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I. INTRODUCCTON.,

En la mayorfa de las industrias, el manejo del calor consti
tuye un aspecto muy importante, ya que la generacibén de este ti-
po de energis es cada vez més compleja. Una transferencia de ca-
lor eficiente y costeable requiere el célculo de una Srea que, -
siendo ls menor posible, sea a la vez suficiente para efectuar -
la operacibn. Este tipo de célculos concierne directamente tanto
a los ingenieros quimicos como a los inrenieros meclnicos. Por -
lo tanto, dentro de la etapa de aprendizaje de 1la Ingenierfa Qui
mica, se estudian las facetas més comunes de la transferencia de
calor. Una de ellas es la que se refiere a la condensacibén de va
pores.

La condensacién de vapores es una operacién 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 vercatilidad de ca-
racteristicas de los vapores condensantes provoca que su respec-
tiva condensacidn se lleve a cabo con rssgos muy propios. Toman-
do en cuenta su frecuencia, se pueden considerar como los aspec-—
tos més importantes de 1s condensacidn de vapores a los siguien-
tes: condensacién de un vapor simple, condensacibn de una mezcla
multicomponente de vapores, condensacibn de un vapor en presen--
cia de un gas no condensable y condensacidn de una mezcla de dos
vapores cuyos 1fquidos son inmiscibles.

El presente trabajo tiene como objetivo compendiar y exami-
nar a los métodos de cAlculo del Area de condensadores de tipo -
coraza y tubos, correspondientes a los aspectos mencionados y --

comparar los resultados obtenidos por cada método con las dimen-



sioves de enaratos reales, en funcionamiento y disefiados por la -
incenierfa més sctualizads éentro Zel medio nacionel.

Este estudio consta de tres capitulos principales: el capitg
lo de "Generalidades", en el que se trata a los tipos de condensa
cibn desde el punto de vists tebdrico, asi como a los condensado--
res y sus caracteristicas més importantes de su construccibén y --
funcionamiento. In el cepitulo tercero o "Métodos de célculo" se-
pretende realizar el objetivo vropuesto anteriormente. En el Gl1ti
mo capitulo se vresentan lss conclusiones, que son, esencislmente
anilisis de los resultedos obtenidos, destacando a el o los méto-

dos que mejor reditfien nara cada caso.
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2E AL GENZTRALIDADES,

II.7).- ACERCA DE LA CONDTISACICN.,

La condensacidn es el cambio fisico 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 mds frios que su temperatura'de saturacibn o su punto de ro-
cio.

Cuando el medio més frio es una superficie metélica, la con--
densacibn puede efectuarse por dos mecanismos: en forma de gota o-
en forma de pelicula.

La condensacibn en forma de <ota se produce cuando entre la -
superficie metélica y el condensado no existe afinidad, es decir,-
que la energia de cohesién del liquido formado es mayor que la ==
energia de adhesidn entre éste y la superficie, form&ndose gotas -
que, al alcanzar un cierto tamafio 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--
densacidn de vapores cuyos condensados son-1iquidos no miscibles.-
En este caso se ha propuesto que el 1fgquido que muestra mayor afi-
nidad con la superficie metélica formaré sobre ella una pelicula,-
encima de la cual, a su vez, condensard en forma de gotas el otro-
componente.

La condensacibén en forma de gzota puede ser estimulads si se -
cubre a2 la superficie metélica con sustancias atractivas al metal-
y repelentes al condensado, llamadas ‘promotores', los cuales, sin

embargo, tienen sus inconvenientes; por ejemplo: sulfuros aliféti-
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cos y 8cidos grasos, que no resisten condiciones arduas de opera--—
cién y contaminan al condensado; polimeros fluorados, cuya conduc-
tividad térmica es muy baje; y metales nobles, que son muy Caros.
La razén por la cual se ha intentado provocar la condensacibn
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

densacién en forma de pelicula. Pero las dificultades para obtener
la condensacidn en forma de gota, asi como para su control, hacen-
que se prefiera considerar que, en general, toda la condensacibn -
se lleva a cabo por formacibén de pelicula.

La condensacién en forma de pelicula se caracteriza porque el
1fquido condensado forma una pelicula continua sobre la superfi--
cie met&lica frfa. Cuando la condensacién se efectfia 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 pelfcula de condensado constituye una resis
tencia adicional por la cual el calor se transmite generalmente --
por conduccidén. No obstante, este mecanismo tiene como ventajas --
que su comportamiento y caracteristicas son més flciles de estu---
diar y predecir mediante ecuaciones; ademés, todos los vapores con
densan por este mecanismo espontineamente.

Nusselt fue quien estudid primero el fenbmeno de la condensa-
cibn y, suponiendo constantes las condiciones que eran més habi---
tualmente observadas, encontrd expresiones con las que se pueden -
calcular los coeficientes de condensacibn de pelicula en funcibn -
de propiedades fisicas del condensado, posicidn de la superficie -

condensadora y el sradiente de temperatura a través de la pelicula.



Posteriormente, Baer y Mc Kelvey (7) hicieron otros estudios-
cuyo resultado fue dividir la regidén 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 conveccidn en la difusidn del vapor hacia la interfese va-
por-pelicula de condensado.

2.) Condensacibén en la interfase vapor-pelicula de condensado.

3.) Conduccién y, eventualmente, conveccibén a través de la pelicu-
la de condensado.

Colburn y Hougen (9) encontraron que la conduccibén a través -
de la pelicula de condenszdo es el paso que controla al fendmeno -
de condensacibén, es decir, que la pelicula de condensado constitu-
ye la mayor resistencis al flujo de calor.

A pesar de que las ecuaciones de ‘lusselt son aceptables para-
el caso de vapores de componentes puros o simples, existen algunos.
aspectos dentro de la condensacidn que se efectfian en condiciones-
diferentes a las supuestas por Nusselt y, por lo tanto, han debido
desarrollarse teorias y métodos adecusdos para calcular el coefi--~
ciente de pondensacibn para cada caso. A continuacidén se menciona-
rén las caracteristicas de mayor relevancia correspondientes a ca-

da uno de estos casos.

a.) Mezcla de vapores multicomponentes.

Generalmente se trata de series homblogas de hidrocarburos. -
En este caso la temperatura no es constante ya 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 ebullicibn es mayor. Esto ocasiona que la mezcla de vapor rema-

nente cambie constantemente su composicidén y, por lo tanto, su pun
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to de rocfo, que va disminuyendo durante el desarrollo de la con
densacibn. La variacibén de temperatura y composicidn no sblo se-
efectfia a 1o largo del condensador, sino también en las seccio--
nes transversales del mismo, debido a que la composicibn 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
1fquido en la interfase donde se realiza la condensacién. Todas-
estas variaciones traen como consecuencias, primero, la apari---
cibén de efectos debidos a los calores sensibles de ambas fases,-
siendo el de la fase vapor el que puede ser més importante por -
su mayor resistencia al flujo de celor; ademés, se producen re--
sistencias difusionales en ambas fases, principalmente en el va-
por; y, por Qiltimo, se manifiesta 1la dificultad de evaluar las-
propiedades fisicas de ambas fases en cada punto, aunque este --
problema disminuye en el caso de series homblogas de hidrocarbu-
TOoSe

Venturosamente, estudios hechos por Minkowycz y Sparrow (6)
revelan gue los cambios de propiededes fisicas de los fluidos --
tienen un efecto escaso en la condensacibén. Por lo que respecta-
a la evaluacidn de la temperatura de la pelicula 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 ligquidos mutuamente insolubles se-

hierven, cada uno de ellos ejerce su propia presién de vapor, --
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que no es funcibén de la composicidén de la mezcla 1iquida, de tal
modo que la suma de las presiones de vapor seré igual a la pre--
sibn total. Asi es que si se trabaja a una presién total fija, -
las presiones de vapor y la temperatura de ebullicibn se manten-
drén constantes. Al fijarse las presiones de vapor también se es
tablece la relacién molar de los componentes en el vapor. Y es -
con esta composicidn con la que una mezcla de vapores de esta na
turaleza puede condensar isotermicemente a presibén 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-sblido. El punto eutectoide es muy estable ter-
modinamicamente, a tal mrado, que si una mezcla de estos vapores
entra a un condensador con una composicibn distinta a la eutec--
toide, se condensa primero el componente en exceso, actuando el-
otro como incondensable, hasta llegar a la composicidén 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 operacién se han propuesto las siguientes al--
ternativas (considerando el caso més frecuente que es el de una-
mezcla hidrocarburo-agua):

s El 1iquido orgénico moja completamente a la superficie meté
lica formando una pelicula continua que desplaza al agua impidi-
endo cualquier contacto entre ésta y la superficie del tubo. El-
hidrocarburo continfia condenséndose y fluyendo en forma de peli-
cula. El agua se condensa en forma de gotas sobre la pelicula or

génica y fluye moteando hacia el fondo del condensador.
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2. El 1fquido orgénico condensa en forma de pelicula y el agua
condensa sobre ella pero, debido a su mayor demnsidad, las gotas-
de agua se sumergen en la pelicula orgénica hasta quedar adheri-
das a la superficie metélica mientras que el hidrocarburo fluye-
encima de ellas hasta que, por unidén de varias gotas de agua ve-
cinas, adquieren el tamafio suficiente parz fluir sobre la super-
ficie condensedora.

Bl Bl liquido orginico se condensa formando una pelicula conti
nua sobre la superficie condensadora y el agua lo hace formando-
gotas sobre la pelicula, pero debido 2 1la relacibén entre el tama
fio de la gota y el espesor de la pelicula, algunos puntos de la-
superficie metdlica son mojados por gotas aisledas de agua que -
llegan a adherirse a ella en tanto que el 1iquido orgénico fluye
por encima de ellas. Estas gotas finalmente pueden desprenderse-
y unirse con otras sobre la pelicula oreénica, o también, pueden
adquirir un tamafo suficientemente grande como para ser arrastra

das por la pelicule orginica.

c.) Presencias de gas no condensable.

Cuando el vapor que se requiere condensar se encuentra mez-—
cledo con un gas no condensable, se advierte que el flujo de ca-
lor disminuye en forma desmedida. Zsto ocurre aunque la cantidad
del gas sea muy pequefia, 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) habia recabado resultados que, aunque menos drfisticos, po--
nian en relieve la magnitud de la resistencia al flujo de calor-

que opone la presencia de un fes no condensable.
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4l entrar une mezcla eas-vapor en contacto con una superfi-
cie mis fria que el punto ce rocfio de la mezcla, el vapor comien
za a condensarse formando una pelficula lfquida sobre la superfi-
cie condensadora y encima de esta pelfcula liquida se forma a su
vez una pelicula gaseosa cuyas propiedades son intermedias a las
de la pelicula de condensado frio y las de la mezcla gas-vapor.-
La transferencia de masa a través de la pelicula gaseosa se efec
tha debido a la diferencia entre la presibén de vapor del conden-
sado frfo y la presibn parcial del vapor en la mezcla que, por -
estar saturada, es igual a la presidn de vapor del liquido co---
rrespondiente a la temperatura de la mezcla saseosa.

A medida que avanza la condensacibn del vapor, la mezcla re
manente disminuye su temperatura de rocio en mayor proporcién -
que lo hace la temperatura del liquido condensado. Como conse--=
cuencia, los gradientes de temperatura y de presibén decrecen y,-
con ellos, los coeficientes de transferencia térmica y transfe--

¥ rencia de masa.
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II.2).- ACERCA DT IL0OS CONDENSADORES.

Los condensadores son cambiadores de calor en los que los va
pores de proceso son condensados total o parcialmente, en presen-
cia o no de mgases incondensables, usando como medio enfriante a -
otro fluido gaseoso o liquido, generzlmente agua.

La descripcidn 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 €8s un cilindro metéli-
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 metélicos con orificios donde los tubos se afianzan hermética
mente utilizando varios recursos: con soldesdura, 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 flufdo de dentro de los tubos puede en---
trar, salir o retornar si hay 2 o mis pasos de tubos. Los cabeza-
les pueden estar ensamblados o fijos a la coraza; 0O pueden ser de
tipo flotante, cuando uno de ellos, generalmente el cabezal de re
torno, no tiene contacto con la coraza y puede desplazarse longi-
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 expansibén. En cambio, si el cabezal es de tipo flotante se re-
quiere que exista una zona libre adicional entre lz coraza y los-
tubos, correspondiente al perfmetro del cabezal, provocando que -
el flufdo de la coraza tienda a estancarse en sitios fuera de la-
zons de transferencia térmica. En vista de lo anterior, se ha pro

puesto el uso de un cambiador que combine las ventajas de ambos, -



11

o sea, que la coraza tenga un perimetro m&s cercano al del hez de
tubos y que el desplazamiento del cabezal flotante se realice en-
un extremo donde la coraza aumente su didmetro en la magnitud que
lo requieran las dimensiones del cabezal. Los cabezales que fun--
cionan con este recurso son conocidos en les nomenclatura del cbdi
go T.E.M.A. como cabezales de tipo S.

A determinados intervalos entre los espejos y paralelos a e-
1llos, suelen colocarse otros discos metdlicos similares, pero és-
tos segmentados, llamados deflectores o mampara#. La misibén prin-
cipal de las mamparas es conducir sl 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 condensasdores largos. Se sugiere como espaciado méx}
mo entre dos mamparas una distancia equivalente al didmetro inter
no de la coraza. Los deflectores, ademis, desprenden el condensa-
do de los tubos, evitando que se subenfrie o que su espesor aumen
te demasiado.

El segmento que le falta al disco deflector recibe el nombre
de ventana de la mampara, y 2 la altura de esta ventana se le re-
laciona con el difmetro 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 funcibn principal; en caso contrario,-
el deflector sblo sirve para sostener a los tubos y se considera-
que el fluido en la coraza corre paralelamente a los tubos.

La colocacién de las memparas en un condensador horizontal -

se hace con las ventanas laterales y alternadas de modo que el --
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flufdo de la coraza sea conducido de lado a lado a través del ---
banco de tubos. Esta situacidédn permite a1l condensado fluir mis -
libremente por el fondo del condensador hacia la boquilla de sa-
lida.

En el funcionamiento de un cambiador de calor tiene meyor -
inportancia el espaciado entre los deflectores gue el corte de -
los mismos.

Para sostener en su sitio a los deflectores se utilizan va-
rillas que se colocan longitudinalmente dentro de 1@ coraza, pa-
ralelzs 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 espaciadores 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 distribué
das alrededor del perfmetro interno de la coraza, longitudinal--
mente al condensador y, ceneralmente, asepuradas entre los de---
flectores. Su funcidn es inducir 1z turbulencia en le regidn ubi
cada entre la coraza y los tubos, especiszlmente cuando se usa un
tipo de crsbezal flotante. El ntimero de cintas de sello necesario
para un cambiador de calor depende del didmetro interno de la co

raza.

Los condensadores se pueden clasificar segOn su nosicidn: -
vertical u horizontal; o serfin 1= parte del condensador en que -
fluye el vapor -ondensente: dentro de tubos o fuera de ellos en-

la coraza. De la combinacidn de las variaciones anteriores resul



[ . "
9 ] 3

Cabezal fijo, coraza con jnunta de expansibn.
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Cabezal flotante.




14

Detalle de la colocacidn de las varillas

y los esvaciadores.

Deflectores con segmento vertical, con una tira

de sello. arre~lados para flujo de lado a lado.
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tan cuatro tipos de condensadores, Cuyos Tasgos principales son -

los siguientes:

dier) Condensador horizontal, vapor en la coraza.

Son los que se usan més frecuentemente en la mayoria de las-
industrias. Zn este tipo de condensadores el contacto entre el —-
condensado y los tubos es muy breve debido a que los deflectores-
desprenden al condensado limitando su espesor. En consecuencia, -
el coeficiente de coniensacibén resulta ser mayor que el calculado
por Nusselt. Cuando la longitud del condensador es muy grande con
respecto a su diémetro, tiene problemas con los gases incondensa-
bles que tienden a acumularse en la zona superior de le 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 efectlla 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 lz acumula-
cidn de mgeses no condensables y el recurso con el que se intenta-
resolver la cuestibdn es igualmente el uso do deflectores para con

ducir a la mezcla de vapor y ga2s hacia el fondo del condensador -
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de donde pueden ser removidos junto con el condensado o & través-
de unz v&lvula de purga.

Afn adoptando estas medidas, la extraccibdn de los gases in--
condensables se hace a costa de perder una notable cantidad de va
por de proceso.

