está basada en el traba- 

jo de Duckler que estudió principalmente los esfuerzos interfacia

les en un flujo a dos fases en el que el liquido fluya en forma

de película y el vapor tenga una velocidad mucho mayor. El cálcu- 

lo de la carga de condensado está en función del número de tubos - 
en la hilera central vertical. 

Existen otros estudios que, aunque están relacionados con el

tema, no ha sido posible probarlos con el ejemplo ilustrativo de - 
este trabajo; sin embargo, el prestigio de sus autores en el Area

de transferencia de calor, hace indispensable mencionarlos; estos

estudios son: 

Ward .- Para clima:, de condensadores parciales de vapores multi

componentes. Basándose en los balances del calor que se transfie- 
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re en el proceso ( latente, sensible, total), deriva una correla— 

ción para calcular a un coeficiente efectivo de convección del va

por, el cual representa una resistencia térmica adicional en el - 

momento de evaluar al coeficiente global de transferencia de ca-- 

lor. Usa la secuencia de cómputo propuesta por Kern para constru- 

ir la curva de condensación ( en este caso: masa de vapor condensa

do vs. temperatura), de la cual se obtienen sus pendientes en va- 

rios puntos o temperaturas, para corregir al coeficiente de con-- 

vección calculado ordinariamente. El coeficiente de condensación - 

es evaluado con la ecuación de Nusselt. 

Bell y Ghaly .- Se basan en los razonamientos de Ward para en-- 

contrar una ecuación de diseño que, aunaue diferente a la que de- 

rivó Ward, cumple con el mismo propósito de menospreciar a las re

sistencias de tipo difusional coupensándolas con una sobreestima- 

ción de las resistencias térmicas. Para lograr lo anterior, deri- 

van una ecuación para integrar el Area del condensador, en la que

tiene injerencia el coeficiente de convección del vapor y la rela

ci6/1 entre el calor sensible que es removido del vapor hacia el - 

medio enfriante y la carga térmica total. Adem6s, incluye varia-- 

ciones a la ecuación de diseño para el caso en que el medio enfri

ante fluya en dos o mAs pasos. 

Clement y Colver .- Observan el comportamiento en la condensación

de mezclas de hidrocarburos ligeros en un condensador vertical. 

Hacen pruebas con varias mezclas y con componentes puros, -- 

con distintas presiones y composiciones. Concluyen que la presión

de operación no tiene un efecto determinante en el desarrollo de - 

la condensación; también aseguran que las nezclas de hidrocarbu-- 
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ros tienden a condensarse como lo harían los componentes puros, - 

sin haber una influencia de la composición. Empíricamente, elabo- 

ran una correlación para calcular al coeficiente de condensación - 

sobre tubos verticales, tanto para hidrocarburos ligeros puros, - 

como para mezclas de ellos. Esta correlación es la siguiente: 

1L2Lm 1. 88 x 10-$ 
111.6-T

x = distancia vertical que cae la película de condensado. 

T = Tburbuja - tpared
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Grftfica para localizar al factor P
M6todo de Gloyer). 
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lb/ h) de vapor a la entrada/( 1b/ h) vapor salida. 
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densado. ( MAtodo de Gloyer) 
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Cálculo del área de un condensador de una mezcla de vapo- es

multicomponentes. 

En el ejemplo ilustrativo de

totalmente el vapor saturado de

del aparato en forma de liquido

Condiciones de operación. 

Coraza : Gasolina

Entrada

Vapor: 1271228 lb/ h

Temperatura: 175° F

Presión: 44. 7 psia

Salida

Liquido: 1271228 lb/ h

Temperatura: 148 ° F

Presión: 37. 7 psia

Resistencia por

ensuciamiento: 0. 002

este caso se requiere condensar

una gasolina, la cual debe salir

saturado. 

Tubos : Agua

Entrada

Liquido: 7773880 lb/ h

Temperatura: 90 ° F

Salida

Liquido: 7773880 lb/ h

Temperatura: 115 ' F

0. 003

Propiedades fisicas de la gasolina. ( P. M.= 75. 12) 

Vapor a 162° F

Viscosidad, } t4v= 0. 0084 cps.- 0. 0203 lb/ pie( h) 

Calor especifico, Cpv- 0. 4704 BTU/( 1b) ° F

Conductividad térmica, kv- 0. 0114 BTU/( h)( pie) ° F

Liquido a 162 F

Viscosidad, J.4, = 0. 1651 cps.= 0. 3995 lb/ pie( h) 

Calor especifico, Cp = 0. 6049 BTU/( 1b) 0 F

Conductividad térmica, k = 0. 0528 BTU/( h)( pie)' F

Gravedad especifica, Sg. 0. 531

Calor latente promedio de vaporización, = 138. 3 BTU/ lb
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Caracteristicas del condensador. 

Posición: Horizontal. 

Número de corazas: Ocho. 

Arreglo de las corazas: 2 serie - 4 paralelo. 

Flujo en la coraza: De lado a lado. 

Diómetro interno de la coraza, Dis = 46 plg. 

Dim. del perímetro limite ext. del banco de tubos, D0t1=43. 75p1g. 
Espaciado entre mamparas, B = 25 plg. 

Corte de la ventana de la mampara, 10/ Di5 = 0. 30

Altura de la ventana de la mampara, lc = 13. 8 plg. 

Número de tubos, Nt = 1312

Longitud de tubos, Lt = 16 pies. 

Dila:. ext. del tubo, do= 0. 75 plg. , 16 BWG

Dim. int. del tubo, di= 0. 62 plg. 

Area de flujo por tubo, at = 0. 302 pie

Area de transferencia/ pie lineal de tubo, a'= 0. 1963( pie) 1/ pie. 

Espaciado entre tubos, Pt = 1 plg. 

Número de pasos en los tubos, N = 2

Area por coraza, A'= Lt Nt a' = 4120. 73 piest

Area real total de la unidad, A = 8 A' = 32965. 8 pies1
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Diagrama de una unidad de condensadores con arreglo

2 serie - 4 paralelo. 

Vapor condensante Liquido condensado

411 - 

Agua de enfriamiento Agua de enfriamiento

caliente) ( fria) 
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Cálculo de la cara t,srmica total, 0.: 

Calor sensible del líquido, ql: 

0. 5 W CID]. ATliq

qi = 0. 5 ( 1271228)( 0. 6049)( 27) = 10381038 BTU/ h

Calor sensible del vapor, qv: 

qv = 0. 5 W Cpv ATvaD

qv = 0. 5 ( 1271228)( 0. 4704)( 27) = 8072806. 1 BTU/ h

Calor latente de condensaci6n, qc: 

qc = W A

qc = 
1271228 ( 138. 36) = 175893160 BTU/ h

Q. = qi qv q. 194347000 BTU/ h

Cálculo del coeficiente de película del agua de enfriamiento

dentro de los tubos' hlo. . 

144 Np

Nt at ( 1312)( 0. 302) _ 
1. 375 pies2

144( 2) 

Gt - 
7773880

1412633. 7 1b/( h)( pie)1. M' 

At 1. 375

Gt = 1412633. 7 - 6. 3

3600 A, ( 3600)( 62. 3) 

t1 + t2 90 + 115 _ 102. 5* F

2 2

nie/ seg

1480ha. Fig. 25 Kern. 

h. o = h. ( d./ d
o) = 

1480 ( 0. 62/ 0. 75) = 1223. 4 BTUA(° F) 
piel

ii

a.) Mátodo de Kern. 

Cálculo de la diferencia de temperatura. 

Debido a la carencia de datos acerca de la gasolina, se supon- 

drá que la curva de condensaciem es una linea recta. Este recurso
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es recomendado por Gloyer para el caso de mezcla de hidrocarburos. 

Gasolina Agua

T1 = 175 ° F t1 = 90 ° F

t2 =115 ° F

LIATD = 
T1 - t2) - ( T2 - t1) 60 - 58

59 * 11' 

T1 - t2) in ( 60/ 58) 
in

T2 - t1) 

Sumergencia, Smg: 

ql 10381038
smg - - 0. 0534

1. 94347 x

109
Tubos sin sumergir, Nt': 

Nt' = Nt ( 1 - Smg) = 1312( 1 - 0. 0534)= 1241. 9

Gasto de r„-asolina nor coraza, W': 

Arreglo 4 naralelo) 

1271228
W' - = 317807 lb/ h

4 4

Carga de condensado, Go: 

317807 171. 9
16) ( 1242)- 1

Lt ( Nt') 

Coeficiente de condensación, hc : y, 
k31. 

f g
h = 0. 945 = 0. 945 (.

0. 0528) 1 ( 35. 55) 14( 4. 18x109 )1_ 441 Go ( 0. 3995)( 191. 9) 

Area limpia de condensación, Aoond': 
A

1 1 1 1
91. 16

Uc
h. hc

11 [

1123. 498.51
io

A' = 
194347000 . 36134. 3 pies

cond

Uc ( 98. 5) ( 59) 

98. 5
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Area adicional por calor sensible del lfouido, 

A' = A' cond smg) . 36134. 3 ( 0. 0534) = 1929. 5

piest
Area limpia total, A': 

A' = A' + A' = 36134. 3 + 1929. 5 = 38063. 8 pies4
s cond

Coeficiente global limpio balanceado de transferencia de calor. 

194347000
U - 86. 5
Cbl A' A T ( 38063. 8)( 59) 

Coeficiente global de diseño de transferencia de calor: 

t - 1

I

Uc + 
R:

11 = 
I + 

0.

001 = 
60. 4

Ud
86. 5

bal

Area total calculada: 

Acalc
194347000 - 

54534 piest

Ud A T ( 60. 4)( 59) 

b.) Método de Gilmour. 

