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INIRODUCCION,

El desarrollo {ndustrial en México se encuentra en
constante crecimiento, debido al gran impulso del gobierna
por modernizar la maquinaria vy tecnologta eon la gue
cuentag este desarrollo conacido actualmente coma

reconversidn industrial aunado con la mano de obra barata,

han hecho atractiva la inversidn en el pals.

Este constante crecimiento obliga a! inversionista a
seleccionar la mejor opcidn del rdgimen a operar, (régimen
permanente o régimen no permanentel, debido a que su correeta
splaccidn serd un  factor determinante en los costes de la

planta,

Esta tesis tiene como objetivo presentar una metodolaogta
de cslculo para optimizar sistemas de calentamiento o
enfriamiento a régimen no permanente con cambiadores de calor
externos sin cambia de fase, dicha optimizacidn se harad
mediante 1a variacidn de la relacidn de recirculacidn del
$lufdo de proceso, encontranda para cada valor las
gimensiones adecruadas del cambiador de calor, @1 tamdho vy

potencia de la bomba , asf como los costos involucradas .

Para 1la seleccidn del sistema Optimo de calentamiento o
enfriamiento se hard una evaluacion econdmica de cada uvno de

los sistemas dimensionados . Esta evaluacidn econdmica se



realizard considerando 1 retorno de la inversiadn en los tres
primerps afos de operacidn. El anilisis de los resultados
proporcionard el sistema optimo de calentamienta o
enfriamiento a reégimen no permanente. Para el me jor
aprovechamiento del tiempo de cAlculo vy prontitid de
resultados se @elaborari un programa de computadora que

realice todos los cdlculos antes mencionados.

En el capitule 1, se describen las diferencias de éstos
procesos utilizando recipientes con y sin agitacidn,

Las ecuaciones fundamentales para la evaluacldn del area
de transferencia de calor ast como los flujos de procest y de
servicio mfnimos a utilizar para el diseho del cambiador, se
presentan en el capitulo II, tambieén se muegtran 1las
ecuaciones para la obtencidn del coeficiente qlobal de

transferencia de calor y caldas de prasidn.

Con todas las ecuaciones necesarias para la avaluacidn
del cambiador de calor, en el capitule IIl se propone una
metodologfa de cdlculo para los sistemas de calentamiento vy
enfriamiento a régimen no permanente, adaptando dicha
metodologfa a un método de optimizacidn (METODD DE HOOKE Y

JEEVES), para encontrar el sistema dptimo.

En el capitulo 1V, se utiliza esta metodologta de
cdlcule en un ejemplo numérico y se obtiene el sistema Optimo

de dicho probleia.



Las operacidnes de calentamiento y enfriamiento para
procesos discontinuos en régimen no permanente son algunos de
los sistemas usados comunmente eh los procesos de plantas

quimicas v refinerfas.

Los procesos a régimen no permanente, cuyo caso tfpico
son los procesos "BATCH" o por lotes, son aquellos en los que
acurren cambios discontinuos de calor con cantidades
espectficas de material, por ejempla, en la produccidn de
poli-metilmetacrilate, despuds de -~eaccienar ] mondmerc en
el reactcr, el producto debe ser emfriado de %90 C hasta
1S C men un tiempo no mayor de 20 minutos, de le contrario
polimerizarfa dentro del reactor o en la tuberta produciendo
oroblemas de  tapeonamientos. El enfriamento se obtiene
medi{ante la recirzulacién del polfmero al reactor hasta
alcanzar la temperartura deseada en el tiempo requeridoi otro
mjemplo muy comin de este tipo de sistemas se encuentra en
los grandes tanques de almacenhamiento de hidrocarburos de
FEMEY, en los gue les hidrocarburos después de estar
almacenados un clerto tiempo sedimentan y se solidifican,
tuya recuperacidn se realiza mediante la recircalacidn
de un aceite ligert @] cual disuelve los Hhidrorarburos
snlidifficadas al llegqar a una temperatura de &0 C. B0Otro
njemplo es el anériamiento de un horno  deiado 2

la 1ntemperie, o el enfriamiento del acero en balMo de aceirte,




Para la buena comprensidn de los procesos, y debido a
que los procesos discontinuos pueden también estar a régimen
permanente, se@ clasificardn de la siguliente manerat

{. PROCESDS CONTINUOS,

- Ragimen permanente.- Son procesos en ddénde
la temperatura y el calor transferido no

cambia con el tiempo,

2, PROCESOS DISCONTINUOS.

~ Régimen permanente,- Son procesos en  las
cuales se encuentran a régimen paermanente
solo en el tiempo requeridso de procesa (la
temperatura y el calor transferido son
constantes),

- RAgimen no permanente,- Son procesos en
dandre  la temperatura y el calor trans_
terido s! cambian con el tiempo.

Ee frecuente que los nuevos disefas de plantas qufmicas
e f{industriales gean seleccionadas entre procesos continuos y
proceana discontinminsi esta seleccidn debe estar basada en un
culdadoso estudio comparativa entre las ventajas tanto
econdmicas como operaciohales gue presentan estos dos tipos

des procesns,

Desafoartunadamente mucha gente tiene la falsa idea que
los procesos discontinuos son ireficlientes, anticuados vy
fuera de moda. Sin embargo, dichos procesos ain tienen su
lugar en la industria v continuardn teniéndolo debido a sus

muchae ventajae. Estos proce<os generalmente se wtilican como



el primer paso en el desarrollo de cualquier producto, vy
frecuentemente son los preferidos si  las demandas de

produceidn no son muy elevadas.