Se recomienda usar sblo un paso en los tubos, especialmente-
si el medio enfriante es un 1iquido voldtil; por lo tanto, aunque
no se consiga un buen coeficiente de pelicula en el flufdo dentro
de tubos, se economiza en cambio material de construccidén y se ob
tiene una mayor diferencia de temperatura promedio.

Fl 1iquido condensado no fluye libremente hacia el fondo del
condensador, sino que tiene que pasar los obstéculos que constitu
yen los soportes de los tubos y los deflectores, sobre los que se
desprende y distribuye casi todo el 1iquido, eviténdose un mayor-
contacto entre &éste y la superficie fria y, por lo tanto, un sub-
enfriemiento adecusdo. Esta situacibn, sin embargo, es deseable -
para los casos en que sea importanfe sostener el equilibrio entre
las fases lfiquida y vapor mediante un contacto {ntimo entre ellas,
como es el caso de la condensacibn de mezcltas multicomponentes. -
En este caso, si no hubieran deflectores, apareceria el problema-
de fraccionamiento de la mezcla dentro del condensador, que haria
insuficiente al trea de condensacibén calculada. En consecuencia,-
el uso de los deflectores depende de cudl situacibén es més impor-
tante: mantener en contacto a las fases 1{quida y vapor, o el sub

enfriamiento del condensado.

Bal) Condensador horizontal, vapor dentro de los tubos.

Este tipo de condensadores puede obtener altos coeficientes-

de pelfcula tanto en el vapor condensante como en el medio enfri-
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ante. Pricticamente no tiene problemas con los gases incondensa--
bles.

El condensado fluye a lo largo de una peouena seccidn al fon-
do del tubo por lo que la superficie de subenfriamiento es relati
vamente pequeiia; pero como generalmente se necesitan dos o més pa
sos en los tubos, ocurre que el 1lfquido condenszdo formado en pa-
sos previos tiende a segregarse del vapor y llena parcial o total
mente una considerable cantidad de tubos, reduciéndose el frea de
transferencia para la condensacibén. El disefio éptimo busca, en --
consecuencia, que la velocidad del vapor sea alta, disminuyendo -
al nlmero de tubos por paso. Con este procedimiento se contribuye
también a que los gases inconiensables sean conducidos hacia la -
salida. Otra forma ce evitar la inundacién de los tubos es dimen-
sionar adecuadamente la boquilla de salide del condensado. Lord,-
Minton y Sleusser (14) sugieren el uso de la siguiente expresidn-

para calcular el diémetro interno de la boguilla citada:

4
a; = 0.92 Q° (4] =[p1e.]
(2] -[galones/minuto]

4,) Condensador vertical, vapor en los tubos.

Son los que tienen mis ventejas para un mayor rango de apli-
caciones.

L1l condensado puede subenfriarse més eficientemente debido a
la transferencia térmica de la pelicula 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 condensacibén y se facilita la
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conduccidn de los gases incondensables hacia la salida. Simulté--
neamente, el contacto entre las fases liguida y vapor es continuo,
lo que favorece el equilibrio termodindmico entre ellas.

Se recomienda que el flujo del vapor sea hacia abajo y que -
no se use mds 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. Ademés, 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 ninimo escape de vapor de proceso al purger a los gases no con
densables. Se sugiere usar deflectores en la corsaza para conse-—--—

guir altos coeficientes de pelicule del medio enfriante.

Aunque es conocido el hecho de que en los tubos horizontales
se obtienen coeficientes dg condensacibn hasta dos veces mayores-
que en las superficies verticales, es muy raro que este criterio-
sea el que norme la seleccibédn del tipo de condensador, ya que in-
tervienen otros factores como: limitacién de espacio, meteriales-
de construccibdn disponibles, condiciones del vapor de proceso, --

etc.
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Este es el coso mds sencillo que se encuentra dentro de las-
operaciones de condensacibén. Durente el transcurso do le condensa
cibn, esta clase de vepores tiene un comportamiento congruente --
con los postulados de Kusselt. Es decir, el calor desprendido en-
la condensacibn es latente, éste se transmite por conduccién a --
través de la pelicula de condensado, el cual fluye laminarmente.-
El espesor -de la pelfculz estéd en funcibén de la velocided y la --
cantidad de condensado en czda punto. La velocidad individual de-
las capas del condensado depende tanto de la viscosidad como del-
peso del mismo. La cantided de condrnsado estéd en proporcién di--
recta al calor lstente cedido. 31 espesor de la pelicula liguida-
es suficientemente pequefio como pasra suponer un rradiente lineal-
de temperatura a través de ella, las propiedades fisicas del con-
densado se calculan a la temperatura media de la pelicula, la cur
vatura de la misma es despreciable. Le superficie condensadora se
supone limpia y lisa, y & su temperaturs, constante.

Basindose en estos postulados, Nusselé derivd las siguientes
ecuaciones para calcular los coeficientes de pelicula de condensa
cibn:

Superficies verticeles:
2 113 -'IS
r fg & Mz TWiDg Ny
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Superficies horizontales:

2 ‘3 -V
/“f 4 GO W
h —'—f—r— = 1.5" H GO-—
ke Jg /4r Ly Ny
donde:
20

h =Coef. de condensecibn; BTU/h pie "F

/(f- 1b/pie h
kK, = BTU/h pie °F
- 4.17 x 10% pie/m®

£

1b. condensado/h

Q H O
(]

= 1b/pie h
= didmetro ext. del tubo; pie.

H o
]

long. del tubo; pie.

ntm. de tubos.

=
(]

Sin embargo, en la préctica 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--
ghn avanza en su trayectoria hacis abajo, de modo que llega un mo
mento en que el flujo laminer que guardaba inicialmente cambia a-
flujo turbulento, variando igualmente el coeficiente de condensa-
cibén de pelicula s partir de ecte 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 éstos para conden--
sare.

Se han hecho varios trabajos tendientes a corregir el coefi-

ciente de Nusselt, los principales de ellos se mencionarén a con-
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tinuacidén:
Kern (11) recomienda, para los tubos horizontales, el uso de
la ecuacién de Nusselt, calculando la carga de condensado con la-

siguiente expresidn:

Mientras que, para los tubos verticales, observa que la ex--
presidén de Nusselt produce resultados aceptables si se calcula la
carga de coniensado asi:

W

G el
o
v D, Ny

Mc Adams (15) sugiere, a partir de las cargas de condensado-
calculadas por Kern, el uso de las siguientes ecuaciones para dis

tintos grados de turbulencia:

4 Go
Re < 1800

M

Tubos verticales:

/(l- UEY -3 -\
h d =(1.2)(1.47) * 1.764 it
’ . . = .
ke Jr B Ms M
Tubos horizontales:
2 I3 i
/‘(f 4 G
ke /¢ 8 £
y para 4 G°
Re = —2 1800

Vs

Tubos verticales u horizontales:



22

\s

L 3
Mt ac, | O
YA SR
3
kg fo o8 Me

Peck y Reddie (17) comprobaron que la suposicibén de un gra--
diente lineal de temperatura a través de la pelicula de condensa-
do es v%lida. No obstante, encuentran gque la aceleracibn de la --
gravedad tiene mayor influencia que la supuesta por Nusselt. In--
troduciendo a la aceleracibn gravitatoria como variable importan-
te en la bsse de sus razonamientos desarrollan una correlacibn ra
ra calcular con mayor precisibén al coeficiente de condensacibn. -
Esta correlecidn incluye propiedades fisicas del condensado ¥y el-
gcradiente de temperatura a través del mismo. Su aplicacibén se li-

mita a la condensacibn sobre tubos horizontales:

%
h = by | 0.0206 i_/(f_A—'rA + 0.79
£

Henderson y Marcello (10) fundan su trabajo en la observa---
cibn de que, en la condensascidn sobre tubos horizontales, el 1f—-
quido condensado tiende a acumularse suspendido de la parte infe-
rior del tubo antes de caer al fondo del condensador. Suponen que
esta situacidn puede ocasionar irregularidades en el coeficiente-
de condensacibdn real debido a la marcada diferencia entre los es-
pesores de la pelicula en la parte alta y la parte baja del tubo.

Consideran que la tensibn superficial del condensado es una-
varieble que interviene de manera importante en este paso Yy, des-
pués de un anélisis dimensional, encuentran un nfimero adimensio--
nal, conocido como nimero de Ohnesorge, que &agrupa a la tensibn -
superficial con otras propiedades f{sicas del condensado y con el

difmetro externo del tubo. A partir de datos experimentales, Ob--
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tiene una correlacidn para corregir al coeficiente de condensa-—-

cibén de Nusselt en funcidn del nfimero de Ohnesorge:

M
(o, &, P & )*

Non =

h=h (04657) Ny 0272

Nuss
donde:

B, = 418 x 10 ' (pie)(1b)/(n*)(1b,)
§” = tensibn superficial; lbf/pie.

Y las demés variables con las unidades esvecificadas anteriormen-

te.

Condensacibén dentro de los tubos.

Si en el caso de la condensacibén fuera de los tubos la acumu
lacidén del condensado en ellos puede detenerse con el uso de mam—
paras, en la condensacidén dentro de los tubos esta aglomeracibn -
es constante y el problema de inundacibn es frecuente. Es por es-
to que la turbulencia del 1liquido condensado es un factor impor--
tante en el cédlculo del coeficiente de condensaciédn. Los métodos-
de célculo més importantes y aceptados en este sentido son los si
guientes:

Tubos verticales:
4 G

Flujo laminar, Re = i { 1800; G; = —H_

Usar la curva semiempirica de Colburn.

4 G,
Flujo turbulento, Re =-—j;rl > 1800
a. Usar la curva de Colburn.

b. Lcuacidén de Colburn y Carpenter (15);
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h (pr)z‘“ - 0.065 '\‘_ﬁ-._f
Cp_ G L 2

vm
2
Gv,‘ + qu (‘rv2 + Gv; %

vas -

f = factor de friccién del tubo, en funcidn de Re:

Re =

NMv

Gv = masa velocidad del vapor; va: masa velocidad promedio; -

Gv1: masa velocidad a la entrada; Gv2: masa velocidad a la -

salida.,

1.0
2
s

-

2
hlE%73
/

i
/
II
i\
‘\
\

o
.
N

4Go

/{;

Curva semiempirica de Colburn para la condensacibn

Re =

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

Bl estudio més amplio y relativamente reciente para este ca-
so de la condensacidén es el que realizaron Bell, Fenoglio y Tabo-
rek (3). Ellos establecen que el flujo del condensado puede pre--—
sentar diversos perfiles en funcién del grado de turbulencia que-
adquiera. Basindose en un trabajo similar de Baker, elaboran un -
mapa dividido en regiones que representan a los diversos flujos -
del condensado. E1 fluio de operacidn puede entonces ubicarse en-

el mapa calculando las coordenadas sicuientes:

G

Ordenada= Abscisa= GL'V

G,y G, = masa vel. del vapor y del condensado; 1b/h(pie)*
J/\. = densidad media geométrica=(/{l§)ﬁ= 1b/pie?
V3
y L /q\. ~ .(cm)(pie)sl‘5
' 3
o i (dina)(n)”® (1b)"

¢' = tensién suerficial; dina/cm
L,/ = 1o/pie?
M= 1v/(h)(pie)

Se ha observado que las condiciones de operacibén més comunes
comprenden una cierta zona del mzpa que corresponde a tres regio-
nes o tipos de flujo: laminar, rizado por efecto de arrastre del-
vapor, y anular. Las correlaciones cuyo uso €s el més recomendado
para cada uno de estos flujos se mencionan a continuacién:

1. Laminar.

a. Kern:



/qz '3 e -3
h —;—%z— = 1.51 E oG et
K; fo g e 0.5 L, N

b. Chaddock:

LW JTL AP
(AT

1¥n= Valor promedio del &ngulo efectivo de la zona del interior

del tubo en la que se produce la condensacidn laminar segin

Nusselt.
o.142
a
Y= - [5.06 x 107" M”]
D2.15

J = grupo de propiedzdes fisicas y gravedad.

B

[kf (L-L) s-l'“
i A L

/3 = pardmetro geométrico = £(¥)

2. Rizado por el efecto de arrastre del vapor.

Rosson y Myers:

em
h h“, +(ho—h.1.,)-7"—-

h_ = Coeficiente para la zona superior del tubc.

Yy
o 3
b = 0.31 Revz[ KARCA - £) S]
M D AT

he = Coeficiente para la zona inferior del tubo.

s $ (eo/p) {8 re,

5+ —2— (ln 5Pr_+1)
Pr\.
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Mlujo Laminar.
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Flujo rizado u ondulado por el efecto de arrastre

del vapor.

Flujo Anular.
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slapa de los tipos de flujo que pueden

existir en lz condenszacidn dentro de tubos.
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%

= Parfmetro de cafda de presibén de-

'{ A Pflujo dos fases

AP ;
1{quido un flujo a dos fases.

(Lockhart-Mertinelli)

Om= &ngulo, medido desde el punto superior del perimetro intermo
del tubo, en el cual el coeficiente de condensacibn es igual-

al promedio aritmético de h ¥y haye

0.6 0.5

om = 0.27 WRey si ?e—;\’li {6.4 x 107°
Ga
_5 N Reo.s Reo's
omete74 x 107 1rINGa ) A >6.4 x 10~ %
(Re, Re ) N¢a

Pq p’g A (ft-/%)

ML

ca™ NOimero de Galileo =

3. Flujo anular.

Akers, Deans y Crosser.

2D . 0.0265 Pr, Re para Re)5 x 10"
5
AD . 5.03 Pr_ Re para Re {5 x 10
x
Re - 0e D
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A lo largo de este capitulo se mencionardn las caracteristi-
cas mis notables de los métodos de disefio propuestos para cada ca
so de la condensacidn, y para comparar su precisibén se desarrolla
ré4n usando datos de aparatos reales como punto de referencia. B8i-
no se trata de un método de disefio sino de una correlacibn para -
calcular o corregir al coeficiente de condensacibén, se usaré el -
nétodo de chdlculo ordinario que se describe m&s adelante. Por fil-
timo, en caso de haber més operaciones ademds de la condensacibn,
como desobrecalentamiento o subenfriamiento, se calcularén separa

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

luar al coeficiente de pelfcula del flufdo de la coraza.

1.) Método de chlculo ordinario.

a. Datos de cpndiciones de operacibn necesarios: gastos, tempe-
raturas de entrada y de salida, propiedades fisicas de los flui
dos, presién de operacidén, caida de presibn permisible y facto-
res de ensuciamiento permisibles.

b. Célculo de la carga térmica 3, por balance de calor.

Ce Ch&lculo de la diferencia de temperatura verdadera o balancea

da AT,

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, U5°

€. Chlculo del 4rea supuesta inicial, A*:

A e B

us AT
T Seleccidn de las dimensiones de la tuberia:
Lt = Longitud del tubo.

do, di= Difmetros externo e interno del tubo.
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P, = Bspaciado entre los tubos.

C' = Claro entre los tubos.

a' = Area del tubo/longitud de tubo.

= Area de flujo por tubo.
Arreglo de los tubos.

g. C&lculo del nfmero aproximado de tubos, N:
A*

a' L,

h. Seleccién de: didmetro interno de la coraza (Dis)’ ntmero re

al de tubos (Nt)’ nfimero de pasos de tubos (Np), espaciado (B)-
y corte (1c/Dis) de los deflectores.
s Célculo del &rea de transferencia real, A.
= {
A = Nt Lt a
Je Calculo del coeficiente global de transferencia térmica real

Tl e R
N
kK. Cflculo de los coeficientes térmicos de pelicula de ambos -
flufidos (ho, hio)' usando las correlaciones adecuadas.
1. Chlculo del coeficiente global limpio de transferencia térmi
ca, Uc:
_(ay)(ng,)
¢
ho + hio
m. Célculo del factor de obstruccidn o ensuciamiento, Rd:
~ B = U:

T (v,

Ne 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 &rea o -

la turbulencia de los fluifdos.

2. Método de disefio de Gilmour (8).

Establece que el calor que se intercambia durante les opera---
cidén debe transmitirse a través de diversas resistencias que son -
representadas por las siguientes zonas o capas: la pelicula del --
fluido de la coraza, las capas de suciedad que existen dentro y --
fuera de la pared del tubo, la péred metédlica del tubo, y la peli-
cula del flufido dentro de los tubos. Cada una de estas resisten---
cias térmicas puede ser evaluada en forma de reciproco del coefi--
ciente de pelicula de csda capa, ©O también como fraccibn de la di-
ferencia media de temperatura entre los dos flufdos. Si la suma de
las resistencias es mayor que la diferencia media de temperatura,-
es indicio de que el cambiador de calor tiene una &rea demasiado -
pequefia para transferir la carga térmica. En cambio, si la suma de
las resistenciss fuese menor cue la diferencia verdadera de tempe-
ratura, significaria que el cambiador de calor tiene &rea de sobra
para efectuar la operacibén. De lo anterior éé induce que el disefio
6ptimo debe pugnar por obtenmer una suma de resistencies iguzl o --
muy ligeramente menor que la diferencia media de temperatura.