Las ecuaciones y las dimensiones de las variables para el caso

de condensación de mezcla de vapores cuyo condensado es homogéneo

son exactamente iguales que en el caso de condensación de un vapor

simple. 
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M6todo de Gilmour ( Multicomponentes) 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

Fn 2. 62 4. 75 159 3820

z. 0. 362 zo 0. 1651 kw 63 Rd 0. 005
i

PL 18. 0 PMo 75. 12
i

Sgi 0. 992 Sgo 0. 581

CP1 1. 0 C 0. 6049
2" o

FP 1. 191 11. 336 0. 0158 0. 005

W. 1943. 47 Wo 317. 8
i

A t 25 ? 138. 36

AT 59

Fw 1. 926 5083. 65

0. 62 do 0. 75di
656 N 2

64

Fm 0. 0029

823. 5 823. 5

3,
263x106

4. 125x10 3. 175x10 - 5

P. F. 0. 0174 0. 893 0. 0085 0. 499

Suma de los productos= 1. 418 Area insuficiente

Aumentar: Nt = 1800

n = Nt/ Np = ( 1800)/ 2 = 900

Factor mecgnico: 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

d. 
0. 62 do 0. 75

900 N 2

64

Fm 0. 0027 2. 26 x 10- 4

P. F. 0. 0162 0. 618

Suma de los productos - 1. 00

3. 0x10" 

0. 006

5
2. 31 x 10

0. 363
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Area calculada por coraza,
alc: 

Acalc= Nt Lt a'= 1800 ( 16) ( 0. 1963) = 5653. 4

niesL
Area de transferencia calculada total, Acalc: 

Acalc= 8 A'
alc = 

8( 5653. 4) = 45227. 5 pies& 
c

Coeficiente global de diseño, Ud: 

Ud = _ 
194347000 _ 

72. 8

Acalc CiT ( 45227. 5)( 59) 

Coeficiente de película de condensación, he: 

h
Ud 72. 8 _ 

117. 8
c ("')

coraza
0. 618
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c.) Método de Lord, Minton y Sleusser. ( Multicomponentes) 

Se procede igual que en el caso de vapores simples, por analo- 

gia con el método de Gilmour. 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

7n 10. 43 2. 64 88 2120

Cpi 1. 0 0p0 0. 6049 kw 63 Rd 0. 005

zi 0. 362 zo 0. 1651

Sgi 0. 992 Sgo 0. 581

PMi 18 PM0 75. 12

F 1. 191 11. 336 0. 0158 0. 005
P

W1 1943. 471943. 47 Wo
A t 13. 88 138. 36

AT 32. 77

Fw 1. 926 9152. 74 1341. 8 1341. 8

di 0. 62 do 0. 75

656 N 2

64

s

Fm 0. 0029 3. 263x10-
4

4. 128x10- 6 3. 175x10

P. F. 0. 0696 0. 8937 0. 0077 0. 451

Suma de los productos = 1. 422

Aumentar a Nt = 1850

n = Nt/ Np -( 1850/ 2) = 925

Factor mecAnico: 

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento

di 0. 62 do 0. 75

925 N 2

L 64

Fm 0. 0027 2. 193x10-
4

2. 927x10- 6 2. 25x10 -
g

P. F. 0. 0646 0. 6006 0. 0054 0. 3200

Suma de los productos = 0. 990



68

Area por coraza, ALitic : 

ALlic Nt Lt a' = ( 1850)( 16)( 0. 1963)= 5810. 4

piesL
Area total calculada, Acale: 

Acale = 8 Vcalem 8( 5810. 4) = 46483. 8 pies& 

Coeficiente global de diseño, Ud : 

U - 
194347000 . 

70. 8

LT ( 46483. 8)( 59) 
cale

Coeficientes le pelicula: 

Ud di 70. 8 ( 0. 62) _ 906. 0
hilo= = 0. 0646)( 0. 75) P' F') tubos do

h - 
Ud 70. 8 . 

117. 8

coraza
0. 6006

d.) Mótodo de Cloyer. 

1.) Cálculo de la diferencia corregida de temperatura: 

MTDcorr = Ft LMTD
LMTD = 59 ° F

Parámetros para localizar a Ft: 

R = 
12 - 11 175- 148 . 1. 08

t2 - t1 115 - 90

t2 - t1 115 - 90 . 
0. 2, 4

T2 - ti 175 - 90

Ft = 0. 99 Fig. 19 Kern

MTDcorr = 0. 99 ( 59) = 58. 4 ° F

2.) Cálculo de la diferencia balanceada de temperatura: 

Se supone a la curva de condensacila como una linea recta. 

S
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E-
4
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0
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c- 

c- 
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Gráficamente, se divide a la carga t6rmica en tres o más porciones, 

obteni&ndose, para los extremos de cada intervalo, las temperatu- 

ras correspondientes de ambos fluidos. Con estos datos se procede

como sigue: 

Primer intervalo. 

0. 6 x 10' BTU/ h

Ti = 175 ' F = 167 ° F Atl= T1 - t2 = 60 ' F

t2 = 118 ' F tl = 107 ' F A,t2= T, - tl = 60" F

MTD1
Ati - A t2

in ( Ptl/ Pt2) 

60 " F

Segundo intervalo. 

Q2 = 0. 6 x
10a

BTU/ h

167 ' F T" = 158. 5 * F At2= T - tl = 60° F
2

tl = 107 * F tl' = 99. 5 ' F At3= TT- 
t11.-- 

59 ' F

MTD2 - 
At2 - At3

1n( At2/ At3) 

59. 49 ° F

Tercer intervalo. 

Q3 = 0. 74347 x 10' BTU/ h

T' = 158. 5 F T2= 148 ' F At3= Ty - 
tli = 59° F

t4' = 99. 5 ° F t1= 90 ° F At4= T2 - t1 = 58° F

MTD - 
A t3 - At4

1n( it3/ At4) 

Q2 + q3 = 1. 94347 x
101

BTU/ h

58. 498 ° F
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Q1/ MTD1) + ( Q2/ MTD2) + ( q / MTD3) 

1. 94347 x 10' 59. 26 F

0. 6x101/ 60) + ( 0.
6x101/

59. 49) + ( 0. 74347x101/ 58. 498) 

3.) CAlculo del factor de corrección, 0: 

MTDbal59. 26
0 = - 1004

5
LMTD

9. 0

4.) CAlculo de las fracciones del Area de flujo cue ocupa cada

fase, Fv y Fl: 

F1 Z1

144-164+ 

1

5/ I
1 10. 0084] t34. 86

F1 0. 1651 0. 545.41

1 . 8. 264

F1 = 0. 121

Fv = 1 - Fi = 1 - 0. 121 = 0. 879

5.) Area de flujo a través del corte de la mampara, NFA. 

Area transversal interna de la coraza, As: 

Dis 46) 1 irir
1661. 9 plg. As - 

4

Area de la seccion transversal ( proyección) del banco de tubos: 

TTt1312 2. u _ 03. 75)21r = 
579. 6 plg. Abt

4 4

Area transversal de flujo libre, AFL: 

AFL = As Abt 1661. 9 - 579. 6 = 1082. 3 pig" 

NFA = AFL ( 1c/ D19) = 1082. 3( 0. 30) = 324. 7 plgl
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6.) Area de flujo a travás del banco de tubos, XFA: 

Doti- d

XPA= B D. - D + 
0 = 

1S Oti

Pt

XFA25 - 43. 75 + 
43. 75 - 0. 75 ( 1. 0 - 0. 75) 1 = 325 plg. L16

1. 0

7.) Factor nara obtener la cantidad promedio de vanoq : 

t2Tentrada T1 _ 
175 - 115 . 1. 03

Tsalida T2 - t1 148 - 90

9 = 0. 58 Fig. 8 Articulo de Gloyer. 

8.) Cálculo de la masa velocidad del vapor. 

8. a) A travás del corte de la mampara, Vvc: 

W' / 3 . ( 317807)( 0. 58) . 
V 25. 83 lb/ seg ( pie)

1" 

vc

25 NFA Fv 25( 324. 7)( 0. 879) 

8. b) A través del haz de tubos, Vvx: 

W' / 3 _ ( 317807)( 0. 58) 
V = - 25. 80 lb/ seg ( pie?" 

vx

25 XFA Fv 25 ( 325) ( 0. 879) 

9.) alculo de los coeficientes de conveccitni de película del

vapor. 

9. a) A través del corte de la mampara, hvc: 

124V d
vc eq

Re - 

Zv

deq = 0. 95 pig. Fi. 28 Kern

124 ( 25. 83) ( 0. 95) . 362235

0. 0084

Jq = 0. 30
Reo.4- = 

0. 30 ( 362235)-"= 0. 0018

J Cp
vh - 

vc

VC 243
0. 00028 Pry
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Pry - 
1/ 5 CP,) mv

12-

4J( 0. 4704)( 0. 0203) 1_ 0. 0114

v• c

kv

0. 0018)( 0. 4704)( 25. 83) . 
87. 8

0. 00028)( 0. 889) 

9. h) A través del haz de tubos, hvx: 

124 V d0v124(25. 8)( 0. 75) _ 
Rex - 

Zv ( 0. 0084) 

0. 889

285642

JH = 0. 30 Re = 0. 30 ( 285642Y°= 0. 0020

h -
JH Py Vvx 0. 002( 0. 4704)( 25. 8) 

vx Ws
0. 00028 Pry 0. 00028( 0. 889) 

9. c) Coeficiente de película del vapor, hv: 

hv = hvc( 1* 5)( 1c/ Dis) + h [ 1 - 1. 5( 1o/ Dio)1 = 

hv = 37. 8( 1. 5)( 0. 30) + 97. 511 - 1. 5( 0. 30) 1 = 93. 135

9. d) Coeficiente efectivo de película del vapor, hef: 

qv
hef = hv + lig

A Tvapor

Calor sensible del vapor: 

qv = 8072806. 1 BTU/ h

ATvapor= T2 - T1 2? ° F

Area real, A= 32965. 8 piest

h = 30135 + 8072806. 1 - 10. 004) = 102. 6
ef

27 ( 32965. 8) 

9. e) Coeficiente balanceado de película del vapor, h • bal* 

q + q

h - bal (
qv/ her) (. g,

0 ( 11

qm= Calor sensible de gases incondensables o vapores no condensados. 