Las ventajas mas significativas de cada proceso, se

presentan a continuacidns

1, COMPLEJIDAD Y COSTOS. En general, los procesos
discontinuos, son menos complejos en comparacidn
con los procesos continuos, esto es debido al
ndmero de equipos requeridos y al control de los
miamos para un mismo proceso, por lo tanto, los
costos son menores.

2. PRODUCCION CONTRA VENTAJAS, La necesidad de haja
produccidn tenderd a favor de procesos
discontinuos, fpor e] contrario, elevada produccidn
estard a favor de los procesos continuos,

3. VOLUMEN DE PRODUCCION. Con procesos continuos,
generalmente se obtiepe mas producto por unidad de

equipo y en grandes plantas, mds producto por peso

invertido,
a4, VERSATILIDAD. Los procesos discentinuos  son mds
versdtiles, ya que pueden ser adaptados con

mayar facilidad & cambios parciales o totales
del preceso.

5. EFICIENCIA, En los procesos discontipuos, se
obtienen conversiones ligeramente mejores, excepto
cuando euisten productos inestables o

desfavorables por el lado de la reaccidn.



6. VELOCIDAD DE REACCION. En los procesos
continuos, generalmente las reacciones son mas
rapidas, por 1o que, clertas reacciohes de alto
orden cinédtico o relativamente lentas, solo en
procesos discontinuos (a rdgimen no permanente)

pueden llevarse a cabo,

Dentro de los procesos discontinuos existen muchos de
ellos que operan con sistemas a régimen no permanente debido

a que 1a operacidn es mis simple y el costo es menor,

Estos sistemas de calentamiento o enfriamiento a régimen
no permanente, pueden ser optimizados mediante el estudio del
comportamiento de las principales variables de proceso, -]
de disefo, vya que a partir de las mismas se determinan las
dimensiones ¢ los costos de los equipos basicos de estos

sistemas (FIGURA 1),

Las variables mas importantes son las siguientest

1) Area de transferencia de calor.
2) Tiempo de calentamiento & enfriamiento.
3) Relacidn de recirculacidn del flufdo de proceso.

&



FLUO DE PROCESO

CAMBIALOR
DE CALOR

RECIPIENTE

FIGURA. | SISTEMA DE CALENTAMIENTO O ENFRIAMIENTO
TIPICO & REGIMEN NO PERMANENTE CON CAM~

BIADOR DE CALOR EXTERNO.



Por otro lado, para el disefo dptimo de éstos sistemas
se deberd considerar que, de las variables de proceso vy de
disefo arriba mencionadas, la relacidn de recirculacidn del
flutdo de proceso es la variable mas facilmente controlable,

y a partir de ella pueden fi{ jarse las restantes .

Una caracterfstica de la relacidn de recirculacion es
que afecta el drea de tranferencia del cambiador de calor
utilizada para enfriar 6 calentar estos sistemas, ademas
dicha relacidn hace mas facil la optimizacidn del cambiador
y el dimensionamiento de la bomba utilizada para la

recirculacidn del! flufdo de proceso.

Existe una clasificacidn muy general para el estudio de
los sistemas de calentamiento y enfriamiento a reégimen no

permanente, data clasificacidn toma en cuenta los siguientes

casnst

1. Calentamiento y enfriamiento de sdlidos.

2. Caleptamiento y enfriamiento de lotes agitados.

~ FLUJD A CONTRACORRIENTE

2.1 Serpentfn en tanque o recipiente enchaquetado,
2.2 Cambiador externo,
2.3 Cambiador externo, liquido ahNadide continua -

mente al tanque,



- FLUJO PARALELO - CONTRACORRIENTE

2.4 Camhiador | - 2 externo.

2.5 Cambiador 1| - 2 externo, 1fquido  ahadido
continuamente al tanque,

2.6 Cambiador 2 - 4 externo,

2.7 Cambiador 2 - 4 externo, 1fquido afadido
continuamente al tanque.,

3. Calentamiento y enfriamiento de lotes sin agita_

cidn.

Se han realizado estudios para el caso de calentamiente
de un lote con agitacidn, al introducir un serpentfn en un
recipiente o al enchaquetarlo (BOWMAN, MUEYER Y NAGLE (1)),
encontrando las correlaciones para la evaluacidn del area de

transferencia de calor y el tiempo requerido de proceso.

Los serpentines o tanques encthaguetados, generalmente se
utilizan en procesos donde el flufdo es muy viscoso o donde
se requiers poca 4rea de transferencia de calor, dichos
equipos son la primera opeidn a seleccionar debido a sus

bajos costos en comparacidn con los de tubo y envolvente.

(1) BOWMAN, R. A., A, C. MUELLER Y W, M. NAGLE,
Trans. ASME, 62, 283 - 294 (1940).




Para el caso de cambiadores extarnos (tubo y envolvente)
FISHER (2) derivd 1las expresiones para la evaluacidn del
tiempo requerido en el proceso, las cuales fueron extendidas
par CHADDOCK Y SANDERS (3) gpara el caso de cambiadores
externos con adicidn contfnua de lfquido de proceso.

Los cambiadores externos son utilizados cuando el drea
de transferencia de calor requerida es grande o se requiere

calentar o enfriar una gran cantidad de flujo de proceso.