Sobre esta base, Gilmour ideb un método en el cual evalfia se-
paradamente la resistencia de cada pelicula o capa antes menciona-
das. Bl chlculo de cada resistencia se hace con el producto de los
siguientes factores: Fp (factor de propiedades fisicas correspon--
dientes a cada capa), Fu (factor de trabajo, en funcién de las con

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

Flufdo fuera de los tubos

Suciedad fuera del tubo

Pared metélica del tubo
Suciedad dentro del tubo

|
|
|
Fluido dentro de los tubos{ |
|
I
|
1

ATo ATg ATw s i
La carga térmica:
Q=UdAATA

se transmite a través de:
QshoAATo-hSAATS-thATw=hiAATi

Pelicula de Capa de Pared metd- Pelicula del

flufdo fue- suciedad lica del -- fluido dentro

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

tubos. fuera de
los tubos.

A -t 3”3&1 S,
d A A\ hy hy Bt S n

AT =ATO + ATi + ATW +A'I‘s

por lo tanto, las resistencias (reciprocos de los coeficientes de
pelicula) son proporcionales o equivalentes a las caidas de tempe
ratura. Se pueden estimar en forma fraccionada:

1 =(LT/ATIH(AT /A )+ (AT, /AD)+(AT /AT)
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turas y calor latente, si hay cambio de fase), T (factor mechlni-
co que depende de variables y dimensiones del cembiador de calor)
y Fn’ el factor numérico, que es una constante convencional segln
se trate de flufdos liquidos o gaseosos, O secln el arreglo de —-
los tubos.

Los productos de estos factores equivalen, en forma fraccio-
naria, a la magnitud de la resistencia de cada regibén 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 disefiado.

Para utilizar este método se suele comenzar suponiendo a un-
cambiador de calor con sus dimensiones y caracteristicas ya deter
minadas y, a partir de ellas, aplicando la metodologia de célculo
mencionada antes, verificar si es adecuado para la operacibén 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 Uy, ¥ también es posible evaluar a -
los coeficientes de pelicula, dividiendo &)l coeficiente global Ud
entre la fraccién (P.F.) de la resistencia del flufdo respectivo.

El cémputo correspondiente al flufido condensante se funda en
las ecuaciones de Illusselt, calculando las cargas de condensado cQ
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:

S T
c t
Ncs N@mero de tubos en la hilera central vertical del banco de tu

bose.
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Arreglo de los tubos:

Cuadrado Nc = Nto
X %
PTriangular N, = (N, )/(0.75)
%
Cuadrado rotado N, = (2) <Nto)

Nto' Ntmero de tubos en la hilera central horizontal.

(Dyyp) - 2(Bg - &)

Nto = = -1
t
D ,.= Di&metro del perimetro limite externo del banco de tubos.

otl

3.) M&todo de disefio de Lord, Minton y Sleusser (13).

Basado en el mismo principio que el método de Gilmour, tiene
algunas diferencias en los factores nunéricos y en las unidades -
de la temperatura (exclusivamente centigrados). Por lo demds, el-
desarrollo de los chélculos en este método es el mismo que propone

Gilmour.

4,) M&todo de disefio de Abe Devore (7).

Introduce el concepto de 'mlmero de corrientes de condensado
(ns) que se calcula en funcién del nlmero y arreglo de los tubos.
Este nQmero de corrientes de condensado es utilizado para evaluar
la carga de condensado en lugar del nfimero de tubos. También pre-
senta, para banco de tubos horizontal, a un factor de correccidn-
por turbulencia para el coeficiente de condensacibén, al que compu
ta con las ecuaciones de Nusselt. El factor de correccién se cal-
cula a partir del nfimero de corrientes de condensado, el nimero -
de tubos y el tipo de sustancia que se condensa. Incluye algunas-

grificas y nomogramas que facilitan los célculos.
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Nomograma para evaluar el factor de correccién por
turbulencia en condensacibdn horizontal fuera de un
banco de tubos. (M&todo de Abe Devore).
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C&lculo de un condensador de un vapor simple.

Tn este caso se requiere calcular el &rea de un condensador
para un vapor sobrecslentado de propileno, el cual szle del
aparato como liquido saturado.

Condiciones de operacidn:

Coraza: Propileno Tubos: Agua.

Entrada . Tntrada
Vapor: 813200 1b/h Liguido: 9183333 1b/h
Temperatura: 139 *F Temperatura: 90°F
Presibn : 274.7 psia.

Salida Salida
Liquido: 813200 1b/h Liquido: 9183333 1b/h
Temperatura: 110 °F Temperatura: 105 °F

Presibn: 265.7 psia.
Resistencia de
ensueiamiento: 0.001 0.003

Propiedades fisicas del pronileno (P.M.=42.07)

Vavor a 150 °F.
Viscbsidad:‘/4v= 0.0279 1b/(h)(pie)
Calor esp.: Op, = 0.566 BTU/(1b)(°F)

Cond.térm.: L 0.0161 BTU/(pie)(h)(°F)

Liquido a 105 °F Ifquido & 110 °
Viscosidad: My = 0.2275 1b/(h)(pie) 0.2303
Cond.térm.: k, = 0.057 BTU/(pie)(h)(°F) 0.0563
Densided : f, = 32.2 1b/(vie)’ 32.15
Calor especifico : Cp_ 0.6959 ®TUfie°F

Tensidn superf.:0 = 4.748 x 164 1bf/pie
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Caracteristicas del condensador.

Posicibén: Horizontal

Nfimero de corazas: 6

Arreglo de las corazas: 2 serie - 3 paralelo.

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

Di&m. interno de la coraza; D, = 57 plge.

Difm. del perimetro limite ext. del banco de tubos, Dot1'56 plg.
Espaciado entre mamparas, B= 25 plg.

Corte de la ventana de la mamnara, lc/DiS = 0.25

Altura de la ventana de la mampara, 1c = 14,25 plg.
Tolerancia entre la‘mampara y la coraza, ésb = 0.3 plg.
NGmero de tubos, N = 1495

Longitud de tubos, Lt= 40 pies.

Diém. ext. del tubo, d = 1 plg., 14 BWG

Didm. int. del tubo, d, = 0.834 plg.

Area de flujo por tubo, a, = 0.546 plg}

Area de transf. por pie lineal de tubo, a'=0.26ﬂ8(pie)t/pie
Espaciado entre tubos, P, = 1.25 plg, D>

Espaciado entre tubos, paralelo al flujo; Pp =1.082 plg.

Nomero de pasos en los ‘tubos, N =2

Area por coraza: A'=Lg oy a'! = 15655.6 piesz

Area real total, A = 6 A' = 93933.84 piesz
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o

Diagrama de una unidad de condensadores con arreglo

2 serie - 3 paralelo y con flujo dividido en la coraza.
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Célculo de la carga térmica, Q:

desobrecalentamiento

qq= W CpAT = (813200)(0.566)(189 - 110)= 36368350 BIU/h

condensacibn
Q.= w Avap = (813200) (124.67) = 101381640 BTU/h
Qi=tig . g, = 137750000 BTU/h

Célculo de la diferencia balanceada de temperatura,AT.

Temperatura del agua de enfriamiento después del desobrecalenta-

miento, té g

q, 101381640
th=t, + = 90 + =101 °F
M Cp' (9183333)(1.0) .~
Desobrecalentamiento Condensacibn
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 20 - 9
ATda.————= 33—57 °F ATC=—~———-= ']3.77 2R
1n(84/9) 1n(20/9)
qd 36368360
= = 1083358.9
ZSTd 33.57
g, 101381640
: = = 7362501
[&Tc 1377
Q 137750000
T = = = 16,3 °F
(ag/ AT3) + (a./AT,) 1083358.9 + 7362501

Célculo del coeficieate de pelicule del agua dentro de los v

tubos, h

io
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Area total de flujo dentro de los tubos, Ag:

T

N a }
A, = t °t _ (1495)(0.546) _ 5. 83 pies?
16l N a4 (2)

Gasto de agua por coraza (3 corrientes paralelas)

, u 9183333
e e 3061111.0 1b/h

Masa velocidad del agua dentro de los tubos, Gt:
M' 3061111 5

== _ = - 1081644,6 1b/(h)(pie)
Ay 2.83

Velocidad del agua dentro de los tubos, Vt:

Gy

G17 1081644 .6

v, = =
3600 i, 3600 (62.3)

;7 4,8 pie/seg

Temperatura promedio del agua, t:
t, + 5, _ 90 + 105
2 2

t = = 97.5 °F

Coeficiente de pelicula, hi (Kern, fig. 25):
hi =1180 (0.94) = 1109.2

h, = 1109.2 (di/do)= 1109.2 (0.834)= 925.0 BTU/h(°F)pie*

Clculo del coeficiente de pelficula del vapor en la coraza

durante el desobrecalentamiento. (M&étodo Bell).

Dis [3 = Z(IC/DiSi] 57(1 - 2(0.25))

N, = 26.34
pp 1.082
D. - 2(1.) 57 - 2(14.25)
X = 15 LA = 0.5089
Dotl 56

1

2, 'ﬁ'tw + 2(X) sen(cos—' X) -2 cos™ X] =
Fc=%% &F + 2(0.5089) sen(cos™'0.5089) - 2 cos“o,soa9] = 0.618

Now ™ 0.8 (1c/pp) = 0.8 (14.25/1.082) = 10.53
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D - d
© (p, - ao)]=

otl

Sy = B [Dis - Dog1 *
Py
56 - 1
Sy = 2SR =No6 N —
1.25

°

(1.25 - 1)] = 300 plgf

(Dsg = Dot1) B (57 - 56) 25 _ .0833

F =
bp
8 300
Sip= 0.0245 d, N, (1+7,) = 0.0245(1.0) (1495) (1+0.618)= 59.29 plg%
D.. § =
Sep = _355__53 ‘1{— cos™'(1 - 2(lc/Dis))] =
57(0.3)
Scp =-———————-(ﬁf- cos"(ﬂ = 2(O°25))] = 17.9 plg?
2

2

D, _ .
Bue” :S [cos '(1-2(1,/D5)) - (1-2(1/Dy ) | 1-(1-2(1/Ds ) ],

Swg" (iz—)‘cos—' (1-2(0.25)) - (1-2(0.25)) I’I—(1—2(0.25))"]= 498.8 plgs

S

N
t _ 1495 _ .
Wt g CISE V.0 = s (1-0.618)T7 (1.0) = 223.8 plg.

~
S = swg =S = 498,8 - 223.8 = 275.0 plg.

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

dividido)

wr - W _ 813200 _ 435533,33 1b/h
6 6

BE = 12 W' do =12(435533-33)(1-0) = 194313
M 8y (0.0279)(300)

JH = 0,003 Fig. 10,19 Perry.

' o\
. 144 3 Cp, W L K, TL,%;}
Sm P'}Av L) >
B

peo 144(0,003)(0.566)(135533.3) 0,016 by s
300 (0.566)(0.0279)
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Factores de correccidn:

il & 1.0 Fig. 10.20 Perry
J, = 0.75 Fig. 10.21 "
Jp = 0,96 Fig. 10.22 1t

Coeficiente de pelicula corregido para el vapor:

RS h' Je Jq Jp =(111.,4)(1.0)(0.75)(0.96)= 80.24 BTU/h(°F)p1e

Area limpia de desobrecalentamiento, A

des®
1 e 1 1 i
UCges =|— +— “|= * = 73.8
h, b, 925 80.24
q
Ageg = 4 - 203681060 - 14672 pies®
U, ATy (73.8)(33.57)
des

Cdlculo del coeficiente y el &rea de condensacibn.

a.) Nusselt.

W 135533.3 — = 51.83 1b/h(pie)
° L. g (4o0/2) (1495) &

t 7t
Suponer: h, = 175

Temperatura de la pared, tw.

b, =t +—S— (T, - t)= 98+ _ 175 _ (110298)= 100 °F

w
h +h; 175+925

Temperatura de la pelicula de condensado:
Ty + %% 110 + 100
2 2

T = 105 °F

r =
Propiedades fisicas del condensado a 105 °F:
//(= 0.2275 1b/h(pie)

k = 0.057 BTU/pie(h) °F

f

32,2 1b/pie’

(]

4,18 x 10° pie/(h)‘

o]
"
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h,= 0. 945[1‘_’:55_]‘20_945 {(o .057) (32.2)% (4.18 x 10 )] 179.2
s (0.2275)(51.83)

o

Area limpia de condensacidn, A

cond *
-] -
Ue =r— + l] g \= 150.1
cond |hy h, 925  179.2
q
e c _ 101381640 - 49050.6 pies®
v, AT, (150.1)(13.77)
cond

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

1 u 0.227
Ob” (P D, g, )"  [(32.2)(0.083)(4.18 x 10%) (4,748 x 16 * 5

-4
NOh =83 S0 3 0 x 10
_o0312 Ca._0313
B, = Byyeg (04057) Ngp™ =(179.2)(0.057)(3.113x10™*) ™"
corr
hc = 207.6
corr

Area limpia de condensacibn, A

-1
U [" T ] = 169.5
Ccond | 925 207.6

A s 101381640
°ond (169.5)(13.77)

cond °

=43424,3 pies*

c.) Nusselt corregido por Peck y Reddie.

A M
h, = hNuss[ooozoe(kAT;T + 0.79]

ATf=Tf-tw=’\05-’IOO=5°F

%
n = 179.2 [o,oaoe (“2‘“67)(0"227)) - o.,'79] - 178,3

(0,057)(5)
-1
1 1
U - + ]: 149,48
Ccond [% 1983
B, _ _101381640  _ 49251.3 pies®

(149.48)13,.77
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d.) Método de Gilmour.
d.1) Ecuaciones para el agua dentro de los tubos:

F_ = 2.62

n zZ; = cps.
1 2iq '
z‘;:'“ (‘E’.‘.‘.?.)i W. = - _ miles de 1b
e e 1 1000 h
(Sg.;)
o At =t " —t, =S
ol W, At 2 1
e o i B,
w Am AT 'ATc =°F
o.8 i
e, di L=Lt Np:ples
m 02
n L
n = Nt/Np

d.2) Ecuaciones para el condenszdo en la coraza, posicibén horizontal.

Fn = 4,75 zo = ZL = CpS.
1 1V}
(P.M.) 2 (2 )" Cp.= Cp,= BTU/1b °F
F = o o o L
B Sg: CpO
_ W o= w!' _ _miles de 1b
Wiy ° 1000 h
Pl e ieee
w AT
ri"“L“"d -1
P o=|—=
m e
p

d.3) Ecuaciones para la pared metélica.

F, = 159 Cp;= Cp,, = BTU/1b °F

I"p = Cpi/kw k, = Cond. térmica de la pared
W, At metélica. (BTU/h °F pie)

4 do - di

n n do L

d.4) Ecuaciones para la pelicula de suciedad.
F_ = 3820 W, At

F_ = Cp; (Ry) AT
P, =(nd, . i
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M&todo de Gilmour (Vapor simple)

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento
Fn 2.62 4,75 159 3820
zg 0,70 2 0,094 kw 63 Rd 0,004
PMi 18.0 PMO #?,07
Ssi 0,994 Sso 0.519

Cp; 100 Cp, 04696

=a 1,618 8,435 0.0158 0,004
W, 3061.1 W, 271,06

At 11 A 124,67

AT 13.77

B 3,977 15882.3 2445,3 2445 ,3

ay 0,834 d 1.0

(o]
47, ¥, 2
n 747.5 D
80
F, 5.878x10~° 1.563x10"°  2.776x10” ¢ 1.672x10" "

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

P.F. 0.0485 0.994 70.0170 0.624
Suma de los productos= 1.683

Segin las bases de este método, una suma de productos mayor
que 1.0 indica que el cambiador de calor propuesto no tiene el
srea suficiente para efectuar la operacibn. Con el propdsito de
evaluar el Area minime que se puede obtener con este método se
disminuird el factor mecénico (Fm), gue es el Gnico que varia
con el cambio de dimensiones d~1 aparato, aumentando el nfimero
de tubos (n), hasta que la suma de los productos sea igual o

ligeramente menor que 1.0.
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Suponer: Nt = 2450

n =230 . 4205
2

C8lculo del1 factor meclnico:

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento
d; 0.834 do 1.0

122 N 2

> P

L 80
Fo 0.0026  8.829x 10~'  1.69 x 10* 1.02 x 107°
Jelnlus 00,0438 0.5618 0.0104 00,3811
Suma de los productos = 0,997
Area calculada = A =3 N, L, a'=3(2450)(40)(0.2618) =

calc t °t

A

calc

Coeficiente global de diseno, Ud:

76969.2 pies®

q
Ha - c r 101381640 = 95,65
Acaion ONTo (7696?-2)(13077)
Coeficientes de pelicula:
Ya 45 _(95.65) (0.834)

h, =
10 (PP )y upos do (0-0438)(1.0)

U

L T 0.5618

coraza

Area limpia de r~ondensacidn, A

. = 2280 . 190,25

cond ®

[1 1]" ‘-1 1
UC= + — = +

B b, 1821.3 170.25
A 101361640 = 47286.45 pies®

cond

(155.7) (13.77)

1821.3

= 155.7
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e.) Método de Lord, Minton y Sleusser.