73
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En este caso, qe = 
0 ; por lo tanto: 

her = 102. 6hbal

10.) Diferencia de temperatura a través de la película de vapor: 

q + 

v = 

v qg _ 8072506. 1
2. 38 ° F

A hbal ( 32965. 8)( 102. 6) 

11.) Coeficiente de condensaci6n, he: 
Carga de condensado: 

W' 
C = 

No Lt
Nc= NTO arreglo 0

NTODotl - 2( 1) t - do) 
1 = 43. 75 - 2( 1 - 0. 75) 

Pt
100

c
317807 = 470. 12

42. 25)( 16) 

1. 65 C . 1. 65 ( 470. 12) _ 
4701Re= 

Pr = l
0. 0528k1

1
0. 1651

0. 6049)( 0. 3995) . 4. 57

1 = 42. 25

J = 0. 35 Fig. 4 Gloyer

2/3 Its
S

hc= 6540 J k1 = 6540( 0. 35)( 0. 052844" 5811 279. 6
0. 165

1

12.) Coeficientes globales y Area de transferencia de calor. 

Uc =[— = 227. 6
1 1

he hj

1 1

279. 6 1223. 1
U=

E1 1

Rd = 
227. 6 + 

0. 00] = 

106.
4

c

Diferencia media efectiva de temperatura, MTDef: 



MTDef = MTDcorr - 21 Tv = 58. 4 - 2. 38 = 56 ° F

Area total calculada, Acalc: 

194347000 = 
32617. 3

oiest
Acalo=

MTDef Ud ( 56) ( 106. 4) 

75



total = 32965.8
piesi

oooo
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111. 3) CONDENSACION DE UN VAPOR nZCLADO CON UN GAS

NO CONDENSABLE. 

Debido a las condiciones tan neculiares en que transcurre es

te aspecto de la condensación, se puede afirmar que es en el que - 

la resistencia de tipo difusional en la fase vapor es más eviden- 

te e importante. Los principales métodos de cálculo para estos -- 

condensadores son: 

Colburn y Hougen .- Es el más difundido y el que tiene mayor -- 

prestigio en cuanto a su precisión. Se basa en la solución de un- 

balance de calor que consta de tres miembros, los cuales represen

tan: 

el primero: 

he ( Ts - Te) 

Calor sensible de la

mezcla gas -vapor hacia

la película de conden- 

sado. 

el segundo: 

h.
o ( Tc - t) 
lw

Kg mm A ( Pv - Pc) 

Calor latente del vapor

que se ha difundido hacia

la película de condensado. 

Calor absorbido por el medio enfriante

desde la película de comensado. 

y el tercero: 

U ( Tg - tw) 
Calor total transferido desde la mezcla

gas -vapor hacia el medio enfriante. 
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siendo: 

ho .- Coeficiente de pelicula de la mezcla gas -vapor. 

T .- Temperatura de la mezcla gas -vapor. 

Te .- Temper.atura de la pelfcula de condensado. 

Coeficiente de transferencia de masa. 

Mm .- Peso molecular promedio de la mezcla gas -vapor. 

Calor latente de condensación. 

Presión de vapor del componente condensable a Te. Pv

pc .- Presión de vapor del componente condensable a Te. 
Coeficiente de pelicula e1 medio enfriante. 

tw .- Temperatura del medio enfriante. 

U .- Coeficiente global de transferencia de calor. 

El balance de calor se hace como sigue: 

he( Te - Tc) + Kg Mm( pv- pc) = hie( Tc - tw) = U ( Te - tw) 

Como ya es sabido, el proceso no se lleva a cabo isotérmica - 

mente, por lo tanto, es necesario realizar este balance para va -- 

rias temperaturas de la mezcle gas -vapor comprendidas en el rango

de condensación. 

Y es en este punto donde radica la desventaja de este método

ya que para cada temperatura de la mezcla gas -vapor ( Te), se debe

suponer una temperatura correspondiente a la pelfcula de condensa

do ( Tc) y calcular la respectiva presi6n de vapor de la misma -- 

de la cual depende también el coeficiente de transferencia - 

de masa ( Kg)• 
Trabajando s610 con los dos primeros miembros, el logro de - 

la igualdad del balance supone varios intentos o estimaciones de - 

la temneratura de condensado. Considerando que en ocasiones es di

ficil obtener datos de difusividad de algunos compuestos y que
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puede tratarse de mezclas de varios vapores y cases, se comprende

hasta que punto puede ser laborioso usar este método. 

Gilmour .- No considera al proceso desde el punto de vista de --- 

transferencia de masa. En cambio, calcula tres resistencias co--- 

rrespondientes al lado del aparato en el que se lleva a cabo la - 

condensación: resistencia de la película de condensado, resisten- 

cia de la mezcla gaseosa en las condiciones de entrada y la resis

tencia de la mezcla gaseosa en las condiciones de la salida. Con - 

esta sobreestimación de las resistencias térmicas del condensante

se pretende compensar a las resistencias difusionales que no son - 

tomadas en cuenta. 

Gloyer .- Aplica el mismo método que en los vapores multicomponen

tes, pero en este caso adquiere valor e importancia el calor sen- 

sible del ces no condensado. La secuencia de cálculos también ex- 

cluye las resistencias difusionales a la transferencia de masa. 

Ha habido varios intentos por simplificar al método de Col-- 

burn- Hougen tratando de disminuir, principalmente, a los cálculos

de prueba y error. De estos ensayos, los más persistentes han si- 

do los de G. H. P. Brass ( 5), quien ha ideado métodos algebraicos y

gráficos para su propósito. 3in embargo, no se ha logrado el obje

tivo de acelerar efectivamente el cómputo propuesto nor Colburn y

Hougen. 
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Cglculo del área de un condensador de un vapor mezclado

con un gas incondensable. 

En este ejemplo ilustrativo se condensarg parcialmente un va- 

por, constituido esencialmente por ciclohexano , que se encuentra

saturado en una mezcla con hidrógeno. 

Condiciones de operación. 

Coraza: Ciclohexano + H2 Tubos: Agua

Entrada Entrada

Vapor: 719000 lb/ h Liquido: 4620000 lb/ h

Temperatura: 273 ' F Tel.lperatura: 90 " F

Presión: 174. 7 psia

Salida

Vanor: 368612 lb/ h

Liquido: 350388 lb/ h

Temperatura: 115 ° F

Presión: 171. 7 psia

Resistencia loor

ensuciamiento: 0. 001

Salida

Liquido: 4620000 lb/ h

Temperatura: 115 " F

0. 0C3

Información adicional de la corriente ciclohexano + H2

Entrada Salida

Ciclohex.( vapor)= 679836 lb/ h Ciclohex.( vapor)- 329448 lb/ h

Hidrógeno ( gas) = 39164 lb/ h Hidrógeno ( gas) 39164 lb/ h

Ciclohex.( liq.) 350388 lb/ h

719000 lb/ h 719000 lb/ h
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Propiedades fisicas del liquido condensado: 

Gravedad especifica, Sg.= 0. 661

Conductividad térmica, ku= 0. 046 BTU/ h pie op

Calor especifico, Cp.. = 0. 463 BTU/ lb ° F

Viscosidad, ZL = 0. 282 cps. 

Peso molecular, P. 7: 1.= 83. 934

Caracteristicas del condensador. 

Posición: Horizontal. 

Número de corazas: Ocho. 

Arreglo de las corazas: Dividido y de lado a lado. 

Dim. int. de la coraza, Dis = 49 plg. 

Dim. del perimetro lim. ext. del haz de tubos, D0ti=46. 75 plg. 
Espaciado antra mamparas, B = 32 plg. 

Corte de is ventana de la mampara,( 10/ Di5)= 0. 34

Altura de la ventana de la mampara, lc = 16. 66 plg. 

Número de tubos, Nt = 1131

Longitud de los tubos, Lt = 16 pies

Dim. ext. del tubo, do = 1 plg., 14 BWG

Digm. int. del tubo, di = 0. 834 plg. 

Area de flujo por tubo, at = 0. 546 pie

Area de transf./ pie lineal de tubo, a'= 0. 2618 plat/ Pie

Espaciado entre tubos, Ft 1. 25 plg. 

Número de pasos en los tubos, N - 4

Area por coraza, A'= Lt Nt a' m 4737. 5 pies2" 
Area real total de la unidad, A - 8 A' - 37900. 26 pies!' 
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Diagrama de una unidad de condensadores con arreglo

2 serie - 4 paralelo y con flujo dividido en la coraza. 

Fluido condensante Fluido condensado

14— 

O
Agua de enfriamiento

caliente) 

1

Agua de enfriamiento

fria) 
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a.) Método de diseño de Colburn - Hougen. 

1.) Cálculo de la carga trmica, Q. 

Se realiza en forma diferencial dividiendo al rango de tempera- 

tura de condensación en varios intervalos, para cada uno de los

cuales se calcula la correspondiente carga térmica parcial, según

la secuencia de cómputo ilustrada detalladamente por Kern. El resu- 

men de los resultados obtenidos para este ejemplo es el siguiente: 

Tg tw
BTU/ h

273 115

265 113. 6 6194325. 0

255 112. 1 6905580. 6

245 110. 5 7310775. 6

235 108. 9 7356181. 2

225 107. 3 7258101. 2

215 105. 7 7431767. 4

205 104. 1 7317092. 9

195 102. 5 7372661. 3

185 100. 9 7267882. 3

175 99. 3 7362087. 8

165 97. 7 7321178. 6

155 96. 1 7249911. 6

145 94. 5 7306689. 9

135 92. 9 7205545. 7

125 91. 3 7260505. 4

115 90 7379723. 2

115500000. 0

2.) Ecuacieni de diseño. 

dQ = 13 ( Ts- tw) dA
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dg = he( Tr - Te) dA + KoXrekm( Pv - Pc) dA = hie( Te - tw) dA

De donde: 

ho.- Se ca) cularé con el método de Eell, cuyos parémetros evalua- 

dos ' ara este caso se extractan a continuación: 

Nc . 14. 49 Sb = 39. 27 ole" 

Fc = 0. 418 Ssb = 2. 9 plg. 

N = 12. 32 Sw= 520. 25 plgl
g

Sm = 364. 8 paz?' Swt = 258. 35 pie

Fbp= 0. 1973 Sw = 261. 89 nlg. 