Se consideran sistemas sin agitacidn los procesos en los
cuales los flufdos son altamente viscosos o cuando los

recipientes €on altos y angostos,

(2) FIGHER, R. C., Ind. Chem., 36, 939 - 942 (1944).
(3) CHADDOCK, R, E., M. T. SANDERS, Trans, AICRE, 40,
203 - 210 (1944).



CAPITULO 1

S1STEMAS BE CALENTAMIENTO Y ENERIAMIENTC
6 BEGIMEN NO PERMANENIE,

I.t CARACTERISTICAS GENERALES DE LOS PROCESOS A REGIMEN NO
PERMANENTE.

Los procesos en lotes son los ejemplos tipicos de
procesos a régimen no permanente, tambien conocidos como

procesos "BATCH" o en lotes,

F1 flujo de calor a lo largo del proceso puede variar o
permanecer constante en el transcursoc del tiempes dependiendo
de! rédgimen en el que esté operando. La caracteristica
principal de les procesos a régimen no permanente es la
siguientet En un punto fijo del proceso, el flujo de calor y
la temperatura varfan en el transcurso del tiempo con
cantidades especfficas de masa, mientras que a régimen

permanente no var{an.

Para la seleccién del sistema de calentamiente 6
enfriamiento a régimen no permanente, en relacidn con los
aistemas a régimen permanente, se dehen considerar las
condiciones que permitan asegurar gque a&stos  son mas

convenientes en detrminados procesos.



Las siguientes son algunas de éstas condiciones:

1)

2)

3)

4

52

No se dispone continuamente con el fluido de
proceso.

El flutdo de servicio no se encuentra
dispanible contfnuamente.

Se requiere tiempo de retencion en el sistema.

En procesos sucios donde se requiere limplieza
en cortes perfodos de operacion.

En 1los sistemas a rdgimen no permanente la
operaciédn es mds simple que en los sistemas a
régimen permanente,

Por otro lade, es necesario conocer cada una de las

variables que intervienen en el diseMo del cambiador de calor

con el fin de preever cualquier problema de operacidn,

Estas variables son las siguientest

2

33

4

-

5)

)

-

7

Tiempo de calentamiento & enfriamiento.
Temperratura inicial del lfquido en el recipiente.
Coeficiente global de transferencia de calor.
Carga térmica.

Temperatura de salida del fluido de servicio.
Relacién de flujo del flufdo de servicio.

Relacidn de recirculacion del fluftdo de proceso.

La mala comprensidn de alguha de éstas variables dan por

resultado,

operacidn.

un gran nimero de problemas en el disefio y en la

Se pueden minimizar estos problemas si se tiene

una buena apreciacidn de cdmo las diferentes variables antes

mencionadas se relacionan entre sf,

12



Al aunas

cuando  no

anteriormente

11

k3]

se

de las dificultades mhs comunes gque ocurren
tiene un buen conocimiento de las variables

citadas son las siguientes:

INSUFICIENTE CAPACIDAD DEL PROCESC. - Este
problema es causado por no contar con la
suficiente 4rea de transferencia de calor para
terminar el calentamiento o enfriamiento en el
tiempo requerido.

COSTOS ELEVADOS DE DISENC, - Cuando los factores
de disefip no son confiables, generalmente se
disefa el sistema para asegurar ague 48 pl ser_
vicio para el cual fué diseMado. Aunque por lo
reqgular éstos zistemas sobredisefrados trabajan,
los costas i jos del sistema son mavores debido
a la lncertidumbre del disefo.

EXCESIVA RELACION DE FLUJO DEL. MEDIC DE
TRANSFERENCIA DE CALOR.~ Este problema es el
resultado, en primer lugar, de la falta de wvi_
sualizacidn de las requerimientos instantdneos
de astos procesos. Con un conocimiente spropia_
do de los micmos, el tncremento en el flujo del
madio de transferencia de calor | pueden
predecirse los problemas o ventajas que
acarrearta dicho incrementa, de lo contrario
puede provocar una cafda de presidn muy elevada
¥ una disminucidn en la efectividad del

material en los sistemas.



4) FLUIDD DE TRANSFERENCIA DE CALOR REGRESADD A
UNA TEMFERATURA MUY ELEVADA.- Una dificultad
muy comdn es el calentamiento excesivo del agua
regresada a la torre de enfriamiento. Las altas
temperaturas pueden acortar la vida de la torre
si éstas no fueron consideradas en su diseho.

5) MALOS ARRANDUES.- E1  arranque de cualquier
equipo o process puede estar 1leno de
dificultades pero, si los detalles del diseho
no fueron comprendidos perfectamente, los
pequefos problemas en el arrangue serdan
problemas muy grandes va que no se contard con
la informacidn indispensable para
solucionarlos, y en este caso se deberi
redisefiar el equipo o el sistema, aumentando
con  esto, los costos ingenieriles v de

produccidn,

1.2 CARACTERISTICAS DEL  POTENCIAL TERMICO  UTILIZANDD
RECIPIENTES CON AGITACION Y SIM AGITACION,

En dstos sistemas el recipjente donde se encuentra el

flufdo de proceso puede estar agitado o sin agitacidn (FIGURA

1.1 v 1.2,

El tener un diferencia de temperaturas (MLTD) mayor o
menor repercute directamente en el Area de transferencia de
calor, entonces el tiempo requeride para un A4rea de

transferencia de calor dada ce verd mpdificado, En otras

i4



palabras, el potencial térmico que se obtendrifa con
recipientes sin agitacién es mayor que el que se obtiene en
recipientes agitados, ya que los primeros, tedricamente
tendran temperaturas diferentes en un mismo instante dentro
del recipiente debidas a cada recirculacidn,