Se usan las mismas correlaciones que en el método de Gilmour
para czlcular los factores, con las siguientes variaciones:
Para el lado de los tubos:

F, = 10.43 [Aat] =]
far) =(c)

Para el lado de la coraza:

F = 2.64

Para la pared metédlica:

(A1) -(0)

Para el ensuciamiento:

Fn = 88 Fn = 2120
F ._-_W_"._A_. F_ = u_
w AT w AT
Cllculos:

Tubos Corzza Pared Ensuciamiento
Fn 10043 2,64 88 2120
Fp 1.618 80435 00,0158 0,004
Wi 3061 .1 Wo 271.06
At 6.1 A 124,67
AT 7.65
Fw 3.977 28588.2 4417 .4 4497 4

-3 =6 -6 = -5

Fm 2.878x10 1.563x10 2.776x10 1.672x10
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 que en el método de Gilmour y vor las mismes razones.

b

Suponer: Nt = 2750

n=N/N_ = (2750)/2 = 1375
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Cédlculo del factor mecénico:

Tubos Coraza Pared Ensuciamiento
n 1375 do 1.0
di 0.834 Np 2
L 80
F_ 0,0025 7.729x 10~7  1.509x10"°¢  9,09x10” ¢
P.F. 0.1677 0.4920 0.0092 0,.3405

Suma de los productos = 1.00

= 3 N. L a'=3(2750)(40)(0.2618) =

Area calculada = A + Lt

calc

A = 86394.0 pies™

calc

Coeficiente global de disefio, Ud:

Q
T c 101381640 - 85.22

. AT (86394.0)(13.77)

Acalc

Coeficientes de vpelicula:

i i a4 _(85.22)(0.834)_ 453 8 v
io SIS
(P‘F’)tubos d0 (0.1677)(1.0)
o
158y ..85.22 _ 4035
5 z
(P'F')coraza 0.4920
Area limpia de condensacién, A onat
-y -1
UC = i + 1":[ i + 1 .l = 122:;9
by, hc} 423,8  173.2

_ 101381640
(122,9)(13.77)

3 z
cond = 59906.4 vpies
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f.) Método ‘e Abe Devore.
Nfinero de corrientes de condensado, ng:
(Arrezlo triancular rotado)

0.519 ©.519
ng = 1.022 Nt = 1,022 (1495) = 45.4

Carga del condensado:

s W' _ (813200/3) _ 449,26

°© L, ng  (40) (45.4)

Coeficiente de condenszcidén (Nusselt):

h = 0.94
e 5i/4 s (0.227) (149.26)

Namero promedio de tubos, N :

3 2 ‘3 o
i 2 g] c 0.945[(0.057)’ (32.2)* (“-WBﬂO')l= 125.9

o

N
N o=t o 2895 | 35,9

a
ns 45.4

Factor de correccibn por turbulencia, Cn:

(o) = 3.0 - Fig. 6 Articulo de Abe Devore.

c = 2.279

s

Coeficiente de condencacidn corregido: - .~

Lol =iC oh . = (2,279)(125.9)= 287.0

Area limpia de condensacidn, Acond®
-1 -1
Uc_{1 AL =[1 % "]=249.o3
L}
lhio h, 925 287
101381640 = 4598, pisst

A =
eoBd: = (ng. 03 1 13.77)
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Para calcular el &rea total del condensador, integrando las
freas de desobrecalentamiento y de condensacibén, se usarén les
siguientes ecuaciones:

Coeficiente limpio global balanceado, Uc:

Udesob desob * Ucond Acond

Adesob 52 Acond

Coeficiente global de disefio, Ud:

Us

+ By (pernmisible)
c

Area total de transferencia calculada, A:

Q
A =

U AT

d

La precisién de cada método de c&lculo se estimard como sigue:

(Area calculada) x 100,

% precis.=
Area real



o

Ugesob=73+8 Area real total = 93933.8 pies?
Agogop= 14672 pies? Ry (permisible) = 0-004

Q = 1.3775 x 10" BTU/h Ar -16.3 F

Método: Nusselt Nusselt corr. Nuss. corr. Gilmour Devore Lord, Minton
Ohnesorge Peck-Reddie Sleusser.

Ucond 15041 169.5 149.5 155.7 219.0 122.9

Acond 49050.6 43424,3 49251.3 47286.4 33612.7 59906 .4

e 132.5 145.3 132.1 136.3 174.9 113.2

Ug 86.6 91.9 864 88.2 102.9 7749

Acalc 97568.7 91953.0 97772.7 95803 .4 82122.3 108431.8

%precis. 103.8 97.9 104.0 101.9 87.4 115.4
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III.2) CONDZESACION DE UXA MEZCLA DE VAPORES CUYO CONTENSADO

ES MISCIBLE (MULTICO!’PONENTES).

Se han seflalado ya las caracteristicas que distinguen a este
caso de la condensacibn del tipo de condensacibén de un vapor sim-
ple. Zn los métodos de célculo de esta clase de condensadores =—--
existe la tendencia a simplificar el anédlisis de la operacibén, --
traténdola solamente desde el punto de vista térmico, para lo cu-~
al se suele sobrevalorar ls magnitud de las resistencias térmicas
correspondientes al liquido formado y al vapor remanente.

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

seccibn son los siguientes:
Kern .- Propone una secuencia de célculos para construir la cur
va de condensacibén (caregs térmica vs. temperatura) que sirve para
obtener la diferencia de temperatura balanceada. Para compensar a
las diversas resistencies gque aparzcen en este tipo de condensa--
cibn, calcula una &rea adicional en funcibén del calor sensible de
el liquido condensado. También usa a este calor sensible relacio-
nindolo con la carga térmica total en forma de porcentaje, el —--
cual recibe el nombre de ‘'sumergencia'’, para conocer al nfmero de
tubos sumergidos en el condenssdo, los que no deben considerarse-
para calcular la carga de condensado.

Bl coeficiente de condensacién se evalfia con la ecuacibn de-
Nusselt, usando las propiedades fisicas del componente puro cuyo-
peso molecular sea el més cercano al peso molecular promedio de -

la mezcla.

Gilmour .- Recomienda para esta clase de condensadores el mismo

método que utilizd para los condensadores de vapores simples. Su-
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giere especialmente la seleccibén del condensador vertical con el-
vapor dentro de los tubos por sus muchas ventajas de operacidn ya
nencionadas. También basa los célculos en las propiedades fisicas

promedio de la mezcla.

Lord, Minton y Sleusser .- Aunque no vroponen un nrocedimiento es
pecifico para la condensacibn de vapores multicomponentes, se pue

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

Gloyer .- Desarrolla un método de cidlculo cuyo fundamento se—
asemeja parcialmente al de Gilmour. Es decir, calcula separadamen
te un coeficiente efactivo de conveccibn del vapor el cual, en --
forma de resistencia, sirve para corregir a la diferencia de tem-
peratura. El coeficiente de condensacién se obtiene sréficamente-
en funcibén del nfimero de Prandtl y el nfmero de Reynolds del con-
densado. La construccibdn de esta grifica esti basada en el traba-
jo de Duckler que estudib principalmente los esfuerzos interfacig
les en un flujo a dos fsses en el que el liguido fluya en forma -
de pelicula y el vapor tenga una velocidad mucho nayor. El cllcu-
lo de la carga de condenctado est4 en funcidn del nfimero de tubos-

en la hilera central vertical.

Txisten otros estudios que, aunque estdn relacionados con el
tema, no ha sido nosible probarlos con el ejemplo ilustrativo de-
este trabajo; sin embargo, el prestigio de sus autores en el &rea
de transferencia de calor, hace indispensable mencionarlos; estos
estudios son:
ward .- Para disefio de condensadores parciales de vepores multi

componentes. Baséndose en los bzlances del calor que se transfie-
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re en el proceso (latente, sensible, total), deriva una correla—-—
cibén para calcular a un coeficiente efectivo de conveccidn 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 cbmputo propuesta por Kern para constru-
ir la curva de condensacidén (en este caso: masa de vapor condensa
do vs. temperatura), de la cuzl se obtienen sus pendientes en va-
rios puntos o temperaturas, para correrir al coeficiente de con-—
veccibn calculado ordinariamente. Bl coeficiente de condensacibn—

es evaluado con la ecuacidn de MNusselt.

Bell y Ghaly .- Se basan en los razonamientos de Ward para en--
contrar una ecuzcién de disefio que, auncue diferente s la que de-
rivd Ward, cumple con el mismo nronbsito de menospreciar a las re
sistencias de tipo difusional coupenséndolas con una sobreestima-
cibén de las resistencias térmicas. Para lograr lo anterior, deri-
van una ecuacidén para integrar el &rea del condensador, en la que
tiene injerencia el coeficiente de conveccidén del vapor Y la rela
cibn entre el calor sensible que es removido del vapor hacia el -
medio enfriante y la carga térmica total. Ademds, incluye varia--
ciones a la ecuacibén de diseflo para el caso en que el medio enfri

ante fluya en dos o més pasos.

Clement y Colver .- Observan el comportamiento en la condensacidn
de mezclas de hidrocarburos ligeros en un condensador vertical.
Hacen pruebas con varias mezclas y con componentes puros, =--—
con distintas rresiones y composiciones. Concluyen que la presidn
de oneracifén no tiene un efecto determinante en el desarrollo de-

la condensacidn; tenbién asseguran que las mezclas de hidrocarbu—-—
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ros tienden a condensarse como lo harian los componentes puros, -
sin haber una influencia de la composicibn. Empiricamente, elabo-
ran una correlacidn para calcular al coeficiente de condensacibn-
sobre tubos verticales, tanto para hidrocarburos ligeros puros, -

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

O.
hx 488 x10" [Z82A (&
k M kA

x = distancia vertical que cae la pelicula de condensado.
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Gréfica para localizar al factor P

(M&8todo de Gloyer).

1.0
N :
\\\.\ AT et A ATl do L
NS =
- A
N "
1.0 3
T IR
\‘:“:E""‘ .3
15
0.l
10 15 20 30 50

(1b/h) de vapor a la entrada/(1b/h) vapor salida.
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Cllculo del 4rea de un condensador de una mezcla de vapores
multicomponentes.

En el ejemplo ilustrativo de este caso se requiere condensar
totalmente el vapor saturado de una gasolina, la cual debe salir
del aparato en forma de liquido saturado.

Condiciones de operacién.

Coraza : Gasolina Tubos : Agua
Entrada Entrada
Vapor: 1271228 1b/h Liquido: 7773880 1lb/h
Temperatura: 175 ° F Temperatura: 90 °F
Presién: 44,7 psia
Salida i Salida
Lfquido: 1271228 1b/h Liquido: 7773880 1b/h
Temperatura: 148 °F Temperatura: 115 ° F

Presibén: 37.7 psia
Resistencia por
ensuciamiento: 0,002 0.003

Propiedades fisicas de la gasolina. (P.M.=75.12)
Vapor a 162° F
Viscosidad, /uv = 0.0084 cps.= 0.0203 1b/pie(h)
Calor especifico, Cp,= 0.4704 BTU/(1b) °F
Conductivided térmica, k= 0.0114 BTU/(h)(pie) ° F

Liquido a 162 F
Viscosidad, My = 0.1651 cps.= 0.3995 1b/pie(h)
Calor especifico, Cp = 0.6049 BTU/(1b)° F
Conductivided térmica, k, = 0.0528 BTU/(h)(pie)® F
Gravedad especifica, Sg. = 0.581

Calor latente promedio de vaporizacién, Ao = 138.3 BTU/1b
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Caracteristicas del condensador.

Posicibn: Horizontal.

NGmero de corazas: Ocho.

Arreglo de las corazas: 2 serie - 4 paralelo.
Flujo en la coraza: De lado a lado.

Di&metro interno de la coraza, D._ = 46 plg.

is
Dism. del perimetro limite ext. del banco de tubos, D°t1-43.75plg.
Espaciado entre mamparas, B = 25 plg.

Corte de la ventana de la mampara, lc/Dis = 0,30

Altura de la ventana de la mampara, 1c = 13.8 plg.

NGmero de tubos, N, = 1312

t
Longitud de tubos, Lt = 16 pies.

Difm. ext. del tubo, d = 0.75 plg. , 16 BiG

Di&m. int. del tubo, di' 0.62 plg. ‘

Area de flujo por tubo, a, = 0.302 plg}

Area de transferencia/pie lineal de tubo, a'=0.1963(pie)z/pie.
Espaciado entre tubos, Pt = 1 plg. []

NGmero de pasos en los tubos, NP = 2
Area por coraza, A'= L. N, a' = 4120.73 pies®

Area real total de le unidad, A = 8 A' = 32965.8 piesl



61
Diagrama de una unidad de condensadores con arreglo

2 serie - 4 paralelo.

Vapor condensante Liquido condensado
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Célculo Ze la carga térmica total, 2:

Calor sensible del liquido, qq

q; = 0s5 W Cpy ATy

= 0.5 (1271228)(0.6049)(27) 10381038 BTU/h

9
Calor sensible del vapor, qyt

n

q, = 0.5 W Cpy Z&Tvap

[}

Ay 0.5 (1271228)(0.4704)(27) = 8072806.1 BTU/h

Calor latente de condensacibn, Q. :

q, = W A
q, = 1271228 (138.36) = 175893160 BTU/h
Q =9 *+ 49y + 4, = 194347000 BTU/h

Cédlculo del coeficiente de pelicula del agua de enfriamiento

dentro de los tubos, hioo

_ B 8y (4342)(0.302)

A, = = 1.375 pies®
144 N 144(2)
G, = M' _ _7773880 _ 4412633.7 1b/(h)(pie)l*
Ay 1.375
Gy 1412633.7 3
v, = = 2 = 6.3 nie/seg

3600 AR, (3600)(62.3)

- t, + ¢t
e el oL R

2 2
hi = 1480 Fig. 25 Kern.
h; o = by (a;/d,) = 1480 (0.62/0.75) = 1223.4 BTU/h(°F) pie*

a.) Método de Kern.
Chlculo de la diferencia de temperatura.

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

dré& que la curva de condensacién es una linea recta. Este recurso
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es recomendado por Gloyer para el caso de mezcla de hidrocarburos.

Gasolina Agua
o °
T1 =15 S tq = 90 °F
T2 = 148 °F t2 =150 2F

(T - %) - (Th - %) 60 - 58

LMTD = =5 501 off
o (T4 - ) 1n (60/58)
(T2 2 tq)
Sumergencia, Smg:
q
smg =1 _ 10381038 - 0.0534
8
Q 1.94347 x 10
Tubos sin sumergir, Nt':
Nt' = Nt (1 - sSmg) = 1312(1 - 0.0534)= 1241.9
Gasto de gasolina por coraza, W':
(Arreglo 4 paralelo)
BN S eHEEel S19807  1b/h
4 4
Carga de condensado, GO:
G, = P v T
L, (Nt,‘)‘i; (16) (1242)
Coeficiente de condensacibn, h,
3 2 \3 /3
G4 8 (0.0528 (35.55)" (4.18x10" )
n, = 0.945(—2—1—| -0.945 %= . : ) - 98.5
My G (0.3995)(171.9)
Area limpia de condensacidn, Acond':
-1 -1
U, = { d PR« ] ={ i i 1 ] = 91,16
h, o h, 1123 .4 98,5
Al - Q 194347000 _ - 36134,3 piesz

cond " A (98.5) (59)
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Area adicional por calor sensible del l1iquido, Aé:

Al = Al 4 (Smg) = 36134.3 (0.0534) = 1929.5 pies®

Area limpia total, A':
= 36134.3 + 1929.5 = 38063.8 pies”

1 - L} 1
4 s As * Acond

Coeficiente global limpio balanceado de transferencia de calor.