Je = 0. 88 J1= 0, 85

h = JJJh' = 0. 703 h' o clbo o

Coeficiente de transferencia de masa, 

KE

2. 1S

ho Prv

Cpv Mm pgf [ ift, 

de donde: 

P' - P
g g

Pgf
ln ( p¡Vp6r) 

Pg - Pv

DI =

om _ D
g - c

Ir = Presión total de operación. 

Te y pn se estiman con el método de nrueba y error, resolviendo. 

la ecuación de diseño. 

Se calcula un valor promedio entre las condiciones de entra - h10
da y salida y a esta magnitud se le considera constante duran- 

te la oneraci6ns

Gasto de agua por coraza,( arreglo 2serie- 4paralelo) M': 

4620000 _ 
M' = 1155000 lb/ h

4 4

Na
A - 

t 1131 ( 0. 546) = 1. 072 piest
144 N 144 ( 4) 
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Gt
Mi 1155000

1077425. 3

At 1. 072

Vt = 
3600 3600 ( 623) 

t = 

t, + t2 90 + 115 . 102. 5 ° F

Gt 1077425. 3 . 

lb/ h ( pie)
4

4. 8 pies/ seg

2 2

h. = 0. 94( 1300) = 1222
1

Fig. 25 Kern

h. = h. ( d./ d ) = 1222( 0;, 834/ 1. 0) = 1019
10 1 1 o

Los valores calculados de las variables restantes se nresentan, 

dimensionalmente homogéneos, en la siguiente tabla: 

Tg Te Pc 71' pg - DpgfiPg hog

273 125. 9 2. 050 11. 880 8. 410 9. 827 9. 100 0. 514 59. 315

265 123. 9 2. 033 11. 827 8. 430 9. 794 9. 094 0. 502 58. 799

255 121. 7 2. 012 11. 813 8. 518 9. 801 9. 144 0. 492 58. 391

245 119. 4 1. 990 11. 800 8. 601 9. 810 9. 192 0. 483 58. 070

235 117. 2 1. 970 11. 780 8. 685 9. 810 9. 236 0. 474 57. 740

225 115. 0 1. 949 11. 768 8. 762 9. 819 9. 280 0. 468 57. 460

215 112. 7 1. 928 11. 781 8. 853 9. 833 9. 334 0. 458 57. 030

205 110. 5 1. 907 11. 748 8. 936 9. 841 9. 381 0. 445 55. 990

195 108. 2 1. 886 11. 736 9. 022 9. 850 9. 429 0. 436 55. 520

185 106. 1 1. 866 11. 723 9. 104 9. 857 9. 475 0. 428 55. 240

175 103. 9 1. 845 11. 710 9. 189 9. 865 9. 523 0. 422 54. 940

165 101. 8 1. 826 11. 697 9. 273 9. 870 9. 568 0. 413 54. 610

155 99. 6 1. 806 11. 684 9. 355 9. 878 9. 614 0. 402 53. 540

145 97. 4 1. 785 11. 671 9. 439 9. 886 9. 660 0. 395 53. 183

135 95. 3 1. 766 11. 658 9. 520 9. 892 9. 704 0. 387 52. 830

125 93. 2 1. 747 11. 645 9. 603 9. 898 9. 749 0. 381 52. 520

115 91. 4 1. 730 11. 632 9. 682 9. 902 9. 791 0. 370 51. 160

Se trabaja con la siguiente ecuación: 

31. 1:
0( Te- Tc)+ KgXMm( pv- pc)= 11,

0( Tc- tw)= Uc( Tg- tw) 
a

I) = h ( T - T ) + K XIV ( p - p) o s c 6 m v c
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II) = hic ( Tc - tw) 

III) = (
1) + ( 11) 

2

III). + (III) i+1
TV) - 

2

V) = q' =- 21— *( Debido al arreglo 4 paralelo) 
4

1( V)= Q/ 4

VI)= a - (
V) - 

Area parcial

IV) 

Ac = 4[ 1(VI)] = Area limpia total

VII) = AT= Ts - 

VIII) = To, cm

tw

VII) i + (V11)+
1

2

IX) = (
V) - q' 

VIII) Tprom

ATbal

prom

Q

Uc = 
Acbal

Ud .[--- Rd] 
U

Area total calculada' Acalc: 

Acalc
Udbal



N

en (

Y, 

ol

c- 

0

N

en

LA
O, 

en
a) 

LA

N

0 • • • • • 

free

0LA
o

N

LA

ce (

n

4

0

N (

U

o

N
r- ‘— 

a) 

en

4- 

o

LA

0

c7N

CO

0

4- 

4

0

CT, 

O

rn

LA
a, (

n

ce

t'-

Cij

c-- 

c).
J

A: 

NI

en

en

4- 

0

D- 

N

N

en

6, 

LA
c- 

D- 

n1

6, 

LA %- 

N

en
a, 

4- 

H • • • • • • 

e • • • • • • • • • 

LA

4- 

in

in

0) 

c- 

0

01

CC. 

D- 

W

LA

4

n1

N

7- 

7- 

7- 

7- 

0

4- 

rn

cr, 

D- 

0, 

LA

N

0

H

e • . • • • • • . • • • • • • • • 

H (

v

LO

N. 

ON

o

cv .

4- 

LA

N

CC) 

0

Ni

in

LA

LA

LA

4- 

in

N \- 

00 '(
0

NO
LA

LA

4- 

rn

L1-, 

rn

0

4

0

CO

O

c0

CO

O

LA
c- 

N

4

Cs- 

Cr, 

O

N

4

LO

N

LO

c• 

N

0

0

NI

O

c

NNN
Ni

N

n1

in

4

4

LA

ko

0) 

0' 01

in

en

CO

N

en

LA

0" 

0

0, 

4- 

4- (

7
N

C- 

LA

In

LA

LA
c- 

en

LA

0

c• 

4- 

N

N

0

0

0

0" 

6, 

4- 

N

4

D- 

D- 

N

0, 

N

00

NI (.

1

LA

in

Lo

0

LA
o-, 

cv

cr, 

LA

N

4- 

0

c - 

a) 

0

o-, 

4- 

D- 

O

ONO
LA

4

4

N

N

n1

c

LA

N

4

c- 

4

en

N

O

c- 

cocococococococococo
co

c000

7- 

7- 

c

c- ‘-• 

7- 

7- 

0

en

4 (,.: 

4- 

4- 

C• 

ON

ON

0

6, 

LA

Cif, 

0

C, 

0

y' 

0

N

O

c• <

S

O'
s

01

N

N

CO

CO

N

LO

D- 

H

0, 

in

4- 

a) 

LA

oN

cv

U) 

0

Cii, 

N

4- 

U1
N- 

a% 

C...- 

l- -

t

4

CO

N-. 

UN
0-, 

4

CO

N

D- •-- 

LO

0

0

0, 

a) 

coko
U \ 

4- 

4. 

L- 

0-
1

4- 

40-) 
0- 

N

D- 

N

0

4- 

4. 

c- 

N

D- 

H

4

N- 

LA
C", 

N

0

00 (

0

0-

4- 

LA

N

CL -
L

o
L -

n

H

0" 

0

0

0, 

0

4- 

LA

0
L-,‘ 

a) 

ON

LA

4

N

LA

4- 

H

0

4

N

4

oo

c- 

LA

co

0-

0'

4

0'

4- 

c' 

0

01

CO

N '

9

LA

UN

4- 

4- 

n1

N

N

0-

4

c- 

D- 

O

O

c.(

0

4- 

ON

r. 

N- 

111

N

6, 

N

0

0"
1

7- 

00

a) 

N

N

ko

LA
u- 

0

0

O

0, 

00

0

U

4. 

n1

N

O (

7, 

CO

D- 

0

LA

4

en

N

1-

4

c- 

4- 

0

4- 

CC

c- 

LA
a) 

cv

LA

a, 

4

0, 

4 - 

ca, 

CO

N

N

0

LA

LA

4

4- 

in
0.
1

N

v- 40)

4coNcviAcoA.
L.

d- 

4

O

c- 

00

4- 

N

a) 

0-, 

0

LA
L-,\ 

c- 

LO

0

LIN

LA

ON

0

LA

0

CO

N

0

in

CO

0

0

D- 

O

04-
N

c0

c- 

4-

00
D- 

g

00)
0)

0)

0-

0-

0

LA

LA

4

4- 

cv

LA

LA

LA

u1 (

0.
L(\ 

LA

LA

U1

LA

LA

LA

LA
U' 

h.) 

N

O

LA
4- 

01

N ‘-• 

0

01

CO

D- 

0

LA

4- 

en

N

C- 

E -
1

1028875000.0



Q' _ 28875000 - 
72. 6 F

q' 397635. 3ATba? 

LT
p0

Uc - / 
115500000

61. 33

Acbal ( 4)( 6434. 7)( 72. 6) 

4

1

Ud + Rd = + 0. 0C4 = 49. 25
U 61. 33

115500000 - 32302. 4 pieE. 
Acalc

Ud Tbal ( 49. 25)( 72. 6) 
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b.) Mátco dP Gloyer. 

1.) Cálculo de la diferencia corregida de temperatura. 

MTDcorr = Ft LYTD

LMTD - 
158 - 25 = 72. 1 * F

ln( 158/ 25) 

Farafaetros para calcular Ft: 

RT2 - T1 273 - 115 6. 32

t2 - t1 115 - 90

t2 - t1 115 - 90
S - = 0. 1366

T - t1 273 - 90

Ft = 0. 99 Fig. 19 Kern

MTDcorr = 0. 99( 72. 1) = 71. 4° F

2.) Cálculo de la diferencia balanceada de temperatura.( Usando

el procedimiento ya explicado en el caso de multicomponentes). 