(T - t2) - L T2 - ¢1)
MLTD =

RECIPIENTE CON AGITACION RECIPIENTE SIN AGITACION
FIGURA 1.1 FIGURA 1.2



En 1o sistemas con tcambiadores axternosg es  mas  comip
encontrar los tangues sin agitacidni &sto se debe a que 1a
agitacidn provoca que la temperatura del filuido de procesoc
dentro del recipiente, sea uni forme, trayendo como
wonaecuegntia, en caso de enfriamiento, que la temperatura
obtenida en la entrada del cambiador eea menor, a la

obtenida en las recipientes sin agitacidn (FIGURAS 1.3 A y B)

A pesar de que en los sistemas con cambiadores externos,
generalmente se utilizan reciplentes =in agitacidn, sertfa
errdneo considerarlia totalamente asl, ya que la contihua
recirculacidn provaca la mezcla entre las temperaturas del

rocipiente con la del flufdo recirculado.

Exiate Bl caso en el gue sf se pueden considerar los
recipientes sin agitacidn, con sus debidas precauciones, y es
cuando el fluido de proceso eps relativamente viscoso o el

recipiente es alto y angosto (FIGURA 1.4),

£n este caso existird un camblio de temperaturas casi
insensible dentro del reciplente ocasionade  por ta
recirculacidn, y por lo tanteo serd poco probable la mezcla de
las diferentes temperaturas entre el flufdo que viene del

cambiador y el fiufdo del recipiente,

En el siguiente capitulo se presentan las pcuaciones
para la evaluacidn del area de transferencia de calor para

cada tipo de reciplente.



- Tp

1)

FIGURA 1.3 A FIGURA 1.3 B

REPRESENTACION ESQUEMATICA DEL POTENCIAL TERMICOQ
EN LA SEGUNDA RECIRCULACION.

17



FLUJO DE PROCESO
K-
FUWV-—
i
RECIPIENTE CAMBIADOR
—— e~ JALTO Y ANGOSTO DE CALOR
T2

FIGURA. 1.4 SISTEMA CON RECIPIENTE ALTO Y
ANGOSTO.




CAPITULO II

ECUACIONES EUNDAMENTALES EARA EL DISE
CAMBIADORES DE CALOR EN LOS SISIEMAS A B
N9 PERMANENTE.

SENQ DE
EGIMEN

I1t.1 ECUACIONES PARA EL CALCULD DEL. AREA DE
TRANSFERENCIA DE CALOR.
Como se menciond en el capitulo I, los recipientes del .

sistema podrin sert

A} Rocipientes con agitacidn,

B} Recipientes sin agitacidn,

A) Recipientes con agitacidn,
En la derivacidn de las ecuaciones para obtener el drea
de transferencia de calor, se consideraron las siguientes

supasicionest

1) El coeficiente global de transferencia de calar
"U", es constante a lo largo del procese y en

toda la superficie del sigtema,
2) El flufdo de servicio es constante,

3) Los calores especfficos (Cp), son constantes

a lo largo del proteso.

19



4) La temperatura de entrada del medio de calenta_

miento o enfriamiento es constante,
S) La temperatura en el recipiente &s uniforme.
&) No hay cambios parciales de fase,
7) Las pérdidas de calor son despreciables.

En base a las suppsiciones anteriores se obtienen las
ecuacicnes para obtener ya sea, el area de transferencia de
calor, el tiempo de procesc 4 las temperaturas de salida,

para Jos procesos a régimen no permanente.

Los balances diferenciales de calor para las FIGURAS 2.1
y 2.2, son los siguientes!
Para la FIGURA 2.1 et

Balance da calor sn ®] tangue.

doi dt
———— a MCp =mm (2.1
de do

Balance de calor del fluldo de proceso.
dai

m—ee = WpCpt®~t) (2.2)
de

Balance de calor del flufdo de servicio,

dai

=we= = WeCs(T1-T2) creven {2.3)
do

Ecuacion de FOURIER,

di

mm-m = UA MLTD fseeae (2.4)
40 : s

20



Para la Figura 2.2 est

Balance de calor en el tanque.

d0i dt )
——== = Cp{M+Lo) ~——- + LoCpit-to} seseas (2.5}
de de

Balance de calor para vl flufdo de proceso.

dot
=—== 5 WpCp(t*-t) crieas (2.6)
de

£

Balance de calor para el flufdo de servicia.

dii
== @ WsCs (T1-72) cessas (2.7)
i -]

Ecuacién de FOURIER,

aa4
—=== = UA MLTD (2.8)
de

En base a las ecuvaciones de transferencia de calor (2,1~
2.,8) se derivan las ecuaciones correspondientes para cada

caso especffico de proceso.

\
i

|

{ -

; 21
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T2
CAMBIADOR
OE CALOR

RECIPIENTE

—
i
B

FIGURA, 2.1 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIEN ~
TO A REGIMEN NG PERMANENTE CON CAMBIA -
DOR EXTERNO A CONTRA CORRIENTE FURA.