S . Q _ 7194347000 - 86.5
bal A' AT (38063.8)(59)

Coeficiente global de disefio de transferencia de calor:
-\ -\

4
Uy =[ i + Ry ={ - oooos-J = 60,4

Uc 86.5
bal

Area total calculade:
A Q _ 194347000

cale = U, AT (60.4)(59)

= 54534 pies?®

b.) Método de Gilmour.

Las ecuaciones y las dimensiones de las variables para el caso
de condensacibén de mezcla de vapores cuyo condensado es homogéneo
son exactamente iguales gue en el caso de condensacidén de un vapor

simple.



Método de Gilmour (Multicomponentes)

Tubos Coraza

Fn 2,62 4.75
25 0,362 z, 0.1651
M, 18.0 PM, 75.12
Sgi 0.992 Sgo 0,581

: 1, 604
CP; 0 cpo 0.6049
F, 1,19 11.336
W, 1943.47 W, 317.8
At 25 A 138.36
AT 59
F, 1.926 5083.65
a; 0.62 d, 0.75
n 656 N, 2
L 64
F,  0.0029 3,263x10” ¢
P.F. 0.0174 0.893

Suma de los productos= 1.418

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

Factor mecénico:

Tubos Coraza
dy 0.62 a, 0.75
o N 2
n 900 b
L 64
F,  0.0027 2.26 x 10~*
P.F. 0.0162 0.618

Suma de los productos = 1.00

Pared

159

k 63

0.0158

823.5

4,125x10™°

0.0085

65

Ensuciamiento

3820

0.005

0,005

823.5

3,175x10™°

0.499

Area insuficiente

Pared

3.0x107°
0,006

Ensuciamiento

2.31 x 10~°

0.363
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L]
Area calculada por coraza, Acalc:

L]
Agare= Ny Ly a'= 1800 ( 16) (0.1963) = 5653.4 pies™

Area de transferencia calculada total, Acalc=

- B A' . = 8(5653.4) = 45227.5 pies®

- calc

calc
Coeficiente global de disefio, Ud:

) = Q _ 194347000 - 72.8
A AT  (45227.5)(59)

calc
Coeficiente de pelicula de condensacidn, h,:

U

e S——CEC AL R
(P.F.) 0.618

coraza
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¢.) Método de Lord, Minton y Sleusser. (Multicomponentes)

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

gia con

m
P.F.

Suma de

el método de Gilmour.
Tubos Coraza
10.43 2.64
1.0 Cpo 00,6049
0.362 z, 0.1651
0.992 Sso 0.581
18 PMO 75012
1.191 11.336
1943.47 Wy 317.8
13.88 A 138.36
32.77
1.926 9152. 74
0.62 do 0.75
2
656 Np
64
0.0029 3.263x10°°
0.0696 0.8937
los productos = 1.422

Aumentar a Nt = 1850
n = Ny/N, =(1850/2) = 925

Factor mecénico:

Tubos Coraza
0.62  a, 0.75
2 2
925 Np
64
0.0027 2.193x10”°
0.0646 0.6006

los productos = 0.990

Pared

88

63 R

0.0158

1341.8

4,128x10™°

0.0077

Pared

2.927x10~°
0.0054

Ensuciamiento

2120

0.005

0.005

1341,.8

-5
3.175x10

0.451

Ensuciamiento

2.25%x10"°
0.3200
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' .
Area por coraza, Aigyc ¢

A = N, L &' = (1850)(16)(0.1963)= 5810.4 pies"

1
calc
Area total calculada, A, . y.°

' _ 3
A =8 A' 41c" 8(5810.4) = 45483.8 pies

calc
Coeficiente global de disefo, Ud s

3 Q _ 194347000

Q- = = 70.8
A AT  (46483.8)(59)

calc
Coeficientes de pelicula:

U da

agy 2 i 70.8 (0.62) _ 906.0
(PeF.)pypos G0 (0-0646)(0.75)

U
d . 798 _ 447.8

h, =
(P.F.)coraza 0,6006

d.) Método de Gloyer.

1.) Célculo de la diferencia corregida de temperatura:
MID . oryr
IMTD = 59 °F

= Ft LMTD

Parémetros para localizar a F.:

To = Tq _175-148 _ 4.08

R =
t, - %, 115 -90
b, -t
S = = 1 = 115 = 90 = 0029‘+
s = €, 175 - 90
By = 0.9 Fig. 19 Kern
MTD o pp = 0099 (59) = 58.4 °F

2.) Célculo de la diferencia balanceada de temperatura:

Se supone a la curva de condensacidn como una linea recta.
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Gréficamente, se divide 2 la carga térmica en tres o méds porciones,
obteniéndose, para los extremos de cada intervalo, las temperatu-
ras correspondientes de ambos fluidos. Con estos datos se procede
como sigue:

Primer intervalo.

Q, = 0.6 x 10° BTU/h

2, = 175 °F T4 = 167 *F Aty= T, - t, = 60 °F

t, = 115 °F tj = 107 °F At2= T, -t} = 60°F
At, - Aty

WTD, = = 60 °F

1In (At,/At5)

Segundo intervaloe.

2. = 0.6 x 10° BTU/h

W =

5 ~ 167 % T4' = 158.5 F  At,= TS - £ = 60° F

t,‘ = 107 o t/" > 99-5 °F At3= Té'_ t';'= 59 St
At, - At

uTD, = E 3 = 59,49 °F

1n(At,/ At3)

Tercer intervalo.

Qy = 0.74347 x 10* BTU/n

T4' = 158.5°F T,= 148 °F Aty= T3 - €' ='59°F

t1' = 99.5°F t,= 90 °F Aty= T, - t, = 58°F
t, - At

MTD, = Ly Sl 58,498 ° F

‘ln(A,t3/ At,)

Q=@ + Q + Qg = 194347 x 10* BTU/R
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Q =
(Q/‘ /MTD,I ) o (Q2/MTD2) + ('23/MTD3)

MTDy,) =

_ 1.94347 x 10" 459.26 ° F
(0.6x10°/60) + (0.6x10%/59.49) + (0.74347x10 */58.498)

3,) Chlculo del factor de correccidn, O:

¥™bal _ 59.26 _ 4 o0
59.0

e =

IMTD

4,) Chlculo de las fracciones del &rea de flujo que ocupa cada

fage? Fv y Fl:

Vo Slq

7 1k
;l.=[_JL] {’{-l -
FoLz ) LA

II' sh
A _fo.0084 34.86 + 1 = 8068
F, [0.7651 0. 5454
F, = 0,121
F,=1-F =1-0.121 = 0.879

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

Area transversal interna de la coraza, Aq:

D zw f
Ko wnaBl | (UEF W 1661.9 plge
= 4 4

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

; N, &
Aot = il R R 579.6 plgs
4 4

Area transversal de flujo libre, AFL:

S
AFL= A, - Ay, = 1661.9 - 579.6 = 1082.3 plg

NFA = AFL (1./D;.) = 1082.3(0.30) = 324.7 olgr
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6.) Area de flujo a través del banco de tubos, X7A:

D -a

otl o

__—__(?-d)!=
P - 2

TPA= i =0 +
{FA= B |\D 1
t

XFA= 25 &46 — 43 950y 43.75 = 075 (1.0 - 0.75) | = 325 plg?
1.0

7.) Factor nara obtener la cantidad promedio de vapor43:

AT T, -t
entrada y 2 : 195 - 115 s
AT oatne - (To = G 14807 0
ﬁ = 0.58 Fig. 8 Artfculo de Gloyer.

8.) Chlculo de la masa velocidad del vapor.

8.a)A través del corte de la mampara, V_.:

W A (317807)(0.58) | 55,83 1b/seg (pie)
Ve 25 NFA F, 25(324.7)(0.879) )

8.b)A través del haz de tubos, V_ :

_W B (317807)(0.58) _ . 25.80 1b/seg (pie):
VX 25 XFA F_ 25 (325) (0.879)

9,) Chlculo de los coeficientes de conveccidn de pelicula del

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

g 124 ch deq
e s —
= 7

v

dgq = 0-95 pls. Fig. 28 Kern

o 124 (25.83) (0.93) _ 362235
0.0084

J. = 0.30 Re~™"= 0.30 (362235)7"= 0.0018

q

JH Cp, V

hvc 23
0.00028 Prv



oot [Pr A |1 €0.8708)(0.0203) 7. 5 g9
v 0.0114 !

Ky

_ (0.0018)(0.4704)(25.83) _ g9 g
Ve  (0.00028)(0.889)

9.b) A través del haz de tubos, hvx:

124 V. d
Re = vx %o _ 124(25.8)(0.75) _ ogseup
x 7 (0.0084)
v
;= 0.30 Re~>"= 0.30 (285642)"*"= 0.0020

Tu %y Vx| 0.002(0.4704)(25.8) _ gy
VX 0.00028 Pr¥  0.00028(0.889)

9.c) Coeficiente de pelicula del vapor, h:

B, (1.5)(1,/D; ) + b [1 - 1.5(1,/0,)] -

=7
]

=2
]

87.8(1.5)(0.30) + 97.5 [1 - 1.5(0.30)] = 93.135

9.d) Coeficiente efectivo de velicula del vapor, hpf:

h {h i \e
ef |Vt T
& ZXTvapor

Calor sensible

q, = 8072806.1

n_, = X%ms .

9.e) Coeficiente balanceado de pelicula del vapor, hy q:

qQ +
v

del vapor:
BTU/h

T, = 27 %F

1
32965.8 pies?

8072806.1

——f=—2:__|(1.004) = 102.6
27 (32965.8)

e

<3

h =
bal
(a /D¢

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

=g

+ (qg/hv)

73



4

En este caso, qg = 0 ; por lo tanto:

h =h = 102.6
e

bal 3

10,) Diferencia de temperatura a través de la pelicula de vapor:

9y * % 8072806.1

AT, = = = 2.38 °F
A hbal (32965.8)(102.6)
11.) Coeficiente de condensacibn, h :
Carga de condensado:
kS '|'Y ]
Gl N _=NTO arreglo 0O

Nc Lt

DOtl i 2(Pt ¥ do) -] =43075 SN2 (A= 0s75) — A= hp oY

NTO =
P, 1.0
c =317807 | 490,12
(42.25)(16)
Re = 1265 C _ .65 ( 470.12) _ 4n01
Z, 0.1651
i My (0.6049)(0.3995) _ 4 50
1 k) 0.0528
J = 0.35 Fig. &4 Gloyer

h, =6540 J K, £Z| = 6540(0.35)(0.0528) 9-'—5-'-—] = 279.6
Z, 0.1651

12.) Coeficientes globales y &rea de transferencia de calor.

-\ -1
b L O L RS | o e i - 227.6
< h h. 279.6 1223 .4

Cc 10

-
Uy = i WS W : + o.oos] = 106.4
U 227.6

c

Diferencia media efectiva de temperatura, MTDef:



P:ETDef = M'I‘Dcorr -A Tv = 58,4 - 2.38 = 56 °F

Area total calculada, Acalc:

boiee 2 - 194347000 | 32617.3 pies*
MTD,, U, (56) (106.4)

75



Area real total = 32965.8 pies"

Método GLOYER KERN GILMOUR LORD, MINTON y
SLEUSSER.

hcond 279.6 91.16 117.8 117.8

Ug 106.4 60.4 72.8 70.8

Aale 32617.3 54534 45227.5 46483.8

% precis. 98.9 165.4 137.2 141,0

94
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III.3) CONDENSACION DE UN VAPOR MEZCLADO CON UN GAS
NO CONDENSABLE.

Debido a las condiciones tan peculiares en que transcurre es
te aspecto de la condensacibn, se puede afirmar que es en el que-
la resistencia de tipo difusional en la fase vapor es mis eviden-
te e importante. Los principales métodos de cllculo para estos —--

condensadores son:

Colburn y Hougen .- Es el méds difundido y el que tiene mayor --
prestigio en cuanto a su precisibn. Se basa en la solucibén de un-
balance de calor que consta de tres miembros, los cuales represen
tan:

el primero:

n, (T, - T,) + K My A (py - 1)
Calor sensible de 1la Calor latente del vapor
mezcla gas-vapor nacia que se ha difundido hacia
+
la pelicula de conden- la pelicula de condensado.
sado.
el segundo:
Bio (Tc 7 tw)

Calor absorbido por el medio enfriante

desde la pelicula de condensado.

Yy el tercero:
U (e e
Calor total transferido desde la mezcla

gas-vapor hacia el medio enfriante.



siendo:

ho .— Coeficiente de pelicula de la mezcla gas-vapor.
Tg .- Temperatura de la mezcla gas-vapor.

Tc .- Temperatura de la pelicula de condensado.

Kg .— Coeficiente de transferencia de masa.

Mm .- Peso molecular promedio de la mezcla gas-vapor.
)\ .- Calor latente de condensacibdn.

Py - Presibén de vapor del componente condensable a TS'
Pg - Presibn de vapor del componente condensable a Tc‘
.~ Coeficiente de pelicula del medio enfriante.

t_ .- Temperatura del medio enfriante.

U .- Coeficiente global de transferencia de calor.
El balance de calor se hace como sigue:

ho(‘l‘g

- Tc) + Kg Mm (pv-pc) = hio(Tc - tw) =U (Tg - 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 mezcla cas-vapor comprendidas en el rango
de condensacibn.

Y es en este punto donde radica la desventaja de este método
ya que para cada temperatura de la mezcla gas-vapor (Tg), se debe
suponer una temperatura correspondiente a la pelicula de condensa
do (Tc) ¥ calcular la respectiva presidén de vapor de la misma --
(pc) de la cual depende también el coeficiente de transferencia -
de masa (K_).

g

Trabajando sblo con los dos primeros miembros, el logro de -
la igualdad del balance supone varios intentos o estimaciones de-
la temperaturz de condensado. Considerando que en ocasiones es di

ficil obtener datos de difusividad de algunos compuestos ¥y aue --
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puede tratarse de mezclas de varios vapores y gases, 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 -
condensacibn: resistencia de la pelicula de condensado, resisten-
cia de la mezcla rcaseosa en las condiciones de entrada y la resis
tencia de la mezcla caseosa en las condiciones de la salida. Con-
esta sobreestimacidn 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 sas no condensado. La secuencia de célculos también ex-

cluye las resistencias difusionales a la transferencia de masa.

Ha habido varios intentos por simplificar al método de Col--
burn-Housen tratando de disminuir, principalmente, a los célculos
de prueba y error. De estos ensayos, los mis persistentes han si-
do los de G.H.P. Brass (5), quien ha ideado métodos algebraicos y
créficos para su propbsito. 3in embargo, no se ha logrado el obje
tivo de acelerar efectivemente el cédmputo propuesto por Colburn y

Hougen.
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C&lculo del Area de un condensador de un vapor mezclado

con un gas incondensable.

En este ejemplo ilustrativo se condensar& parcialmente un va-
por, constituido esencialmente por ciclohexano , que se encuentra

saturado en una mezcla con hidrbgeno.

Condiciones de operacidn.

Coraza: Ciclohexano + H2 Tubos: Agua

Entrada Entrada
Vapor: 719000 1lb/h Liquido: 4620000 1b/h
Temperatura: 273 °F Terperatura: 90 °F

Presibn: 174.7 psia

Salida Salida
Vapor: 368612 1b/h
Lfquido: 350388 1b/h Liquido: 4620000 1b/h
Temperatura: 115 °F Temperatura: 115 ° F
Presibn: 171.7 psia
Resistencia por

ensuciamiento: 0,001 0.0C3

Informacién adicional de la corriente ciclohexano + H2

Entrada Salida
Ciclohex.(vapor)= 679836 1lb/h Ciclohex. (vapor)= 329448 1b/h
Hidrbégeno (gas) = 39164 1b/h Hidrégeno (gas) = 39164 1b/h

Ciclohex.(lig.) = 350388 1lb/h
719000 1b/h 719000 1b/h




Propiedades fisicas de 1la mezcla gas = vapor.