0. 35 x 10g BTU/ h

T1 = 273F T1= 225° F2 Pti= T1 - t2 = 158 ° F

t2 = 115° F t'=108eF At2= = 117 * F
1

MTD1 136. 4 ° F

ln( At1/ At2) 

q2 . 0. 513 x 101 BTU/ h

41` = 225 ° F Ty= 155 eF At2= T - t4 = 117 ° F

t4 = 108 ' F t,r= 96 ° F At3= T' - t'- 59 ° F

At2 - At3
MTD2 = 84. 7 ° F

ln( Qt2/ At3) 
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Q3 = 0. 292 x 10 BTU/ h

155° F T2 = 115° F . At3=aT - tl,. 59° F

tl' = 96° F t1 = 90° F At4=T2 - t1 = 25° F

MTD = 

q = 

At - At4
39. 6 ° F

in ( At3/ At4) 

Q2 + Q3 = 1. 155 x BTU/ h

MTDbal = 
Q1/ MTD1)+( Q2/ MTD2)+( g3/ MTD3) 

72. 2' F

3.) alculo del factor de corrección, 8: 

MTDbal. 72. 2
Q = . 1. 001

LMTD 72. 1

4.) alculo de las fracciones de Area de flujo que ocupa cada fase, 

Fv y
Gasto promedio de la fase vapor, Wv: 

Wv = 0. 5 Wcondensable + no condensable

Wv = 0. 5 ( 350388) + 368612 = 543806 lb/ h

Gasto promedio de la fase liquida, Wi: 

Wl = 0. 5 Wcondensable = 0. 5 ( 350388) = 175194

Wv zy Yi 61' 

P1 1

4. 1

W Zi

6J4543806 [ 0.

0121/
9 [ 41. 2

F1 175194 0. 282 0. 512 + 

1 = 26.

131

lb/ h

F1 . 0. 0382

Fv = 1 - Fi = 1 - 0. 0382 - 0. 961

5.) Area de flujo a través del corte de la mampara, NFA: 

Area transversal interna de la coraza, As: 

As = - (
49-

1885. 7 plgt
4 4
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Area de la secci6n transversal del banco de tubos A • bt' 

1131 ( 1 racr., hT _ 
887. 3

o = 

44

Area transversalde flujo libre en la coraza, AFL: 

AFL = 
As - Abt = 1885. 7 - 887. 3 = 998. 3 rap7. 

NFA = AFL ( le/ Dis) = 99. 3 ( 0. 34) = 339. 3 plf:

272: 
6.) Area de flulo a través del banco de tubos, XFA: 

CFA = B D. - D + 
Dotl - do - 

doPt lD5 otl

Pt

XFA = 32 49 - 46. 75 + 
46. 75- 1 ( 10,05- 1)] = 364. 8 plgt

1. 25

7.) Factor para obtener la cantidad promedio de vapor,p: 
LTentrada T1 - t2 273 - 115 = 6. 32

AT
lida T2 - t1 115 - 90

sa

ventrada719000 _ 
1. 95

368612

vsalida

0. 67 Fig. 8 Art. Gloyer

8.) alculo de la masa velocidad del vapor. 

8. a) A trav6s del corte de la mampara, Vvc: 

l / 3 . ( 719000/ 8)( 0. 67) - 
V vi7.38 lb/ seg( pie) 

vc

25 NFA Fv ? 5( 339. 3)( 0. 961) 

8. b) Atrav6s del haz de tubos, Vvx: 
W' / 3 _ ( 719000)( 0. 67) 

V = = 6. 87 lb/ seg( pie) L
vx

25 XFA Fv 25( 364. 8)( 0. 961) 
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9.) CAlculo de los coeficientes de conveccién de película del

vapor. 

9. a) A través de] corte de la mamnara, hvc: 

124 Vvc deq
Reo - 

Z

deq = 0. 72 plg. 

Rec =
124( 7. 38)( 0. 72) _ 

52711

0. 0125) 

Fig. 28 Kern

ol

JH = 0. 33 Re- = 0. 33( 52711) = 0. 0042

JH Cpv Vvc
h = aftvc

0. 00028 Pry
th

C°
v/-

11 . 
0. 646)( 0.

03021iv = - 
0. 530

kv ( 0. 0505) 

0. 0042( 0. 646)( 7. 38) _ 134. 9
vc

0. 00028 ( 0. 530) 

9. b) A través del haz de tubos, h : 

124 Vvx do 124 ( 6. 87)( 1. 0) 
68150. 4

Rex = 
Z 0. 0125

JH = 0. 33 Re = 0. 33 ( 68150. 4)- 1A = 0. 0038

h =
JH CPv Vvx .( 0. 0038)( 0. 646 8 -"?) 

113. 6
vx

0. 00028 Pry 0. 00028( 0. 530) 

9. c) Coeficiente de Película del vapor, hv: 

h= h ( 1. 5)( 1ci/D. s ) + hvx [ 1 - 1. 5( 1ci/D. s) y vc

hv = 134. 9( 1. 5)( 0. 34) + 113. 41 - 1. 5( 0. 34)] = 124. 4

9. d) Coeficiente efectivo de película de vapor, her: 

o v
her = hv + A

2Tvapor A
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5 liilondensable ( 3.9v ATvanor

0. 5 ( 350388)( 0. 646)( 273- 115) . 

A = 37900. 26 piest

12P81701 B7J/ h

hef 124. 4
17881701

1. 001) = 127. 51 =11 273- 115)( 37900. 26) 

9. e) Coeficiente balanceado de película de vapor, hbal: 

hbal
qv/ her) 

qv + qg

qs/ hv) 

q =( Wi- ) On
no condensado+Wno condensable — mezcla T2 - T1) 

q = 368612 ( 0. 689)( 273 - 115) = 40127838 BTU/ h
6

17881701) + ( 40127838) = 
125. 34

uc" 
17881701 40127838

127. 51 124. 4

10.) Diferencia de temneratura a travAs de la pelicula de vapor: 

ATv- 
qv + m . 53009539 = 12. 2 • F

A hbal ( 37900. 26)( 125. 34) 

11.) Coeficiente de condensación. 

Carga de condensado: 

W' 
C = 

Nc Lt

D - 2( Pt - do ) otl
NTO - 

Pt
1 _ 46. 75 - 2( 1. 25- 1) 

1. 25

Para arreglo • 

NTO 36
41. 57

c ="----- 7 - 1/2

c _ (
35036/ 4)_ 

41. 57( 16) 

Cpi AI 0

Prl
k1

131. 7

463( 0. 682) = 6. 8

0. 046

1 = 36



1 . 7).65 C 1. 65 ( 131
Re = 770. 6

zi 0. 282

J = 0. 35 Fig. 4 ( Art. ( Uoyer) 

f./
3

6540 J kl —IL . 6540( 0. 35)( 0. 046) 185. 8hcond [ 0. 661

Z1 0. 282

12.) Coeficientes globales y Area de transferencia de calor. 

1

h
Uc

cond

1

I. 
1 1

157. 1
hit) 1019 15. 8

Rd] = 
1 + 

0. 004]

A

96. 5
Uc157.1

Diferencia efectiva de temperature, MTDef: 

MTDef = LTMTDcorr m 71. a - 12. 2 = 59. 2 . Fv

Area total calculada' Acalc: 

1. 155 x 10s
20217. 7 pies, Acalc

Ud MTDef ( 96. 5) ( 59. 2) 

96
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c,) Método de Gilmour. 

Cálculo de la A T: 

Se construye una gráfica de temperatura contra carga térmica - 

en forma de porcentaje. Luego se t- azan las curvas de condensa- - 

ción del vapor, la de temneratura del medio enfriante y la co

rrespondiente a la diferencia de temperaturas de ambos fluidos. 

Se traza una recta uniendo los- 
Tmucla vu... por

extremos de la curva que indica

las diferencias de temperatu -- 

ras. Se obtienen, a cada 10% - 

eiT“ C

Wrigoitt

Como

de carga térmica, los valores

del exceso de diferencia de

temperatura ( distancia entre

la curva y la recta). Se calcu- 

la el promedio aritmético de

las cantidades obtenidas y se

evalúa la AT como sigue: 

moV. q AT = LMTD + ( ATexchrom. 

el método de Gilmour para este casoya se ha comentado, 

calcula 3 resistencias correspondientes al fluido condensante, - 

que son: resistencia de la mezcla gas -vapor antes de la conden- 

sación, resistencia de la mezcla mas- vanor remanente después de

la condensación y la resistencia del condensado. Por lo tanto, 

es necesario conocer una temperatura, dentro del rango de con- 

densac6n, que sirva de referencia y en la cual se supone que --- 

ocurre la condensación. Para obtener esta temperatura ficticia -- 

de condensación se divide a la curva de condensación en porcio= 

nes reFulares de carga térmica ( se suFiere cada 10%) recabando -- 

las correspondientes temneraturas de la mezcla gaseosa, incluso - 
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las temperaturas de entrada y de salida. La temperatura ficticia

de condensación ( Tm) es imual al promedio aritmético de los valo- 

res así obtenidos. 

1.) Ecuaciones para el vapor condensante. ( Condensador horizon- 

tal, condensación fuera de los tubos). 

1. a) Enfriamiento de la mezcla gaseosa antes de la condensación. 

Sin cambio de fase). 

Fn = 0. 475

g . 1. 0

Wo.4
AT' 

1

Fw = = T1 - Tm
AT

W

NcaB°'= 

Gasto de la mezcla gas -vapor
sz 1

Fm
ems

a la entrada ( miles de lb/ h) 

n L
B= Espaciado entre mamparas plg) 

1. b) Enfriamiento de la mezcla 7aseosa después de la condensación. 

Fn = 0. 475

F = 1. 0

0. 4
T" 

Fw = 

N" 42' B
F = P

m 0. 1m

n L

1. c) Condensación. 

Fn = 4. 75

PM'
o

F = 
p

Sgo Cpo

01

t 1
Fw = 

A T

AT"= Tm - T2

W2 = Gasto de la mezcla gas -vapor

a la salida ( miles de lb/ h). 

W2 = W1 - Wcond

Wc= Gasto del condensado=miles de lb/ h
W.= Gasto del agua dentro de los

tubos = miles de lb/ h

At = t2 - t1
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0.07

N

Fm
ri

Lisb

N3L do

2.) Ecuaciones para el medio enfriante ( agua) dentro de los

tubos. cht

di
Fn - 2. 62 Fm = 

o.t

0.414 0. 12 n L

Z. PM. 

Fp = o. ss

Sgi

Wt At

Fw = 
LIT

3.) Ecuaciones para la bared metAlica del tubo. 

Wi AtFn = 159
Fw = AT

Cpi d - d

Fp = oFm = kw n L do

4.) Ecuaciones para la capa de ensuciamiento. 