Lote

CAMBIADOR
DE CALOR

l RECIPIENTE

<)

—~

FIGURA. 2.2 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIEN -
TO A REGIMEN NO PERMANENTE CON CAMBIA - ;
DOR EXTERNQO, LIQUIDG ANADIDO CONTINUAMENTE

AL TANQUE.

2t



Calentamiento v enfriamiento de lotes agitados,
1, Cambiador externo, contracorriente pura,
- Flufdo de servicio no isotérmico,
Del balance de calor de la FIGURA 2.1 se encuentra que
existen dos temperaturas variables t* vy 72, las cuales
aparecen en la MLTD,

Igualando (2.1) y (2.2},

M Cp dt
£’ =t ot e e (2.9
up Cp do
. Igualando (2.1) y (2.3).
MCp dt
T2 = T ~ ——~—m == (2,10}
Ws Ce do

Sust{tuyendn y reacompdando (2.9) y (2.10) en {(2,4) vy
(2.1).

MCp dt
T = t = memc———
WpCp do 1 1
Ln = AU ( =me= = mmee ) (2.11)
MCp dt WpCp WsCs
T =t = mmmm——e-
WsCs de
1 1
dondet AU( =—me = —mm )
Kt = Wptp WsCs
e
Reordenando:
t: e
3 dt 1 - Ki
! = de (2.12)
| -t 1 K1
é MCp = = e
. t WpCp  Wels °

|
: 23
z
]



Y finalmente, integrando (2.12)

T -~ ¢t1 (KI~1) WptWsiICsto
Ln = (2,13)
T - t2 M (Ki1tWssCs ~ WpiCp)

T1 - ti (K1=1) WpIWsICs2o
in = (2,14}
T2 - ti M (K1tWatCs - HWpsCp)

- Fluldo de servicio {sotérmico.
La derivacién de éstas ecuaciones se realiza de la misma

forma que las anteriores (2.13, 2.14).

CALENTAMIENTO
T - ¢t (K2-1) HWpsCpseo
Ln ™ (2.15)
TL - t2 © K2sMiCp
uA
Dondet ——
K2 = WpCp
-]
ENFRIAMIENTO
T -t (K2-1) WpkCpxéo
LA = (2,16)
T2 -t K2sMECp

24
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2. Cambiador externo, l1quide affadida
continuamente al tanque.
- Flufdo de servicic no isotérmico.

En el balance de calor de la FIBURA 2.2, existen 2
variables, T2 y t' ,las cuales se obtienen del mismo modo
que en el inciso (1.), peroc utilizando las ecuaciones Z.5
~ 2.7y encontrando asf, el valor de K3 (el cual es igual a
K1),

K3 = K1

WpRWeECs (K3-1) (T1-t1)

to -~ t1 +
Lo (K3%Ws¥Cs = WpICp)

Ln =
WpsWs¥Cs (K3-1) (T1-£2)

to = t2 +
Lo (K38Ws$Cs - WpsCp)

WpIWsICs (K3-1) M + Losg
( + 1) bn —mmmmme—e (2.17)
Lo (K3fWsICs - wWpiCp) M
ENERIANLENTO

WpsWesCs (K3-1)(T1-t1)

To = T1 =
Lo (K3 WsCs - WpkCp)
Ln =
WpsWsICy (K3-1) (T2-t1)
To - 12 ~
Lo (K3 WatCs - WpxCp)
WpsWssCs {K3-1) M+ Loté
{ + 1) Lo mmmeemmee {(2.18)
Lo (K3tWs$Cs ~ WptCp) H

25



- Fluldo de servicio isotérmico.

Wp (Ka-1) (Ti-t1)

t1 ~ to = —mmmmm—rem—see e
LotK4
Ln =
Wp (K&~1) (T1=-t2)
t2 - to -
LosK4
Wp (K4-1) M + Lot%e
(e —————— 4+ 1) L ————m——— (2.19)
Lo#K4 M
ENFRIAMIENTO
Wp (K4=1)(Ti=t1)
To = Tl ~ —m=mmemmm e
Lo¥K4a
Ln - =
Wp (K4-1)(T1-t2)
To = T2 = —emm—me— e
LosKa
Wp {K4-1) M + Lo%®
(1 - ) Ln (2.20)
L.otK4 M

Tanto en calentamiento como en enfriamiento, si 1la
adicién del liquido continuamente afadido al tanque provoca
un calor de dilucidn exctérmico o endotérmico (q/Cp), dete
puede ser aNadide tanto en el numerador como en el

denominader del lado izquierdo de cada scuacidn.

26




3.} Cambiador externo, flujo paralelo-contracorriente.

Anteriormente se considerd flujo completamente a
cgntracnrriente, sin embargo existen casos en los gque es mds
conveniente utilizar cambiadores con dos o mds pasos por
tubos y/o por envolvente., Estas razones pueden ser de orden

econdmico o estructural,

Para la evaluacion de dstas ecuaciones es necesario
considerar un factor de correccidn para ta MLTD, el cual estd

en funcidn de 2 parimatros que sont

T ~ 72 WpxCp t" -~ t
R = e

tr -t WsiCs

- Camblador | - 2 externo.

- Fluido de servicio isotérmico.