Temperatura Calor Conductividad Viscosidad Peso Calor lat. Presibn Difusividad
especifico. térmica. molecular. de cond. de vapor

T va kv z, Mm A - 1k 9

2P BTU/1b°F BTU/h pie°F cps. 1b/1b mol BTU/1Db atm, piel/h
273 0,603 0.0450 0,013 25.973 124.3 3.47 0.1747
265 0,603 0.0455 0.013 25.393 125.9 3.392 0.1726
255 0.604 0.0461 0.013 24,852 127.8 3.296 0,1692
245 0,606 0.0468 0.013 24.210 129.7 3.199 0.1659
235 0.608 0.0475 0,013 23,560 131.5 3.102 0.1626
225 0,611 0.0482 0.013 22.928 133.3 3.006 041593
215 0.615 0.0488 0.013 22,258 43541 2.908 0.1559
205 0.619 0.0495 0.0125 21.609 136.8 2.812 0.1526
195 0.623 0.,0501 0.0125 20,946 138.5 2.714 0.1493
185 0.628 0.,0509 0,0125 20,304 140.2 2.619 0.1461
475 0.634 0.0516 0.,0125 19,638 141.8 2.521 0.1428
165 0.641 0.0523 0.,0125 18.978 143 .4 2.424 0.1396
155 0.648 0.0530 0.012 18.330 145.0 2.329 0.1364
145 0,657 0.0537 0,012 17.668 146,.6 2.232 0.1333
135 0.666 0.0544 0.012 17.025 148,1 2.138 0.1301
125 0.677 0.0551 0.012 16.366 149.6 2.042 0.1270
A5 0.689 0.0560 0.012 15.681 151.4 1.950 0.1239

L8
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Propiedades fisicas del liquido condensado:
Gravedad especifica, Sg.= 0.661
Conductividad térmica, k_= 0.046 BTU/h pie °F
Calor especifico, Cp,_ = 0.463 BTU/1b °F
Viscosidad, 2, = 0.282 cps.

Peso molecular, P.i.= 83.934

Caracteristicas del condensador.
Posicidn: Horizontal.
Namero de corazas: Ocho.
Arreglo de las corazas: Dividido y de lado a lado.
Difm. int. de la coraza, D; = 49 plg.
Didm. del perimetro 1lim. ext. del haz de tubos, Dotl=46.75 ple.
Espaciado entre mamparas, B = 32 pls.
Corte de la ventana de la mampara,(lc/Dis)= 0.34
Altura de la ventana de la mampara, 1c = 16.66 plg.
Nimero de tubos, N, = 1131
Longitud de los tubos, Lt = 15 pies
Didm. ext. del tubo, 4, = 1 plg., 14 BUG
Didm. int. del tubo, di = 0.834 plg.
Area de flujo por tubo, a, = 0.546 plg}
Area de transf./pie linesl de tubo, a'=0.2618 piea‘/pie
Bspaciado entre tubos, Pt = 1.25 plg. A
Nfimero de pasos en los tubos, Np = 4
Area por coraza, A'=Lt Nt a'= 4737.5 piesl

Aves real tovsl de lw unidad, X = 8 AY « 37900.26 ples.
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Diagrama de una unided de condensadores con arreglo
2 serie - 4 paralelo y con flujo dividido en la coraza.

Flufdo condensante Fluido condensado
S -~
1
) f
! |
| 1
| i
| |
) 1
4 \
I 1)
N r
| 1
| 1
o T - -- T k-
[
! 1
| |
! |
| |
! |
| 1
1’ ';
| I
| —— 1
| 1
e I
1 1
]
: 1
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! i
r‘ ’\
T

2
1
H
=
T
|
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|
|
|
|
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!
]

- —t—— -y
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(>

Agua de enfriamiento Agua de enfriamiento
(caliente) (fria)
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a.) HMétodo de diserio de Colburn - Hougen.

1.) Cllculo de la carga térmica, Q.

Se realiza en forma diferencial dividiendo al ranzo de tempera-
tura de condensacidén en varios intervalos, para cada uno de los
cuales se calcula la correspondiente carga térmica varcial, segln
la secuencia de cdmputo ilustrada detalladamente por Kern. El resu-

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

2 t, q

F F 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 72581012
215 105.7 7431767 J4
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

Q = 115500000.0

2.) Ecuacibn de disefio.

dQ = U (Tg- t,) da
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aq = ho(Tg - Tc) da 4+ Ksr;\Mm(Pv - pc)dA = hio(Tc - tw)dA
De donde:

h .- Se calculard con el método de Bell, cuyos parfimetros evalua-

dos nara este caso se extractan a continuacidn:

N, = 14.49 8.y, = 39.27 vle~
F, = 0.418 Sgp = 2.9 pler
N, = 12.32 Spe = 520.25 plgt
§, = 364.8 plgt 8,4 = 258.35 plgt
Fyp= 0-1973 s, = 261.89 nlgt
3, = 0.88 J, = 0.85 J = 0.94

hy = Jc Jl Jb hé = 0.703 hé

Coeficiente de transferencia de masa, KF

5

2ls

K = ho Prv

g Ry

Cry My Pgr [A, i)]
de donde:
BL =D Pg = py

P - g g

g

g D' =Tr—pc

1 . -

n (pg/pPg) g
N = Presidn total de operacidn.

Tc Y p, se estiman con el método de nrueba y error, resolviendo

la ecuacidn de disefio.
hio'— Se calcula un valor promedio entre las condiciones de entra-
da y salida y a esta magnitud se le considera constante duran-

te la operacibns

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

M =M 4620000 _ 4455000 1b/h
4 4

N, =2
A, =_t 't _ 1131 (0.546) - 1.072 piest

v
e 144 (4)
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G, = M' _ 1155000 | 4097425.3 1b/h (pie)
A | A.072
G

. ol = 1077425.3 _ 4,8 pies/ses

Ve
3600 fao 3600 (62.3)

e
2 2

hi = 0.94(1300) = 1222 Fig. 25 Kern

t o= = 102.5 °F

= = 2 4 =
hio hi (di/do) 1222(0:834/1.0) 1019

Los valores calculados de las variables restantes se presentan,

dimensionalmente homogéneos, en la siguiente tabla:

Tg  Te Pe i Pg Pg Per Ke By

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 9.79% 090.094 0.502 58,799
255 121.7 2,012 11.813 8,518 9.801 9.744 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 11.7617 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 9.4 1,730 11.632 9.682 9.902 9,797 0,370 51.160

Se trabaja con la siguiente ecuacidn:
1]

q-_ i - = - = -
';"ho(Tg Tc)+Kgle(pv pc) hio(Tc tw) Uc('I‘g tw)

(I) = ho(?, - 7)) + K, AMy(p, - B.)



(IT) = by (T, = ty)

(III) = (I) + (II)
2

+ (ITI)%

(IID)4 141

() =
2

_ete
4

Q' = Z(V)= 4

QP

Gt

(v

(v1)
()

a =

A, = ‘
(VII) = Ar= By, =
(VID),

87

*(Debido al arreglo 4 paralelo)

= Area parcial

4[S (v1)] = Area limpia total

+ (VII).

(VIII) = A Tprom =

(IX) = ) __aq'
(VIII) ATprom

Al Q'
ATbal -

i+l
2

q L]
Z KTprom °

g e g N
Ac ATbal

-\
1
Ud S[I;—' o Rd]
c

Area total calculada,

Q

A
Ud ATba 1

cale

Acalc 3



g
27
265
255
245
235
225
215
205
195
185
175
165
155
145
135
125
115

(1)
11082.4
10478.9

9788.4
9129.83
8466.7
7335.2
7183.5
6481.8
5868.2
5276 .4
4701 .4
4125,0
3525.1
2989.1
2460.8
1945.4
140042

(I1)
111071
10495.7

9782.4

9069.1

8457.7

7846,3

7133.0

6521.6

5808.3

5298.8

4687 .4

4177.9

3566.5

2955.1

2445,6

1936.1

1426 .6

(III)

11094.7
10487.3
9785.4
9099.4
8462,.2
7840,7
7158.2
©6501.7
5838.2
5287.6
4694 .4
4151 .4
3545.7
2972.1
2453.2
1940.7
1413 .4

(V)

*10791.0
10136.3
QUU2 4
8780.8
8151 .4
7499.4
6829.9
6169.9
556249
4991,0
4422,9
3348,5
3258.9
2712.6
2196.9
1677.0

(") (vI)
1548581.2 143,5
1726395.1 170.3
1827693.9 193.6
1839045.3 209.4
1814525,3 222.6
1857941,.8 247,7
1829273.2 267.8
1843165.3 298.7
1816970.5 326.6
1840521.9 368.8
1830294.6 413.8
1812477.9 471.0
1826672.4 560.5
1801386.4 664 ,1
1815126.3 826.2

_1844930,7  1100.1
28875000.0  6484.7

(VII)

158,0
151 .4
142,9
134.5
12641
A7,
109.3
100.9
92,5
84,1
757
6743
58.9
50.5
42,1
33.7
25.0

(VIII)

1547
147.2
138.7
130.3
121.9

(IX)

10010.2
11732.2
13177.3
141139
14885.3
16369.5
17405.1
19060.6
20577.2
23035.3
25598.5
28723.9
33394.3
38906.8
47892.5
62752.7

397635.3



Q' _ 28875000 _ 556

DRl Z q 397635.3
ATprom

u, - Q _ 115500000 - 61.33
A, AT (4)(6484.7)(72.6)

AT

7 1
U, =l — + R = + 0.004 = 49,25
i (_Uc d‘l [61'33 ]

cale = — . 115500000  _ 35302.4 pied
U, ATy, (49.25)(72.6)

89



T (*F) CURVA DE CONDENSACIOW DEL VAPOR MEZCLADO
300 ) CON GAS INCOWDENSABLE.
T
250
Tmezcla vs. Q
200
150
100

0,25 0.5 0.75 1.0 1,25
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b.) M8&todo de Gloyer.

1.) Célculo de la diferencia corregidé de temperatura.

MTDcorr = Ft LMTD
wrp =198 =25  _ 95,1 °F
1n(158/25)
Parafietros para calcular F,:
T, - T
R='2 1=273—’M5=6.32
t2 - t,1 115 - 90
ta = €
gece . Lo 00 - N L5068
T, -ty 273 - 90
Ft = 0.99 Fig. 19 Kern
]
MTDcorr = 0.99(72.1) = 71.4°F

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

el procedimiento ya explicado en el caso de multicomponentes).

Q, = 0.35 x 10" BIU/h

T,‘ = 273°F Té=225°F At1= T’i_te = 158 °F
t2 = 115°F t,}z’lOE‘F At2= Té_t" = 117 °F
At, - At
MTD, = 1 2 . 136.4°F
1n(At/Aty)

Q = 0.513 x 10* BTU/M
T4 = 225 °F  T4'= 155 °F  At,y= T)-t] = 117 °F
t] =108 "F  ti'= 96°F  Aty= TA-ti'= 59°F

At, - At
MTD, 2 2 B4.T OB

1n(At2/At3)




Q = 0.292 x 10%  BTU/n

Ty = 155°F T, = 445 SR 13t3=Té' - t3'= 59°F

ty' = 96 °F t, = 90 °F Attﬁ'rg - t, = 25°F
At, - At

MTD, = = ° +5 . 39,6 oF

3 1n (Aty/ ALy)

Q=Q + @ + 8y = 1.155 x 10" BIU/h

MTD, ., = ] = 92,212 R
(Q/MTD, )+(Q,/MID, ) +(35/MTD, )

3.) Célculo del factor de correccidn, ©:

¥ Pbar 72.2

LMTD 72

e = = 1.001

4,) Célculo de las fracciones de &rea de flujo que ocupa czda fase,

Fv Yy Fl:
Gasto promedio de la fase vapor, Wv:
wv = 0.5 wcondensable 4 wno condensable
W, = 0.5 (350388) + 3686712 = 543806 1b/h

Gasto promedio de la fase liguida, WI:

wl = e Wcondensable A (GBE R Ot g W
Yq *h

W Z

A ove - [_X .Jé} + 1
5

4 _ 543806 [0.0125]" “1'2-lh+ 1 = 26.13
F, 175194 [0.282 0.512
F, = 0.0382

F, =1 -F =1-0.0382 = 0.9"

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

Area transversal interna de la coraza, A_:

=1885.7 plg¥

=

2
D ™ uofw
S 4 4

92
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Area de la seccibn transversal del banco de tubos, Abt:

N 2
¥ 4o 1431 (1 ple.far
4 4

A = 887.3 plg?

bt

Areaz transversal de flujo libre en la coraza, AFL:

AT o o= 2
AFL = As = Apr= 1885,7 - 857.3 = 998.3 plg.
NPA = AFL (1,/ D;) = 998.3 (0.34) = 339.3 plet

5.) Area de flujo a través del banco de tubos, XFA:

D - d
otl o
P e (pt = doﬂ

F

[}

[vs]

e

=]
s
0

i

(=]
o
ct
=

+

XFA

"

32 (49 - 6,75+ 20272570 14 peiq )] - 364.8 ple?
1.2

7.) Factor para obtener la cantidad promedio de vapor,/zz

AT
Ar

P =t

entrada _

AT R er U S

giitAa | Tp o= bEe HIBE=500

W
Ventrada - 219000  _ 4 .95

Wv 368612
salida

/3 = 0,67 Fig. 8 Art. Gloyer

8.) Cflculo de la masa velocidad del vapor.

8.a) A través del corte de la mampara, V_.:

_W A (719000/8)(0.67) _ 5. 38 1b/seg(vie)*
¥ 125 NFL B 125(339.3)(0:961)

8.b) Através del haz de tubos, V__:

_w A3 _ (719000)(0.67) _g.87 1b/seg (vie)*
¥ 25 IPA B, 25(364.8) (0.961)
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9.) Célculo de los coeficientes de conveccidn de pelicula del
vapor.

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

i, g
e =
& 2
v
deq = 0.72 plg. Fig. 28 Kern
e 124(7.38)(0.72) _ gp044
< (0.0125)

Jy = 0.33 Re~"" «0.33(52711)" %"= Ol0042

o JH va ch
Ve 0.00028 Pr,’

s X 2
Pr:bs{ Py /“:F [(0.646)(0-03025} = 0.530

k, (0.0505)

__0.0042(0.646)(7.38)
0.00028 (0.530)

= 134.9

ve
9.b) A través del haz de tubos, h

124 V__a
Re_ m—_ Y= © 128 (6.87)(1.0). ¢g150.4

X
z, 0.0125

7. = 0.33 Re~"= 0.33 (68150.4)™*"= 0.0038

H

,JH Co, Yoy _(0.0038)(0.646)(6.87)_ 443,5

VX 5.00028 I&:? 0.00028(0.530)

9.c) Coeficiente de pelicula del vapor, h :
By = hvc(q's)(lc/nis) + hoy [’1 = q‘s(lc/Disﬂ

h, =134.9(1.5)(0.34) + 113.6[1 - 1.5(0.34)] = 124.4

9.d) Coeficiente efective de pelfcula de vapor, h e

a
=Y
Pt ‘(hv s

vapor
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9y = 02 ¥ vapor

g Cp, AT

condansable
a, = 0.5 (350333)(0.646)(273-115) = 17881701 BTU/h

A = 37900.26 piest

B .1.124.4 o o IIBBIIGY ;\ (1.001) = 127.51

(273-115)(37900.26
9.,e) Coeficiente balanceado de pelicula de vapor, hbal’

9% * 9

hbal S
(ay/Bgg) +  (qp/hy)

qg s(wﬁo condensado*wno condensable) Cpmezcla

(T, - Ty)

Qg = 368612 (0.689)(273 -115) = 40127838 BTU/h

(17881701) + (40127838)
val 125.34
17881701, 40127838
F2Peot 124 .4

h

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

et iy * % _ 58009539 = 12.2°F
Vo4 ny,;  (37900.26)(125.34)

11.) Coeficiente de condensacidn.
Carga de condensado:

wl

ot1 ~ 2Py - 40) . 46,95 - 2(1.251) _ 4 . 36
P 1.25

Para arreglo

NTO 36
N = = =41,57
¢ (0.75)%  (0.75)"

¢ - (350385/4) 434 .9
41.57(16)

_Co; A1 0.463(0.682) _ .8

kl 0.045

Fry



Re = L8810 _ 165 (13%.2)_ oug e
2 0.282

J = 0.35 Fig. 4 (Art. Gloyer)

. s Pl 2,
Roong =6540 J ky ['Ji\ = 6540(0-35)(0-046)[94§91} = 185.8
“y

. &

12.) Coeficientes globales y &rea de transferencia de calor.

-\ -\

Uc=[1 e ].[1 + 1]=457.1
h. h 1019  185.8

io cond
-l -
U sila= s Byl =t—— '+ o.o08] = '96i5
U, 157.