Fn = 3820

Fn = Cpi ( Rd) 

4i At
Fw

Fm

AT

1

n L do
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Nota: Debido a que en este caso la curva de condensación result6

oracticamente una linea recta, se puede considerar: 

AT = LMTD

1 + T2
Tm

2

Aumentar Nt= 1400

n =( Nt/ Np)=( 1400/ 4)= 350

Cálculo del factor mecánico: 

Fm P. F. 

TUBOS 0. 0041 0. 0180

Pre- condens. 0. 0027 0. 0112

CORAZA Condensación 5. 719x10-
6

0. 6855

Post- cond. 0. 0027 0. 0085

PARED 7. 41x10..
t. 

0. 0074

ENSUCIAIENTO 4. 46x10_
5

0. 2728

Suma de los productos 1. 000

Area calculada nor coraza,
alc: 

A' = Nt Lt a' = 1400( 16)( 0. 2618)=, 5864. 3 pies
cale

Area calculada total, Acalc: 
A = 8 A' = 8 ( 5864. 3) = 46914. 56 pies?" 
cale cale

Coeficiente global de diseño, Ud: 

2. 

1. 155 x 101
Ud - 34. 14 BTU/ h( pie) * F

A AT ( 46914. 56)( 72. 1) 

101
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111. 4) CONDENSACION DE UN PAR DE VAPORES CUYO CONDENSADO

73 IM:ISCIBLE. 

Esta faceta de la condensación ha suscitado diversos estudios

que conducen a una ecuación del coeficiente de condensación; sin - 

embargo, son pocos los autores que han desarrollado un anólisis -- 

teórico profundo del fenómeno. La mayoria de ellos se ha basado en

un hecho frecuente y de consecuencias muy importantes en este tipo

de condensación: uno de los componentes de la mezcla es, general -- 

mente, agua. El ngua se condensa en forma de gotas sobre la pelicu

la de condensado orgónico y le otorga a ósta su conductividad fór- 

mica ( relativamente alta) en forma proporcional a la concentración

del agua en la película de condensado. Todo esto ocasiona que el - 

coeficiente de condensación sea bastante grande. 

Entre los estudios que se han hecho considerando estas carac- 

terísticas, se debe mencionar a los siguientes: 

Kirkbride ( 12). 

I + A h1

masa de hidrocarburo/ masa de agua

dk = 
entalpia de evap. hidrocarburo/ entalpia evap. agua

h1 = coeficiente de condensación del hidrocarburo. 

h2 = coeficiente de condensación del agua. 

Baker y Tsao ( 1). 

366 ( 1/ D0)'
4 (

1 - 0. 0284/ D0) 
h = 

1 - 0. 0085( 9Wol. H20) 

Do. digan. externo del tubo, ( pie). 

1. 67

Do
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Bernhardt y Westwater ( 16). 

h . hl V1 + h2 V2

1

V2 . 
1 + ir

V'', dV, fracción volumen del hidrocarburo y el aria, respectiva- 

mente, en el condensado. 

densidad hidrocarburo/ densidad agua, ( Liq.) 

Compañia M. V. Kellog ( 16). 

1. 5

h

0. 7 W

h1 + 115

2000 h1
2000 + h1

W % peso del agua. 

para 0 < W < 30

30 < W < 80

80<. N

En cambio, existen algunos trabajos basados en modelos hidro

dinAmicos del condensado, por ejemplo: 

Sykes y Marcello ( 20, 21) .- Suponen que la condensación se puede

efectuar de dos maneras: 

a. Modelo de doble pelicula .- Sugiere que las dos fases liquidas

del condensado forman dos películas: la primera moja a la pared - 

metAlica del tubo y la segunda pelicula se distribuye sobre la -- 

primera. La condensación se llevaría a cabo en la interfase vapor

liouido y el condensado se separaría instantAneamente en dos fa- 

ses liquidas, que se intevran a la película correspondiente. El - 
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calor latente desprendido en la condensación se transmitiria por - 

conducciones en serie a través de las peliculas liquidas hacia la

superficie metélica. 

b. Modelo de nucleación controlante .- Uno de los componentes con

densa sobre la superficie metélica formando una película delgada - 

y continua. El otro componente se condensa en forma de gotas mi— 

núsculas que constituyen núcleos inmersos en la película de la o- 

tra fase liquida. Estos núcleos aumentan su tamaño al desarrollar

se la condensación uniéndose con otros núcleos adyascentes, hasta

que su magnitud les permite fluir en forma de Potas. La tersura - 

de la pelicula que moja al tubo, produce una escasez de sitios -- 

propicios para la formación de núcleos, por lo que se supone que - 

la nucleación es el paso controlante del proceso. 

Las correlaciones que obtuvieron son las siguientes: 

Modelo de doble película. 

h = hl

3
G1 = 1 + 

2 r

G2 - + 

Gi 0
3 + 

G2 ( mil t ) 
34

3 t
2- 

2m

k) 3

relación de los espesores de las películas, f( ). 

viscosidad del hidrocarburo/ viscosidad del agua. 

k cond. térmica hidrocarburo/ cond. térmica del agua. 
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Modelo de nucleación controlante. 

h h [ 
1

Heo

1100., 7. 6 - 1. 8

1120

1

H20 ( 1 + c4- 4) eBATf

Prl Pr2) 

17. 30 x 10-
1° 

Pi

Noh tAr m ( 142/ 111) 
1- 

B constante = 0. 35 F- 1

LiTf diferencia de temperatura a trav6s del condensado. F. 

Pr Pr2 Números de Prandtl del hidrocarburo y el agua, respec- 

tivamente, en el condensado. 

NOh- Número de Odnesorge del hidrocarburo. 
1

Tensión superficial. 

M Peso molecular. 

Stepanek y Standart .- Su desarrollo teórico se basa en un tipo - 

de flujo en el cual la fase orgánica condensa mojando completamen

te a la superficie met61ica, mientras que el agua lo hace en for- 

ma de gotas sobre la película orgfinica. 7pcontraron una correla— 

ción ( 4) que se ajusta a los resultados obtenidos en sus experi-- 

mentos, no obstante, su validez no fue comprobada con datos obte- 

nidos nor otros autores, en condiciones diferentes. Por lo tanto, 

no se le puede considerar como una ecuación general adecuada para

calcular al coeficiente de condensación. 

Gilmour .- Sus fundamentos teóricos son muy similares a los del- 
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modelo de doble nelicula de Sykes y Marcello. Gilmour considera - 

a cada pellcula de manera senarada, estimando para ellas sendas - 

resistencias al flujo de calor. El cólculo de la resistencia de - 

cada pelfcula es casi el mismo que el usado para el caso de con- 

densación de un vapor sencillo ( basado en Nusselt), excepto en la

evaluación del factor de trabajo, el cual es corregido como sigue, 

siendo X e Y los componentes inmiscibles: 

41/ 3

x A X + 111

Fw = 
xlAT

wi413

A
Fw - 

Y Y + iv
Y ¿ T
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Gráfica pare encontrar el valor de la relación

de espesDres de las películas de condensado, t. 

Sykes y Marcello, ( Referencia 20) 

Ecuación correspondiente al tratamiento teórico

de " Doble película". 

k

300

100

1 0

1. 0

0. I

0. 03

0. 1 1. 0 10
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041cu10 del grea de un condensador de una mezcla binaria de

vapores cuyo condensado es inmiscible. 

El vapor que se debe condensar en este ejemplo consiste en - 

una mezcla de agua y un hidrocarburo. La mezcla entra al aparato - 

como vapor saturado, aunque no en condiciones eutécticas debido - 

al exceso de hidrocarburo, el cual se condensa aisladamente al -- 

principio, actuando el agua como incondensable. Luego se conden-- 

san por completo los dos componentes en forma eutéctica para, fi- 

nalmente, ser subenfriados hasta las condiciones de salida. 

La unidad de condensadores es igual en su arreglo a la que - 

se usiSen el caso de multicomponentes. 

Condiciones de operación. 

Coraza: Hidrocarburo + H20

Entrada

Vapor: 753086 lb/ h

Temperatura: 307 F

Presión: 22. 7 psia

Salida

Liquido: 753086 lb/ h

Temperatura: 100 F

Presión: 19. 7 psia

Resistencia por

ensuciamiento: 0. 0013

Información adicional de

Entrada ( 307 F) 

Hidroc.( vap.) 693083 lb/ h

Agua ( vapor) 60003 lb/ h

Tubos: Agua. 

Entrada

Liquido: 9341067 lb/ h

Temneratura: 90 F

Salida

Liquido: 9341067 lb/ h

Temneratura: 115 F

0. 003

la corriente condensante: 

Punto eutgctico ( 190 F) 

Hidroc.( vap.) 178137 lb/ h

Agua ( vapor) 60003 lb/ h

Hidroc.( liq.) 514946 lb/ h



110

Propiedades fisicas de la corriente condensante: 

Zona de condensaci6n aislada del hidrocarburo. ( P... 125. 2) 

Hidrocarburo liciuido: 

Cp = 0. 615 BTU/ lb ' F

k = 0. 0855 BTU/ h pie° F

z = 0. 24 cps. 

Sg.= 0. 65

Zona de condensaci6n eutéctica. 

Hidrocarburo liquido

Cpi

k1

z1

Sgi

Xi

ri

Zona de subenfriamiento. 

Mezcla liquida: 

0. 579 BTU/ lb ° F

0. 0872 BTU/ h pieF

0. 32 cps. 

0. 675

201. 8 BTU/ lb

0. 0008 1b/ pie

Cp 0. 55 BTU/ lb • F

0. 0885 BTU / h pie ° F

0. 41 cps. 

s.= 0. 70

Curva de

Temperatura

F

307

293

276

247

200

192

130

100

A7ua

Cp2= 1. 0 BTU/ Th

k2 = 

z2

Sg2= 

A 2 = 
Ir. = 

oF

0. 40 BTU/ h pie' F

0. 35 cps. 

0. 99

934. 1 BTU/ lb

0. 0052 1b/ pie

condensaci6n. 