Utilizando 1 balance de calor de la FIGURA 2.1 y
considerando el factor de correccidn mediante los pardmetros

"R" y "8", se obtienet

uA

— lR'\z 1 —
wpCp | 2-6 (R+1= | RA2+1)

KS = e B e
2-5 (R+1+ ]R"2+l)
Despejando "S",

2 (K5 -~ 1)
8 =

— 12.21)
KS (R+1+ RA241) —- (R+1- |Re2¢1)
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De las ecuaciones {(2,{) y (2,2),
M dt
L B (2,22)
Wp dt

Sustituyendo (2,22) en el parametro "§",

M dt
Wp dt
8 2 ——e— (2.23)
T - ¢t
t e
Rearreglando (2,23}, dt Stup |
=== m --== \do
T1 - ¢ L}
t °
Integrando. T1 - t1 S1Wp K0
LA ==—r—m—e @ mmmemee (2, 24)
T - ¢2 M

Donde "S" estd definido en la ecuacidn (2,21).

ENFRIAMIENTO,

Ti - t1  Skpto
LA mrmeme— & mmcm——— (2.25)
T1 - t2 M

Donde "S" estd definido en la ecuacidn (2,21),

4.) Cambiador externo, flujo paralelo-contracorriente,

l12quido aftadido centinuamente al tanque.

- Cambiador 1 - 2 externo.

- Fluido de servicio isotermico.

CALENTIAMIENIO

De las ecuaciones (2.5) y (2.,6).

£’ = Cp(M + Lo) —~——-—- 4 ————— (t-to) + ¢t (2.26)



Sustituyendo (2.26) en el parametro *S",

dt CpiLo
CptM + Lo) ~=——- + - (t~to)
do Wp Wp
g = {2.27)
TL -~ t

Rearreglando e Integrando (2.27).

Lo Lo
8TL + =—— & ta = (8 + ~=-)t|
Wp Wp SsWp+lo (M+Lot®)
Ln = Ln (2.28}
Lo Lo Lo M
STt + == & to = (8 =~ ==)t2
Wp Wp

Donde "S" estd definido en la ecuacidn (2,21). Y las mismas
recomendaciones que en el ineiso (2,) , ecuando exista caloer

de dilucién.

ENERIAMIENTO

1 LosTo + Wp¥SERXtl — (Lo + WpkSIR) T
Ln =
Lo + WpeSIR LotTo + WpsStREt1 - (Lo + WpiSKR) T2

1 M + Lote
S S (2.29)

Donde “S" esta definido en la ecuacidn (2.21). Y las mismas
recomendaciones que en el inciso (2,) , cuando exista calor

de dilucidn.
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S5.) Cambiador externo, flujo paralelo-contracorriente,

- Cambiador 2 -~ 4 externo,

- Flufdo de servicic isotérmico.
CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO

Para el calentamiento y enfriamiento de este tipo de
arreglos, la variable "S" debe determinarse mediante 1la

siguiente ecuacidn,

e ey
2 (Kb - §) (1 + ((1 - 8) (1 - RS)

§ = b (2,30
(K& - 1) (R+ 1) + (Kb + 1) R*2 + 1

Dondet
up
————— JR”? + 1
2%¥UpsCp
Ké = @ (2.31)
Debido a que " § " no puede obtenerse de una manera

simple, esta ecuacidn (2,30) deberd determinarse por prueba y
error, suponiendon valores de "g§" , hasta alecanzar la
igualdad, v sustituirla en las ecuaciones para cambiadores

(1 - 2).

4.) Cambiador externoc, flujo paralelo-contracorriente,
li{quido aMadide continuamente al tangue,
- Cambiador 2 - 4 externo.
- Flufdo de servicio isoteérmico.
CALENTAMIENTO Y  ENFRIAMIENIO
Para el calentamiento y enfriamiento de este tipo de
arreqlos se deberdn utilizar las ecuaciones 2.28 vy 2,29 , en

donde "S" scerd determinado por la ecuaridn 2,30 y de la misma

forma que en el punto (5.).
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B) Recipientes sin agitacion.

Este caso es un poco mis simple gque el precedente,
puesto que solo existe un camhio de temperatura discretoc por
lo que el proceso no se describe mediant2 uwun cambio
diferencial. Este proceso puede apreciarse mediante el simple
andlisias de la FIGBURA 2.3, en donde el flujo inicial con
temperatura “t" es calentado hasta una temperatura " &' ¥
medi ante el cambiador de calor, regresando al tangue formando
una capa a esa temperatura, la cual volverd a pasar gor el
cambiador hasta que la capa inferior (la cual tiene una

temperatura t), pase a través de dste.

Por 1o que, si el ndmero de recirculaciones requerido
para lograr la temperatura final del lote es "N", entonces el

tiempo estara dado port

6 B —emmmm (2.32)

Calentamiento v enfriamiento de lotes sin agitacidn.
1. Cambiador externa, contracorriente pura,

- Flufdo de cervicio no isctédrmice,

Para estog arreglos es necesario conocer el valor de la
temperatura obtenida en cada recirculacidn, para
posteriormente encontrar la temperatura de la siguiente

recirculacidn (FIBURA 2,3},



m L

]
t RECIPIENTE CAMBIADOR

SIN ABITACION DE CALOR

FIGURA 2.3 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO
A REGIMEN NO PERMANENTE CON RECIPIENTES
SIN AGITACION.
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Circulacidn inficial ¢ ti = ¢t + 8 (T1 - ¢) (2,33)

Recirculacidnt tZ2 = £t + § (T1 ~tt) (2.34)
Generalizandot t{N) = t(N-1) + S (Tt = t(N-1))(2.35)
Dondet
K7 -1
S B —mm—m——— (2,36)
K7¢R - 1
Uh
----- (R - 1)
WpsCp
K7 = e (2,37)
ENFRIANIENTO
TIN) = T(N-1) ~ § (T(N-1) - t1) (2.38)

Las ecuaciones (2.35) Yy (2,38), @ resuel ven
introduciendo en cada recirculacidn, la temperatura de 1la
eireulacidn anterior, encontrands el valor del tiempo
med{ante la ecuacién (2.32).