Diferencia efectiva de temperatura, MTDef:

MTD_ . = MTD = ZSTV = 71.4 - 12.2 = 59.2 °F

corr

Area total calculada, Acalc:

s
Acale = S - 12120 x 10 = 20217.7 Pies?
Uy MTD ., (95.5) (59.2)

96
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c.) MEtodo de Gilmour.
Célculo de la A T:

Se construye una gréfica de temperatura contra carga térmica -
en forma de porcentaje. Luego se trazan las curvas de condensa- -
cibén del vapor, la de tempneraturz del medio enfriante y la co - -
rrespondiente a la difersncia de temperaturas de ambos fluidos.

T

Se traza una recta uniendo los-
Tmezcla qas-vapor

extremos de la curva que indica

las diferencias de temperatu --

ras. Se obtienen, a cada 10%
ar=T-t

de carga térmica, los valores

del exceso de diferencia de
temperatura (distancia entre -
OTexc -

la curva y la recta). Se calcu-

la el promedio aritmético de -

h‘~¥:;:T“--‘\\\“ las cantidades obtenidas y se -
ewfriavte

evalfia la AT como sigue:

n

. 100% @ AT = THTD + (AT

exc)prom.
Como ya se ha comentado, el método de Gilmour para este caso -

calcula 3 resistencias correspondientes al fluido condensante, -

que son: resistencia de la mezcla gas-vapor antes de la conden- -

sacibén, resistencia de la mezcla egas-vapor remanente desoués de -

la condensacibén y la resistencia del condensado. Por lo tanto,
es necesario conocer una temperatura, dentro del rango de con- -
densacibn, que sirva de referencia y en la cual se supone gque —-—-
ocurre la condensacidén. Para obtener esta temperatura ficticia --
de condensacidn se divide a la curva de condensacibén en porcio---
nes reculares de carga térmica (se sugiere cada 10%) recabando --

las correspondientes temperaturas de la mezcla gaseosa, incluso -
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las temperaturas de entrada y de salida. La temperatura ficticia
de condensacibn (Tm) es imual al promedio aritmético de los valo-

res asi obtenidos.

1.) Ecuaciones para el vapor condensante. (Condensador horizon-
tal, condensacibén fuera de los tubos).
1.a) Enfriamiento de la mezcla gaseosa antes de la condensacidn.
(Sin cambio de fase).

Fn = 0,475

F_ = 1.0
P

Ll
W, AT
]
F =— AT' = T, - Th
W1 = Gasto de la mezcla gas-vapor
e a la entrada (miles de 1lb/h)

B

Espaciado entre mamparas (plg)

1.b) Enfriamiento de la mezcla maseosa después de la condensacibn.

Fn = 0.475
F = 1.0
p
0.4
¥ (N o -
. Mo AT ARl T, =By
w
T ﬂa = Gasto de la mezcla gas-vapor
No.zllB
F =_2P a la salida (miles de 1b/h).
m o.us L
n v
Wy = Wy - Woona
1.c) Condensacibn.
S St
U 0
(PM)'O’ (zo)” W =Gasto del condensado=miles de 1b/h
F = —
D
Sg: Cp, Wia Gasto del asua dentro de los

tubos = miles de 1lb/h

Vel W, t - =
P B A A=t ~
w C AT
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2.) Ecuaciones para el medio enfriante (agua) dentro de los

tubos. o
!
Fn = 2,62 Fm = =
0.466 0.22 n
F el Sl
P 0.8
Sg4
Wt At
F .__1___
2 Ar
3.) Ecuaciones para la pared metédlica del tubo.
F, = 159 SRt S
i AT
Cp
F_= i F o= do i di
p k m
w n L do

4,) Ecuaciones para la capa de ensuciamiento.
B o= 3820

B, = Cpy (Ry)

i, At

""Tar




Método de Gilmour (Presencia de incondensable)

TUBOS CORAZA PARED FNSUCTAMIENTO

Pre-condensacidn Condensacibén Post-condensacidn

F, 2.62 0.475 4,75 0,475 459 3820

zg 0.36 z, 0.282 k, 63 Ry 0.004

Sg; 0.994 Sgo 0.661

PM; 18 PM_ 83.934

Co; 1.0 Cp, 0.463

rp 1.186 1,0 14,19 1140 0.0158 0.004

Uk} )

Wy 1155 W, 179.75 W,o 4o4un W, 92.153

At 25 AT" 79 ATI!‘ 79

ATy 721 AT w929 AT 921

1,420 8.74 1778455 6.69 400.4 400.4

a; 0.834 N, 4

n 282.75 B 32

T 64

F, 0.00437 0.00321 7,349xﬂo'° 0.00321 9.17x10°¢ 5.52x40‘5
P.F., 0.0193 0.0133 0.8775 0.0102 0.0092 0.3377

Suma de los productos = 1.267

ooL



*Nota: Debido a que en este caso la curva de condensacibn resultd

practicamente una linea recta, se puede considerar:

AT = LMTD
A
m > -

.Aumentar Nt' 1400

n =(Nt/np),(1uoo/4)= 350

Célculo del factor mecénico:

F, P.F.

TUBOS 0.0041 0.0180
Pre-condens, 0.0027 0.0112

CORAZA Condensacibn 5.719x10™° 0.6855
Post-cond. 0.0027 0.0085

PARED 2.41x10™ ¢ 0.0074
ENSUCIAMIENTO 4 .,.46x1 o's 0.2728
Suma de los productos 1.000

Area c u D az ! 2
re alculada por coraza, Acalc

A = N, L a' = 1400(16)(0.2618)=, 5864.3 pies”®

1
calc

Area calculada total, Acalc=

A =8 A' = 8 (5864.3) = 46914.56 pies®

calc calc

Coeficiente global de diserio, Ud:

k|
fy met 1155 x 10 = 34.14 BTU/h(pie)” °F
A AT (46914.56)(72.1)

101



Método :

Ug

Acalc.

%precis.,

COLBURN y HOUGEN

49,25

32302.4

85.2

Area

GLOYER
96.5

20217.7

53.3

real fotal

: "37900.26 pies*

GILMOUR

34,14

46914.,56

123.7

2oL
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III.4) CONDENSACION DE UN PAR DE VAPORES CUYC CONDENSADO
U5 IIMISCIBLE,

Esta faceta de la condensacibn ha suscitado diversos estudios
que conducen a una ecuacibén del coeficiente de condensacibn; sin -
embargo, son pocos los autores que han desarrollado un andlisis --
tebrico profundo del fenbmeno. La mayoria de ellos se ha basado en
un hecho frecuente y de consecuencias muy importantes en este tipo
de condensacibn: uno de los componentes de la mezcla es, general--—
mente, agua. El agua se condensa en forma de gotas sobre la pelicg
la de condensado orgfnico y le otorga & ésta su conductividad tér-
mica (reletivamente alta) en forma proporcional a la concentracibén
del agua en la pelicula de condensado. Todo esto ocasiona que el -
coeficiente de condensacidn sea bastante grande.

Entre los estudios que se han hecho considerando estas carac-

teristicas, se debe mencionar a2 los siguientes:

Kirkbride (12).

h ._15_43____h ~ C h
l+x X L road 2 =
X = masa de hidrocarburo/masa de agua
/R = entalpia de evap. hidrocarburo/entalpia evap. agua
= coeficiente de condensacibén del hidrocarburo.

= coeficiente de condensacibn del agua.

Baker y Tsao (1).

366 ('VDO)" (1 - 0.0284/D ) 1.67
1 - 0.0085(%vol. H,0) D,

D,= difm. externo del tubo, (pie).
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Bernhardt y Westwater (16).
h = hﬂ V1 + h2 Vé

1

v

<
1+ —
¥
Vﬁ, V2 = fraccién volumen del hidrocarburo y el agua, respectiva-

mente, en el condensado.

t = densidad hidrocarburo/densidad agua, (Liq.)

Compafiia M.V. Kellog (16).

2~

B, + 0.7 % ocara 0 <W< 30

h 115 " 30 < W <80
h = < 0

2000 b,
n 80 LW

§ 2000 + h,

W = % peso del agua.

En cambio, existen algunos trabajos basados en modelos hidro

dinémicos del condensado, por ejemplo:

Sykes y Marcello (20, 21) .- Suponen que la condensacibén se puede

efectuar de dos maneras:

a. Modelo de doble pelfcula .- Sugiere que las dos fases liquidas
del condensado forman dos peliculas: la primera moja a la pared -
met&lica del tubo y la segunda pelficula se distribuye sobre la --
primera. La condensacidn se llevaria a cabo en la interfase vapor
~1fquido y el condensado se separaria instanténeamente en dos fa-

ses 1iquidas, que se integran a la pelfcula correspondiente. El -
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calor latente desprendido en la condensacibén se transmitirfa por-
conducciones en serie a través de las peliculas liquidas hacia la

superficie metflica.

b. Modelo de nucleacibdn controlante .- Uno de los componentes con
densa sobre la superficie metélica formando una pelicula delgada-
y continua. El otro componente se condensa en forma de gotas mi--
nfisculas que constituyen nficleos inmersos en la pelicula de la o-
tra fase 1fquida. Estos nficleos aumentan su tamafio al desarrollar
se la condensacibn uniéndose con otros nlicleos adyascentes, hasta
que su magnitud les permite fluir en forma de gotas. La tersura -
de la pelficula que moja al tubo, produce una escasez de sitios --
propicios para la formacibén de nficleos, por lo que se supone que-

la nucleacidn es el paso controlante del proceso.
Las correlaciones que obtuvieron son las siguientes:

Modelo de doble pelicula.

G, $° + 6, A | *

h = h1
(¢ +x)°
61 =1 + 3
23‘3
2
52.1+3¢ , 3%¢
m 2 m

¢ = relscidn de los espesores de las pelficulas, £(3%).
m = viscosidad del hidrocarburo/viscosidad del agua.

k = cond. térmica hidrocarburo/cond. térmica del agua.
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Modelo de nucleacién controlante.

-1
h=n, | L + 1
); 98 Hyy (1 +af) eBAT;

Ho= 7.6 - 1.8 (Pr, - Pry,)
17.30 x 107 Pr,

v, Jar1® o aua)

thiri?—:] 2771

B = constante = 0.35 F'
ZXTf
Prq, Pr2 = Nfmeros de Prandtl del hidrocarburo y el agua, respec-

Hyo =

= diferencia de temperatura a través del condensade. F.

tivamente, en el condensado.

NOh = NGmero de Onnesorge del hidrocarburo.
1

0 = Tensibn superficial.

M = Peso molecular.

Stepanek y Standart .- Su desarrollo tebrico se basa en un tipo -
de flujo en el cual la fase orgénica condensa mojando completamen
te a la superficie metélica, mientras que el ague lo hace en for-
ma de sotas sobre la pelfcula orgénica. chontraronbuna correla--
cibn (4) que se ajusta a los resultados obtenidos en sus experi--
mentos, no obstante, su validez no fue comprobada con datos obte-
nidos vpor otros autores, en condiciones diferentes. Por lo tanto,
no se le puede considerar como una ecuacidn general adecuada para

calcular al coeficiente de condensacidn.

Gilmour .- Sus fundamentos tedricos son muy similares a los del-
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modelo de doble pelicula de Sykes y Marcello. Gilmour considera -
a cada pelficula de manera sepnarada, estimando para ellas sendas -
resistencias al flujo de calor. El célculo de la resistencia de -
cada pelficula es casi el mismo que el usado para el caso de con-=
densacién de un vapor sencillo (basado en Nusselt), excepto en la
evaluacibén del factor de trabajo, el cual es corregido como sigue,

siendo X e Y los componentes inmiscibles:

43 4
W W
g o x SAx b Fw=y_)ﬁ[1+§y]

Ww. X
* AT b4 A

B, -2 g, -

X X ;x

W, A
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Grafica para encontrar el valor de la relacibn

de espesores de las peliculzs de condensado, f.
Sykes y Marcello, (Referencia 20)

Bcuacibn correspondiente al tratamiento tedrico

de "Doble pelicula".

300

100

AR AR |

T T TV

©
g

T T rvrog
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Célculo del &rea de un condensador de una mezcla binaria de

vapores cuyo condensado es inmiscible.

Tl 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 usben el caso de multicomponentes.

Condiciones de operacién.

Coraza: Hidrocarburo + HQO Tubos: Agua.
Entrada Entrada

Vapor: 753086 1b/h Liquido: 9341067 1b/h

Temperatura: 307 F Temperatura: 90 F

Presibn: 22.7 psia

Salida Salida
Liquido: 753086 1b/h Liquido: 9341067 1b/h
Temperatura: 100 F Temperatura: 115 F

Presibn: 19.7 psia
Resistencia por

ensuciamiento: 0.0013 0.003

Informacién adicional de la corriente condensante:

Entrada (307 F) Punto eutéctico (190 F)
Hidroc.(vap.) 693083 1b/h Hidroc.(vap.) 178137 1b/h
Agua (vapor) 60003 1b/h Agua (vapor) 60003 1b/h

Hidroc.(liq.) 514946 1b/h



Propiedades

fisicas
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de 1l1la corriente

condensante:

Zona de condensacidn aislzda del nidrocarburo. (P.M.= 125.2)

Hidrocarburo liguido:

Cp = 0.615 BTU/1b °F

k

z
Sge.

= 0.0855 B1U/ h pie °F

= 0.24
= 0.65

CpS.

Zona de condensacibén eutéctica.

Hidrocarburo liquido

Azua

Cp, = 0.579 BTU/1b °F Cpo= 1.0 BTU/1b *F
k1 = 0.0872 BTU/h pie ° F k2 = 0,40 BTU/h pie°F
z, = 032 CcpS. z25 = 0.35 cps.
qu = 0.675 Sg2= 0.99
Aq = 201.8 BTU/1b A_?= 984.,1 BTU/1b
1= 0.0008 lbf/pie 0 5= 0.0052 lbf/pie
Zona de subenfriamiento.
Mezcla lfquida:
Cp = 0.55 BTU/1b°F
k = 0.0885 BTU / h pie®F
z = 0.41 cpse.
3g. = 0.70
Curva de condensacibn.
Temperatura Carga térmica
° P BTU/h

307 0

295 0.116 x 10*

276 0.361 x 10°

247 0.661 x 10"

200 1.05 x 10°

192 1.709 x 10°

180 2.009 x 10°

100 2.335 x 10°¢



(°F) : CURVA DE COIDEKR3ACION DE LA WEAZCLA PIDROCARBIRO - AGUA
300

250
mezcla Vo* Q
Condensacibdn aislada
-
-
~ Iy =
200 | del hidroc=zrburo
|
1
! Condensacibn
|
150 } ! eutéctica
I

lent
! tasuﬂ VSe Q ‘

|
! x 107
1 1 ?

0.5 1.0 1.5 2.0 (BTU/h)




Caracteristicas del condensador.

Posicién : Horizontal

Nlmero de corazas: Ocho

Arreglo de las corazas: 2 serie - 4 paralelo.

Flujo en la coraza: Lado a lado.

Difmetro interno de la coraza, D; = 54 plg.

Di&metro del perimetro externo del haz de tubos, D .,=50.125 plg.
Espaciado entre mamparas, B= 50 plc.

Corte de la mampara, lc/Dis = 0,46

Altura de la ventana de la mampera, lc- 24,84 plg.

Nfinero de tubos, N = 1820

Longitud de los tubos, Lt = 20 pies.

Difimetro externo del tubo, d = 0.75 plg., 16 BiG

Diémetro interno del tubo, d;= 0.62 plge.

Area de flujo por tubo, a,= 0.302 plg

Area de transferencia por pie lineal de tubo, a'= 0.1963 pie /pie
Espaciado entre tubos, P = 1 plg. O

Nfimero de pasos en los tubos, Np‘ 2

Area por coraza, A'sNt Lt a'= 7145,.3 p:‘:es2
Area real total de la unidad, A= 8 A'= 57162.5 pies -

112
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a.) Chlculo del &rez en le que condensa aisladasmente el hidro-
carburo.

Se utilizard el métoco de Gilmour propuesto para el caso de
condensacibdn de un vapor en presencia de un incondensable. Los
datos y los célculos se presentan en forma abreviada.

z. = 0.36 €pS.