Carca t6rmica

BTU/ h

0

0. 116 x

0. 361 x 101

0. 661 x 101

1. 05 x 10' 

1. 709 x 10' 

2. 009 x 101

2. 335 x 10' 
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Caracteristicas del condensador. 

Posiciem : Horizontal

Número de corazas: Ocho

Arreglo de las corazas: 2 serie - 4 paralelo. 

Flujo en la coraza: Ledo a lado. 

Digmetro interno de la coraza, Dis= 54 plg. 

Difimetro del perimetro externo del haz de tubos, D0ti=50. 125 plg. 
Espaciado entre mamparas, B= 50 pin. 

Corte de la mampara, le/ Dis - 0. 46

Altura de la ventana de la mampara, le= 24. 84 plg. 

Número de tubos, Nt= 1820

Longitud de los tubos, Lt = 20 pies. 

Difimetro externo del tubo, do= 0. 75 plg., 16 BIG

Digmetro interno del tubo, di= o. 62 plg. 

Area de flujo por tubo, at- 0. 302 ple

Area de transferencia por pie Une -ti de tubo, a'= 0. 1963 piel/ pie

Espaciado entre tubos, Pt= 1 plg. 

Número de pasos en los tubos, Np= 2

Area por coraza, 
A1-

Nt Lt a'. 7145. 3 pies2

Area real total de la unidad, A= 8 A' m 57162. 5 pies 2. 
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a.) CAlculo del Ares en la que condensa aisladamente el hidro- 

carburo. 

Se uti1izar6 el nAtodo de Gilmour propuesto para el caso de

condensación de un vapor en presencia de un incondensable. Los

datos y los cAlculos se presentan en forma abreviada. 

Agua de enfriamiento

dentro de los tubos) 

zi = 0. 36 cps. 

PM

i
18 lb/ lb mol

Sgi= 0. 994

Cpi= 1. 0 BTU/ lb ' F

Gastos de los fluidos ( correspondientes a un arreglo de corazas

4 paralelo) 

Agua de enfriamientoN.=2335. 26 miles de lb/ h
i

Vapor antes de condens. 1(1., 188. 27

Vapor despu6s de cond. W2= 59. 54

Condensado wc. 128. 73
it

Diferencias de temperatura ( Utilizando la zona correspondiente

en la

t

curva de condensación) 

11 ° F

53. 5. 7

LT''= 53. 5° F

AT = 138. 5 ° F

Variables del factor mecAnico. 

n = Ns/ N =( 1200/ 2)= 600 NZ = número de tubos supuesto
t p

N = 2 para esta parte de la opeL

L = 40 pies ración. = 1200

0= 00. 62 plgdi

do= 0. 75 plg

B = 50 plg
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Fn Fw Fm P. P. 

Agua enfriamiento 2. 62 1. 186 0. 3746 0. 00474 0. 0055

Vapor entrada 0. 475 1. 0 3. 14 0. 00321 0. 00478

Vapor salida 0. 475 1. 0 1. 98 0. 00321 0. 00301

Condensado 4. 75 11. 964 2128. 4 6. 7x10- 4 0. 81386

Pared del tubo 159 0. 0158 185. 47 7. 2x10- 4 0. 00336

Ensuciamiento 3820 0. 0043 185. 47 5. 5x10- 1 0. 15744

Suma de los productos 0. 993

Area total calculada para la condensación aislada del hidrocar- 
buro ( vapor de agua actuando como incondensable): 

A = 4 N"' t L a' = 4 ( 1200)( 20)( 0. 1963) = 18844. 8 Piest

t

CAlculo del coeficiente de película del agua dentro de los
tubos, hio: 

at Nt 0. 302 ( 1820) 
At - 1. 908 Piest

144 N 144 ( 2) 

Gt

vt

m, . ( 9341067/ 4) .
1223934. 3 lb/ h ( pie)t

At 1. 908

Gt 1223934. 3
3600 3600 ( 62. 3) 

5. 45 pie/ seg

t1 + t
115 + 90t - = 102. 5 ' F

2 2

1350
1 Fig. 25 Kern

h. = h. ( d./ d ) = 1350( 0. 62/ 0. 75) = 1116 BTU/ h ( pie) lo 1 1 o

b.) CAlculo del área de subenfriamiento de la mezcla de dos
fases liquidas. 

Se utilizarel mAtodo dp 1.16,11 para calcular el coeficien- 

te de película de la mezcla liquida fuere de los tubos. tos

parAmetros calculados para este caso se resumen como sigue: 



4. 32

Fe = 0. 109

New= 19. 872

Sm = 810. 8 eV

Fbo = 0. 143

Stb = 37. 08 ole

ssb . 1. 393 olg! 

Swg = 1028. 6 o171

Swt = 358. 2 nle

Sw = 670. 43 Dig! 

Res = 2106

H = 0. 015

h' = 81. 93 BTU/ h ( pie)" F

J = 0. 62 Ji = 0. 86

ho = Jc Jl Jb h' = ( 0. 62)( 0. 96)( 1. 0)( 81. 93)= 43. 68

Coeficiente global de diseflo, Ud: 
4

1 1 , ] 1 1

d + — + IA + d =[
1116 43. 68 + ho

0. 0043] = 35. 59
h. 
io

Utilizando la zona correspondiente en laTsubenfriamiento
curva de condensaci6n). 

Ti = 180 ° F t1 = 90° F

T2 = 100 ° F t = 94° F

180- 94) -( 100- 90) 

subenfr

in( (180- 94) 7( 10)) 

gsubenfr = 0. 326 x 102 BTU/ h

Asubenfr = 
gsubenfr

Udsubenfr

35. 3 ° F

0. 326 x 10s

Asubenfr = 26686. 3 ries

35. 59) ( 35. 3) 
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c.) Cálculo del área de condensación eutectica. 

Gasto del hidrocarburo ( Arreglo 4 paralelo), W'. 1' 

W1 178137
W' = = 44534. 25 lb/ h

1
4 = 4

Gasto del agua, W3 : 

2 60003
W' = . 15000. 75 lb/ h

2
4 = 4

Carga térmica durante la condensación eutéctica, 

0. 95 x

102
BTU/ h

Diferencia de temperatura en la condensación eutéctica. 

QC. e.: 

T = 200 ° F t1 = 94 ° F
1

T2 = 180 ° F t2 = 104 ° F

200- 104) - ( 180- 94) 
90. 9 ° F

c. e. 

in ( 96/ 86) 

Relaciones importantes para el cálculo del coeficiente de conden- 

sación eutéctica: 

X 0. 675 . 
0. 682

1 0. 990

W1 178137
C4

W2 60003

o _ " 1 201. 8

Xt

4a

984-. 1

0. 32

0. 35

k1
k = _ 

0. 0872

k2 0. 40

2. 968

0. 205

0. 914

0. 218
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Coeficientes de condensación del hidrocarburo y el agua seuarados. 

Hidrocarburo: 

W' 1 _ 44534. 25
Gi 14, 93 lb/ h pie

Lt Nt - 
th 20 ( 1820)14

1/ 3

0. 945
0. 0A72) 3 ( 39. 15) 1 ( 4. 17 x 10/ h

0. 7744)( 14. 93) 1= 313. 9 BTU( pie)t

Agua: 

W' 215000.75
G2

L = = 20 ( 1820) 
5. 05 lb/ h pie

213

tNVs
t

h = 0. 945 [ 0.40) 3( 58. 0/( 4. 17
2 (

0. 847)( 5. 05) 

x 10t
2606. 7 BTU/ h( pie) F

1.) Ecuación de la comnaEía Kellog. 

Porciento en peso de ague: 

15000. 75W = - 25. 19% 
44534. 25 + 15000. 75

hc. e. = h1 + 0. 7 4/.
5= 

313. 9 + 0. 7( 25. 193.
f =

402. 43 BTU/ h( pie)" F

Coeficiente global de disefio, Ud: 

f
1

Ud + 0. 0043 ]= 132. 8 . 

116 402. 43

Area de condensación eutéctica, Ac. e.. 

Qc. e. _ 0. 95 x 101
Ac. e.- 

7967 2 pies/ 

ATc. e. Ud ( 90. 9) ( 1r. 8) 

2.) Ecunción de Bernhardt. 

Fracción volumen de agua: 

1 1

V2 - - 018684
ot

1
1 4. ( 2. 96/ 0. 682) 

Fracción volumen de hidrocarburo, 

V1= 1 - V2 = 
1 - 0. 18(:)84 = 0. 81316
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hc. e.= h1 V1 + h2 V2= 313. 9( 0. 81316)+ 2606. 7( 0. 18684) . 

hc. e0= 
742. 0 BTU/ h ( pie!" • F

1

Ud + -
1+ 

0. 0043] = 152. 8 BTU/ h (

pie)
2. F

1116 742

0. 95 x 10$ 
Ac. e. - = 

6838. 8 piesl

90. 9) ( 152. 8) 

3.) Ecuación de Baker y Tsao. 

366( 1/ D0) A ( 1 - 0. 0284/ D„) 1. 67

hc. e. . 
1 - 0--%

volH
0085( Do0) 

vol. H 0 100 V2 100( 0. 18684)= 18. 684 . 

Do = ( 0. 75/ 12) = 0. 0625 pies

hc. e._

366( 1/ 0. 0625) A( l- 0. 0284/ 0. 0625) 1. 67
501. 5

1 - 0. 0085( 18. 684) 0. 0625

1

Ud =( 
1 1

0. 0043 = 
501. 5 1116

13q. 0

Ace
90. 9) ( 139. 0) 

0. 95 x 10
7517. 9 pies

4.) Ecuación de Kirkbride. 

hc. e. 

c4 - 2
a hi

1 + et

1

h2

2. 968( 0. 205) 1

hc.e. (
313. 9) + ( 2606. 7)= 

1 4. 2. 968( 0. 205) 1 + 2. 968( 0. 205) 

ce = 
1739. 2 BTU/ h ( pie)1 ' F

1
1 1

Ud + 
2 1116

0.

00431 = 
173. 3 BT7/ h( pie) 1° FJY739

A, _ 0. 95 x
101

SO 31. 3
e. (

90. 9)( 173. 3) 
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5.) Sy -res y Marcello ( Doble celicula). 