- Flufdo de servicio isotérmico.

CALENTAMIENTO
1
EN) = T1 o~ == (TL = £} (2.39)
K2

Y, para N recirculacionest

N&tH

@ B —m——— i (2.40)
Wp
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1
TIN) = t1 - == (t1 = T} (2,41)
K2

Y, para N recirculacionssct

@ = e (2.42)

2, Cambiador externo, 1 - 2

~ Flufdo de servicio no {sotérmico.

Para dste arreglo el cdlculo puede hacerse de la misma
forma que en el punto anterior (1.), paero " B " seré

determinado por la ecuacidn 2,21,

3. Cambiador externo, 2 - 4
- Fluldo de servicio no isotdrmico.
Este casoc se resuelve de Jla misma forma que el

precedente, pero " S " debe ser determinada por la ecuacion

2,30,

Para conocer el comportamiento de la temperatura en
cualquier instante, es necesario construir la curva de
operacidn del sistema, dicho comportamiento se muestra en el

siguiente inciso.
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I1.2 CURVA DE OPERACION DEL SISTEMA.

Para la construccion de la curva de operacidn del
sistema se considerd el enfriamiento de un lote agitado con
flutdo de servicio AQ isotérmico, para el caso de
calentamiento y los demds sistemas {(a excepcidn de los
recipientes sin agitacién), se deberd seguir la misma

secuenci a.

€n el enfriamiento de un lfquido, el problema principal
#s la temperatura diferencial entre el 1fquido gque se enfria
{fluido de proceso), y el flufdo de servicio, Esta es la
fuarza que transfiere el calor del flufdo de proceso al
flufdo de servicio, sin embargo en las operaciones a régimen
no ﬁsrmanente, la temperatura di ferencial decrece
continuamente durante el ciclo de enfriamiento debido a que
la temperatura del lfquidec que se enfr{a esta directamente
relacionada caon la carga térmica, l1a cual decrece conforme el

ttempo de proceso aumenta.

La temperatura de un lfquido cualquiera que empieza a
ser enfriado uniformemente seguirad una curva exponencial de

la format

-bx
Y=Ae (2.43)

Esta ecuacidn aplicada al enfriamiento de procesos a

régimen no permanente, toma la siguiente format

-beC
T2 - t1 = (Tf ~tl ) e (2.44)
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Donde:

(K1 = 1) WpSlsiCs

b= (2,4%)
M (KISWpECp =~ WBiCs)

T1,T2 temperaturas del flufdo que se enfria,
t1 temperatura del flufdo que se calienta,

8 tiempo del proceso.

En la ecuacidn anterior e1 Jdnico valor desconocido es
"b" , el cual tendrd que evaluarse antes de inictar ol
cdlculo de la curva. Conociendo el valor de "b" se resuelve
la ecuacidn (2.44), encontrindose la temperatura de salida
del flutdo de proceso (T2), a varios intervalos de tiempo,

Los valores de T2 graficados contra el tiempo
proporeienaran la curva de enfriamiento del proceso

mostrada en la FIBURA (2.4),

La relacidn de cambio de temperatura en el 1lfquide, en

cualquier tiempo, corresponde a la pendiente de la curva de

enfriamiento (FIBURA 2.5),

Diferencianda la ecuacidn 2,44 con respecto al tiempo ¢

dt -bxe
8L = ~==+~b (Tl ~tl}) @ = ~h (T2 ~ t1) (2.46)
de
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TEMPERATURA (T2)'

TIEMPO (8)

FIGURA 2.4 CURVA DE ENFRIAMIENTO

e
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TEMPERATURA (T2)

TIEMPO (8)

FIGURA 2.5 PENDIENTE DE LA CURVA DE ENFRIAMIENTO



La ecuacién (2,46) indica que la cantidad de calor
transferido en cualquier instante es una funcidn de la

pendiente.

Escribiendo un balance de calor en cualquier instante

Para el flutdo de proceso!

Qi = SLIMECp = =b (T2 = t1) MSCp = WpECp (t2 = t1) (2.47)

Para e] flufdo de serviciot

Qf = SEIMEICp = =b (T2 ~ t1) MICp = WseCs (T1 = T2) (2.48)

Con la ecuaciones 2,47 y 2.48, se pueden encontrar las
temperaturas de salida del flufdo de proceso y de servicio en

cada intervalo de tiempo (ecuaciones 2,49 y 2,50).

ai
FLUIDD DE PROCESO. T2 = Tl #+ —=—em= (2,49
M Cp
=}
FLUIDD DE SERVICIO, t2 m t] - —om——— (2.50)
M Cp

Por otro lado, es necesario conocer la cantidad mfnima
de flujo a recircular, debido a que si se utiliza un flujo
menor a éste, el cambiador no cumplird con los requerimientos

del proceso.

38



- 11.3 FLUJO MINIMOD A RECIRCULAR.