1

PM.= 18 1b/1b mol
Agua de enfriamiento +
Sg.= 0.994
(dentro de los tubos) i
Cpi= 1.0 BTU/1b °F

Gastos de los fluidos (correspondientes a un arreglo de corazas

4 paralelo)

Agua de enfriamiento Wi=2335.26 miles de 1b/h
Vapor antes de condens. Wa= 188,27 Y
Vapor después de cond. W= 50,54 i
Condensado H,= 128.73 2

Diferencias de temperatura (Utilizando la zona correspondiente
en la curva de condensacidn)

At =11 °F

AT = 53.5°F )

3T e 53,598

AT

1385 °F

[}

Variables del factor mecénico.
n =N€/Nn =(120C0/2)= 600 NE = nimero de tubos supuesto

o= 2 para esta parte de la ope=

=9

40 pies racibén. =1200
0.62 plg
0.75 plg

50 olg

w A A
]
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Fn Fp i Fm P.F.

Agua enfriamiento 2.62 1.186 0.3746 0.00474 0.0055
Vapor entrada 0.475 A50 3.14 0.00321 0.00478
Vapor salida 0.475 150 1.98 0.00321 0.00301
Condensado 4.75 11.964 2128.4 6.7x10"°  0.81886
Pared del tubo 159 0.0158 185.47 7.2x10"°  0,00336
Ensuciamiento 3820  0.0043 185.47 5.5x10"°  0.15744

Suma de los productos = 0.993

Area total calculada para la condensacién aislada del hidrocar-

buro (vavor de agua actuando como incondensable):

A =4 NE L a' = 4 (1200)(20)(0.1963) = 18844.8 piesz

t

Cilculo del coeficiente de pelicula del agua dentro de los

tubos, hio:

a
A, =—t t _ 0.302 (1820) _ 1.908 pied

144 N, 144 (2)

G, = M . (9341067/%) _1253934.3 1b/h (piel

At 1.908
G
Vt " & - _1223934.3 = 5.45 pie/seg
3600 3600 (62.3)
t, + t
. gl 2 =115 + 90 = 102.5 °F
2
hi = 1350 Fig. 25 Kern

e N 2 o
hio’ hi (di/do) = 1350(0.62/0.75) = 1116 BTU/h (pie) F

b.) Célculo del &rea de subenfriamiento de la mezcla de dos
fases 1liquidas.
Se utilizaré el método d= =Zell para calcular el coeficien~
te de peliculza de la mezcla liquida fuera de los tubos. Los

vardmetros caleculados para este caso se resumen como sieue:



N = 4,32 S__ = 1028.6 ple®

c wWe
F, = 0.109 S, = 358.2 plgt
N,.= 19.872 S, = 670.43 plg?
S, = £10.8 ¢lg* Re_ = 2106
Fpp = 0.7143 Jg = 0.015
Syp = 37.08 plgt h' = 81.93 B™/h (pie)* °F
Sop = 1.393 plel
J, = 0.62 J, = 0.86 Jy = 1.0

h, =J, J; Jpy b' = (0.62)(0.86)(1.0)(81.93)=43.68

Coeficiente global de diseno, Ud:

=1 =1
Upsle vl a i =[__1_ ey g o.oous] = 35.59
h, b, 1116 43.68

AT

curva de condensacidn).

A (Utilizando la zona correspondiente en la
o =
T1 = 180 °F t, = 90 °F

T2 = 100 °F t, = 94 °F

180-94) -(100-90 °
ZXTsubenfr & : ) =( %) = 35.3 °F
1n((180-94)/(10))

= 0.326 x 10°  BTU/n

qubenfr
A - qubenfr
subenfr
Ud ATsubenfr
0.326 x 10°
B - 0.326 x = 26686.3 pies”

subenfr

(35.59) (35.3)

115
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c.) CAlculo del 4rea de condensacidn eutectica.

Gasto del hidrocarburo (Arreglo 4 paralelo), W%:

W
Wy =—2 = 178137 _ uus3u.25 1b/m
4 4

Gasto del agua, Wé :

W
Wy = —=2 - 80003 _ 15000.75 1b/h
2 4

Carga térmica durante la condensacibén eutéctica, Qe oL
oo

Q. _ = 0.95 x 10° BTY/h

Ce€e

Diferencia de temperatura en la condensacién eutéctica.

T, = 200 °F t, = 9% °F
T, = 180 °F t = 104 °F
AT, . -(200-104) - (180-94) _ g5 g °F
1In (96/86)

Relaciones importantes para el cdlculo del coeficiente de conden-

sacibén eutéctica:

et L9805 5 6ap
/o 0.99
Y1 78137
A2 — == L = 2.968
W, 60003
j =A'_=M__= 0.205
2 984.1
o M _0.32 = 0.914
Mz 0.35
k
k = —2 - 0.0872 _ 4 5qg
K 0,40

2
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Coeficientes de condensacidn del hidrocarburo y el agua senarados.

Hidrocarburo:

¥ _u4534.25

Uy 20 (1820)7
Ly N

= 14.93 1b/h pie

Vs

3 2 { ]

Ll 0.945[(0.0372) (39.15) (4.17 x 10 )]=313.9 /R
(0.7744)(14.93)

Agua:

w'
et 1300075 5.05 1b/h pie

G
L, N® 20 (1820)%*

2

3 2 tq'l2
h, = 0,945 [@'“O) 58.0) (4.7 x 10 )] =2606.7 BIU/h(pie)*°F
(0.847)(5.05)

1.) Ecuacién de la compafiia Kellog.
Porciento en peso de agua:

W 1500075 = 25.19%
44534 ,25 + 15000.75

\.5

h = h, + 0.7 W= 313.9 + 0.7(25.19) =402.43 BTU/h(pie)* °F

Co€e 1

Coeficiente global de diserfio, Ud:

S o D + 0.0043 ]= 132.8
116 402,43
rea de condensacidn eutéctica, Acelt
Q |
Ay o = Ce€, _ 0.95 x 10 - 7867.2 pies?®
s AW L 90.9) (13708)

2.) Ecuacidn de Bernhardt.
Fraccibén volumen de agua:
1 1

v, = = = 0.18684
_‘;__ 1 + (2.963/0.582)

Fraccidén volumen de hidrocarburo, V,:

V=1 - o= 1 - 0.18684 = 0.81316
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hc.e.=h1 V, + hy V2=313,9(0.84316)+2606.7(O.18684) =

h, , = 742.0 BTU/n (pie} °F

e 2o

-1
e e o.oouﬂ] = 152.8 BMi/h (pie)**F
1116 42

0.95 x 10*

=Yg X 1D | £838.8 piest
Ce€s  (90.9) (152.8)

3,) Ecuacidn de Baker y Tsao.

366(1/D)* (1 - 0.0284/D) 1.7
+

D

h =
Co€o
Hx o°0085(%v01.H O) o

%vol.H 0= 100 V2 = 100(0.18684)= 18.684

(=]
i

(0.75/12) = 0,0625 vies

=366(1/0.0625)%(1—0.0284/0.0625) " 1.67
Co€e

1 - 0,0085(18.684) 0.0625

-1
Uy =[ e Rl 0.0043] = 139.0
5005 1116
A _ 0.95 x 10°
©+€+ (90.9) (139.0)

=) RSAWLS piesm

4,) Ecuacidn de Kirkbride.

’
a(ﬂb

h = ——— h + h
ce€e 4 Lad 17+ 8 2

_2.968(0.205) (313.9) « 1

h
Gefes 4 4 2.968(0.205) 1 + 2.968(0.205)

(2606.7)=

h, . = 1739.2 BTU/h (vie)* °F

-1
e + 0.0043| = 173.3 BMi/n(pie)* °F
1739.2 1116

_0.95 x 10"

A = %
S+8% | (60.9Y(173.3)

= 5031.3 nies
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5.) Syres y liarcello (Doble velicula).
Relacién de espesores de las »=liculas,
¢ - 3.0 (Fir.1, Svkes y Yarcello:;4.T.Ch.E. Journal

marzo 1969, pag.305)

R R T I . SR T
2% ¢ 2(0.682)(3.0)

6. =1 + 38 . 38%% . 3(3.0) , 3(3.0) (0.682)_ 20.92
m

2 >n (0.914) 2 (0.914)
] [cq $° + Go(nA %) ]“

coel h'l

Coloe ( ¢ + k)

. *
. 313.9 At 733 (30e) s 20.99(0.9’14/0.?05(0.682))] -480.8
. (3.0 + 0.218)

1 1 3
e + 0.0043| = 137,44
1116  480.8

 §
05w 0295 x40 = 7503.7 pics?
*Se  (90.9) (137.44)

6.) Sykes y Marcello (Nudeacidén controlante).

_ %24 M1 0.579(0.771)

PI‘,] = =0 50420
k, 0.0872
Cp
Pr, - 2/“2= 1.0€0.847) _ 2.117
k, 0.40
Hoo= 7.6 - 1.8(Pr, - Pr,)=7.6 - 1.8(5.139-2.117)=2,16
K. = -
Oh, = %
VXN
¥ 0.774 - =
Non,l 8.563 x 10

(39.15(0.0625)(0.0008) (4. 17x10%)] %
AT =02-07 = 0.0052 - 0.0008 = 0.0044
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10

17.30 x 10° Pr,‘
o ATV 2
N M
[on,l(r‘:) m ( 2/1-2,,)]
Hog = 17.30 x 10" (5.139) =0.1276
.563x107 (2 00%8YE (6. 914) 18 2
0.0008 ;?.2
1 1 'l -1
h = h —_—
Ce.€e 1
[ Heo HEO 1 +d£) eBATf J
ATf * Teut B 1:w
t) + t4
t, = a 2 .9+ 104 g50p
2 2
h
t =t + ——c_'e.—_ (T -t )
bt o eut m
hc.e. g hlo
Suponer: hc.e." 5677.0
b =08 L7 ST (190 - 99) = 133.3°F
677 + 1116
AT, = 190 - 133.3 = 56.6 °F
=9
Boe,= 3139 | == 4 L =678.1
Soils 0.1276(140.205(2.968))e0+35(56.6)

-1
U= . p + 0.0043 = 149,9
678.1 1116

g
L e e 6971.6 ries?
*F* (90.9) (149.9)



Método de Gilmour (Inmiscibles).
TUBOS CORAZA PARED ENSUCIAMIENTO
Hidrocarburo Agua
X y
F, 2.62 4.75 4075 159 3820
Cpi 150 Cpx 0.579 pr 1.0 kw 63 Rd 0.0043
z; 0.36 32_ 0.32 Z, 0.35
PMi 18 PMx 125.2 PM 18
Sg; 0.99%  sSg. 0.675 Sgy 0.99
Fp 1,186 12.97 1.884 0,0158 00,0043
Wy 2335.26 W, 44,534 Wy 15,0
At 10 A, 201.8 Ay 9841
AT 90.9 ¢, 1.6425 ty 0.6088
Fw 0.519 926.03 644,31 256,9 256.9
n 415 d, 0.62
Np 2 d, 0.75
L a0
s -5 -5 -5 -5
Fm 00,0051 1.0367x10 1,0367x10 1.044x10 8.032x10
P.F. 0.0082 059147 0.05977 0.00673 0.33893
Suma de los productos 1.0C

Nt =n Np

= 415 (2) = 830

Area de condensacidn eutéctica:

A =4 N, L, a'= 4(830)(20)(0.1963)= 13034.3 pies?

Ce€o t
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Resumen de resultados.

Area de condensacién aislada del hidrocarburo. = 18844.,8 pies?

Area de subenfriamiento de la mezcla liquida. = 26686.3 pies?

Area real total del aparato. A = 57162.5 pies?
Mé&todo Area condens. Area total Precisibn
eutéctica %
Cia.Kellog 7867.21 53398.3 93.4
Baker-Tsao 6031.3 53049.1 92.8
Bernhardt 6838.8 52359.9 91.6
Kirkbride 6031.3 51562 .4 90.2
Sykes=lMarcello
(Doble pelic.) 7603.7 . 53134.8 23.0
(Nucleac.contr) 6971.6 52502.7 91.8
Gilmour 13034.3 58565.4 102.4
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Iv. CONCLUSTIONES .

Baséndose en los restimenes de resultados obtenidos en este -

trabajo se puede inferir lo siguiente:

CONDEIN3ACION DE VAPOR STMPLE .- La ecuacidn propuesta por Nusselt
modificando la carga de condensacdo 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 Marcello, mediante el nfime
ro de Ohnesorge, es més apreciable y su resultado entra en un ran
go de precisibn admisible; en el caso de que una o mis variables-
de las que intervienen en el nfimero de Chnesorge (difmetro del tu
bo, viscosidad, tensidén superficial, densidad) tuvieran una magni
tud poco comfin, ésta podrfa ser una correccibn més importante y -
necesaria. Con respecto a los métodos de disefio, el de Gilmour re
sultd ser el mis exacto, ademés de permitir mayor orden y rapidez
en los cllculos; el método de Abe Devore proporciond una &rea de-
transferencia pequefia en relacibén con la real, pero puede suponer
se que, si el flufdo condensante correspondiera mfs fielmente a -
los que especifica en sus nomorramas, lograria un resultzdo nds -
acertado. Por su parte, el método de Lord, Minton y Sleusser, pe-
se a su similitud con el de Gilmour y no obstante ser més recien-
te, no mostrd ser més preciso en este caso. Se puede concluir que
en la condensacién de un vapor simple es conveniente y suficiente
el uso de la ecuacién de Nusselt o el del método corto de Gilmour

para calcular el 8rea de transferencia.

CONDEN3ACION DE I'EZCLA MULTICOMPONENTE D% VAPORES .- Tanto el mé-

todo pronuesto por Kern, como los de Gilmour y Lord, Minton y —--
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Sleusser proporcionaron resultados muy conservadores, produciendo
fireas de transferencia excesivamente grandes. Por el contrario, -
el método de Gloyer muestra que las resistencias supuestas y eva-
luadas por &1 son las mis acertadas y su precisibén la més destaca
da, por lo que es este método el que indiscutiblemente se reco---

mienda para este aspecto de la condensacibn.

CONDENSACICN DE UN VAPOR MEZCLADC CON GAS INCONDENSABLE.- Este --
fue el capftulo que produjo los resultados més diversos entre si-
y poco precisos todos ellos. Esta situacién se puede explicar si-
se considera que en esta faceta de l= condensacibn toman parte un
mayor nGmero de variables, ya que se incluye al fendmeno de difu-
sién de masa; y que, ademds, fue dificil conocer con exactitud el
comportamiento de las propiedcdes el flufdo condensante.

Bl método de disefio de Colburn-Hougen, altn siendo el més an-
tiguo de los que se probaron, consiguid el resultado més certero.
Tl método de Gilmour, que no toma en cuenta al fendmeno 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 requeria y el resultado fue una &rea demasiado pequefia.

Lo aconsejable en este caso es el uso del método de Colburn-
Hougen; pero si no se dispone de mucho tiempo para hacer los cél-
culos ni de suficgentes datos de difusividad del flufdo condensan

te, se recomienda utilizar el método corto de Gilmour.

CONDE!ISACION DE VAPORE3 CUYO CONDENSADC ®S INMISCIBLE.- Los estu-
dios hechos en este caso produjeron ecuaciones que, en general, -

cumplen su cometido de generar coeficientes de condensacibn rela-
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tivamente altos, apoyidndose para esto en distintas bases tebricas.
Wsta situscibn ocasiona que las Areas calculadas para la condensa-
cibén eutéctica sean muy similares y proporcionalmente reducidas.
Fundéndose en el hecho de que su desarrollo tebrico es el més
completo y, por lo tanto, su uso puede generalizarse més, se reco-
miendan las ecuaciones encontradas en los trabajos de Sykes y Mar-
cello. 5in embargo, por su mayor sencillez y celeridad en los cdl-
culos, ademds de que reditfia resultados altamente aceptables, tam-

bién se sugiere la utilizacibén del método de Gilmour.

Se considera que el objetivo de la tesis se ha cumnlido més -
plensmente en los casos’de condensacibén de un vapor simple y con--
densacibén de una mezcla multicomponente de vapores, ya que en és—-
tos se encontrd cuando menos un método con precisidén sobresalierte
Zn el caso de condensacidén de mezcla de dos vapores cuyo condensa-
do es inmiscible, aunque se loeraron resultados uniformes y preci-
siones altas, no se puede ser muy rotundo en las conclusiones, de-
bido & que hubo otras operaciones en el ejemplo ilustrativo (con--
densacibn de hidrocarburo solo, subenfrismiento del condensado) --
que dominaron a la condensacibén eutéctica y obtuvieron 1la mayor --
parte del &rea total. Por su parte, el hecho de que ningin m8todo-
haya logrado una precisidn especialmente elevada en el caso de con
densacidn de un vapor en presencia de un gas incondensable ocasio-
na que, en este aspecto, el obietivo se heya realizado de modo me-

nos contundente.
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