Re1aci6n de espesores de lasl -).=11culas, : 

G = 1
1

3. 0 Fir. 1, Sykes y Ma- cello: A. T. Ch. E. Journal

marzo 1969, Dag. 306) 

1+ 33 -
1. 733

2 V 0 2( 0. 682)( 3. 0) 

4. 3 0. + 3 01Y _ 1+ 3( 3. 0)+ 3( 3. 0) ( 0. 682)_ 
20. 92

m 2 m ( 0. 914) 2 ( 0. 914) 

Gi
03 + 

02( m/ 1 1 ) rhc= h
oe. 1 (# + 

k) 

h = 313. 9[
1. 733( 3. 0) + 20. 92( 0. 914/ 0.? 05( 0. 682)) 

14=

480. 8
t. + 0. 218) 

Ud
1

116 480. 8

1
0. 0043 = 137. 44r

0. 95 x 10a
Ac. e. - - 7603. 7 pi....s$.1

C. e. (
3. 0

90. 9) ( 137. 44) 

6.) Sykes y Marcell° ( Nucleación controlante). 

CP1) 441_ 0. 579( 0. 774) 
Pri - - 5. 139

kl 0. 0872

Cp2) 142_ 1, 0( 0. 847) Pr? - 

k 0. 40
2. 117

Hoo= 7. 6 - 1. 8( Pr1 - Pr2)= 7. 6 - 1. 8( 5. 139- 2. 117)= 2. 16

NOh = 
1 Do ri gcr

0. 774

NOh 8. 563 x 10- g
39. 15( 0. 0625)( 0. 0008)( 4. 17x101)] 

0. 0052 - 0. 0009 = 0. 0044
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17. 30 x 10-
I° 

Pri

1:104i936 m ( M2/ M1) 
2

lo

H20
17. 30 x 10- ( 5. 139) 

t.
563x101( 00044

0. 0008) 
0. 914) 18

125. 2

hc. e. hi
Hoo H20 ( 1 + nDU) eBATf

CiTf = Teut - tw

t' + t' 
1 2 . 94 + 104

tm = - 99° F
2 2

hc. e. 

tw = tm + 
hi . C. e. o

Suponer: hc. e.= 
677. 0

Teut tm) 

tw
677 ( 190 — 99) = 133. 3. F99

677 + 1116

f = 
190 - 133. 3 = 56. 6 ° F

1

hc. o.= 
313. 9

2. 16

Ud = [ 
1 1

678. 1 1116

2
0. 1276

1 - 1

678. 1

0. 1276( 1+ 0. 205( 2. 968))
e0. 35( 56. 6) 

1

0. 0043] = 149. 9

0. 95 x lOgA 6971. 6 -
ies2

C. e. '(
90. 9) ( 149. 9) 



A6todo de Gilmour ( Inmiscibles). 

TUBOS CORAZA PARED ENSUCIAMIENTO

Hidrocerburo A7ua

Fn 2. 62 4. 75 4. 75 159 3820

Cpi 1. 0 Cn 0. 979 Cpy 1. 0 kw 63 Rd 0. 0043

Z. 0. 36 Zx 0.- 2 Z 0. 35
1 Y

P . 18 PMx 125. 2 PM 18
1 Y

Sgi 0. 994 Sgx 0. 675 Sg7 0. 99

F 1. 186 12. 97 1. 884

W. 2335. 26 Wx 44. 534 W 15. 0
1 Y

At 10 Ax 201. 8 984. 1

AT 90. 9 tx 1. 6425 otly 0. 6088

Fw 0. 519 926. 03 644. 31

n 415 d. 0. 62
1

N 2 do 0. 75

L 210

0. 0158 0. 0043

256. 9 256. 9

s

Fm 0. 0051 1. 0367x10- 5 1. 0367x10- 5 1. 044x10- 5 8. 032x10

P. F. 0. 0082 0. 59147 0. 05977 0. 00673 0. 33893

Suma de los productos = 1. 00

Nt = n N = 415 ( 2) = 830

Area de condensaciem eutéctica: 

Ace= 4 Nt Lt a'= 4( 830)( 20)( 0. 1963)= 13034. 3

pies1
121



lesumen de resultados. 

Area de condensacirm aisle.da del hidrocarburo. • 18844. 8 pies1

Area de subenfriamiento de la mezcla liquida. = 26686. 3 pies* 

Area real total del aparato. A 57162. 5
piess. 

ligtodo Area condens. Area total Precisibn

eut&ctica % 

Cia. Kellog 7867. 21 53398. 3 93. 4

Baker- Tsao 6031. 3 53049. 1 92. 8

Bernhardt 6838. 8 52369. 9 91. 6

Kirkbride 6031. 3 51562. 4 90. 2

Sykes -Marcello

Doble pelic.) 7603. 7 53134. 8 03. 0

Nucleac. contr) 6971. 6 52502. 7 91. 8

Gilmour 13034. 3 58565. 4 102. 4
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IV. CO7TCLUSIONES. 

Basándose en los resúmenes de resultados obtenidos en este - 

trabajo se puede inferir lo siguiente: 

CONDENSACION DE VAPOR SIMPLE .- La ecuación propuesta por Nusselt

modificando la carga de condensado como lo sugiere Kern, produjo - 

un resultado muy aceptable. En cuanto a las correcciones, la que - 

aconsejan Peck y Reddie tiene una magnitud muy poco considerable; 

en cambio, la que plantean Henderson y Vareen°, mediante el núme

ro de Ohnesorge, es ms apreciable y su resultado entra en un ran

go de precisión admisible; en el caso de que una o más variables - 

de las que intervienen en el número de Ohnesorge ( diámetro del tu

bo, viscosidad, tensión superficial, densidad) tuvieran una mogol

tud poco común, ésta podría ser una corrección más importante y. - 

necesaria. Con respecto a los métodos de diseflo, el de Gilmour re

sult6 ser el más exacto, además de permitir mayor orden y rapidez

en los cálculos; el método de Abe Devore proporcionó una Area de - 

transferencia pequeña en relación con la real, pero puede suponer

se que, si el fluido condensante correspondiera más fielmente a - 

los que especifica en sus nomogramas, lograría un resultado ms - 

acertado. Por su parte, el método de Lord, Minton y 31eusser, pe- 

se a su similitud con el de Gilmour y no obstante ser más recien- 

te, no mostró ser más preciso en este caso. Se puede concluir que

en la condensación de un vapor simple es conveniente y suficiente

el uso de la ecuación de Nusselt o el del método corto de Gilmour

para calcular el área de transferencia. 

CCMDE1,3ACION DE 17EZCLA MULTICOMPONENTE DE VAPORES .- Tanto el mé- 

todo pronuesto por Kern, como los de Gilmour y Lord, Finton y --- 
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Sleusser proporcionaron resultados muy conservadores, produciendo

Areas de transferencia excesivamente grandes. Por el contrario, - 

el método de Gloyer muestra que las resistencias supuestas y eva- 

luadas por él son las más acertadas y su precisión la ms destaca

da, por lo que es este método el que indiscutiblemente se reco--- 

mienda para este aspecto de la condensación. 

CONDENSACION DE UN VAPoR MEZCLADO CON GAS INCONDENSABLE.- Este -- 

fue el capitulo que produjo los resultados ms diversos entre si - 

y poco precisos todos ellos. Esta situación se puede explicar si- 

se considera que en esta faceta de 1.!- condensación toman parte un

mayor número de variables, ya oue se incluye al fenómeno de difu- 

sión de masa; y que, además, fue dificil conocer con exactitud el

comportamiento de las propiedcdes del fluido condensante. 

El método de diseño de Colburn- Hougen, aún siendo el ins an- 

tiguo de los que se probaron, consiguió el resultado ms certero. 

El método de Gilmour, que no toma en cuenta al fenómeno de trans- 

ferencia de masa, obtuvo también efectos que se pueden considerar

como aceptables. En cambio, las resistencias al flujo de calor su

puestas por Gloyer no fueron lo suficientémente grandes que el ca

so requería y el resultado fue una área demasiado pequeña. 

Lo aconsejable en este caso es el uso del método de Colburn- 

Hougen; pero si no se dispone de mucho tiempo para hacer los c1 - 

culos ni de suficientes datos de difusividad del fluido condensan

te, se recomienda utilizar el método corto de Gilmour. 

CORDENGACION DE VAPORES CUYO COTMENSADC ES = MISCIBLE.- Los estu- 

dios hechos en este caso produjeron ecuaciones que, en general, - 

cumplen su cometido de generar coeficientes de condensación rela- 
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tivamente altos, apoyAndose para esto en distintas bases teóricas. 

7sta situación ocasiona que las 6reas calculadas para la condensa- 

ción eutéctica sean muy similares y proporcionalmente reducidas. 

Fundfindose en el hecho de que su desarrollo teórico es el mAs

completo y, por lo tanto, su uso puede generalizarse ms, se reco- 

miendan las ecuaciones encontradas en los trabajos de Sykes y Mar- 

cello. 3in embargo, por su mayor sencillez y celeridad en los al - 

culos, adem6s de que reditúa resultados altamente aceptables, tam - 

bin se sugiere la utilización del m6todo de Gilmour. 

Se considera que el objetivo de la tesis se ha cumnlido ns - 

plenamente en los casos' de condensación de un vapor simple y con— 

densación de una mezcla multicomponente le vapores, ya que en

tostos se encontró cuando menos un m6todo con precisión sobresaliente. 

En el caso de condensación de mezcla de dos vapores cuyo condensa- 

do es inmiscible, aunque se lograron resultados uniformes y preci- 

siones altas, no se puede ser muy rotundo en las conclusiones, de- 

bido a que hubo otras operaciones en el ejemplo ilustrativo ( con— 

densación de hidrocarburo solo, subenfriamiento del condensado) -- 

que dominaron a la condensación eut6ctica y obtuvieron la mayor -- 

parte del órea total. Por su parte, el hecho de que ningún mótodo- 

haya logrado una precisión especialmente elevada en el caso de con

densación de un vapor en 1w -esencia de un gas incondensable ocasio- 

na que, en este aspecto, el objetivo se haya realizado de modo me- 

nos contundente. 
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