La relacidn de flujo mfnima a recircular se derivard a
? partir de la ecuacidn de enfriamiento a vontracorriente pura
' con flufdo de servicio no isotérmico (ecuacidn 2.14), para la
obtencidn del flujo mfnimo en los casos restantes se deberd

seguir el mismo procedimiento.

De la ecuacidn (2.14),

T ~ ¢t (Ki=1} UpBWsiCskO
Ln =
1

: T2 - ¢ M (K1*¥dssCs - WpxCp)

g

§ 1 1

o Donde! AU( some = meee )

J Kt = WpCp  WsCs

| -]

]

X Ltn Ki

! De dondaet UA = mecewcmemaw—. {2.81)
{ t 1
ey

§ WpCp WsCs

|

| El flujo tedrico mfnimo ocurre cuando UA = o

Rearreglando la ecuacidn (2,51),

Wp {1 - —=) @
T1 - t1 K1
Ln = . (2.52)
T2 - tt WsiCs
M (1 = e )
K1gWpICp

De la ecuacidn (2.51)¢

Cuando UA = @ 2> K2 = o
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1
i

FPor 1o que la ecuacidn (2.32) se reduce af

T - til Wp min., ¥ 8
Ln = = (2,53)
T2~ t:J M

Donde Wp min. es el flujo minimo de proceso a
recircular. En la prdctica se recomienda iniciar coen 1.2%
veces &) flujo minimo de proceso, esto asegura que el equipe
cumpla con los requisitos de proceso (temperaturas de sallda

y tiempo de process).

M T1 - t1
Wp min, = ==~ Lp|———————— (2,54}

Wp = 1,23 ¥ Up min. {2,5%)

11.4 FLUJO MINIMO DEL FLUIDO DE SERVICIO.

Este flujo se calrula en base a la temperatura miaxima
parmitida a 1la salida del! cambiador, dicha temperatura
ocurrird dentro del procesao, al inicio del cicla de
enfriamiento,

Despejando Hs de la ecuacidn (Z.48)

T — (2,561
Cs (&2 ~ t1)
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11,5 CARGA TERMICA TOTAL.

Para la evaluacidn del coeficiente global de
transferencia de calor, es necesario conocer el calor
transferido en cada inteérvalo de tiempo, asi como el calor

total del proceso.

El calor total transferido en el proceso, es la suma de!l
calor transmitido en tada intervalo de tiempo como se muestra

en la FIGURA 2.6.

Para su evaluacidn se debe partir de la ecuacion (2.44),
de donde se obtiene "b",

T2 - t!
Ln | m—=—-
T~ by

[

b= = —emeememmem t2.57)

Por otro lado, e divide el tiempo de residencia en
intervalos iguales, se sustituye el primer intervalo en la
ecuacidn (2,358} y se evalda T2 (temparatura del flufdo de

proceso al término del primer intervalo de tiempo),

~btint
T2 = (T1 - t1) e + 1 (2.358)

Dondal
int = primer intervalo de tiempo.

Con el valor de T2, se calcula la pendiente "SL" en dse
punto (ecuacidn 2.46), la cual se utiliza para evaluar el
calor que se tranfiere en el primer intervalo, por medio de

la ecuacidn (2,47 o 2.48).
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TIEMPO
(e)

Qi

Qit2

QTeT

FIGURA 2.6 CARGA TERMICA

CARGA TERMICA

TOTAL,




Para evaluar la carga térmica del siguiente intervale se
debe considerar el wvalor de T2 antes calculadn, como la
temperatura inicial en el nueve {ntervalo (T!), eovaluande
nusvamente la temperatura 72 en el nuevo intervalo, pero a

partir del la ecuacién (2.58).

Siguiendo esta secuencia, se evalla la carga térmica en
cada {ntervalo, con 1la suma de ellas, obtenemos la carga
térmica total del proceso, esta secuencia se encuentra en la

FIGURA 3.4 del CAPITULO II1.

I11.4 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

El coeficiente global de transferencia de calor, también
llamado resistencia global, ya que es la resistencia
existente en el proceso para la transferencia de calor, tiene

tres contribuciones!

1) Resistencia del flufdo situado por el lado de
los tubos.

2) Resistencia del flufdo situado por el lado de
envolvente,

3) Resistencia del material que separa los

fluidos.
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El coeficiente global se puede evaluar a partir de las
resistencias antes mencionadas, o sea, a partir de los

coeficientes individuales y la resistencia de la pared del

tubo.
1
UA S mmmmm————— (2.59)
% R
R = Resistencias,
U = Coeficliente global de transferencia de calor.,
A = Area de transferencia de calor.
Dondet
1
Ua = (2.60)
i do ®x do 1
———— e + -- + Rd

km = Conductividad térmica del tubo.
di = Didmetro internc del tuba.
dmed = Didmetro medio logarftmico.

do = Didmetro esnterno del tubo,

Uno de los grandes problemas para el disemo de
cambiadores de calor a régimen no permanente, es la

evaluacién del coeficiente global de transferencia de calor,

La evaluacidn del coeficiente global de transferencia de
calor se realiza en base al calculo del mismo en el  extremo
de cada intervale, promediindolos y multiplicdndolos por la
fraccion de carga tdrmica correspondiente a ese intervalo

(FIGURA 2.7).
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TEMPERATURA

Q Qf Q;' Q" Q"
- Q TOTAL B
CARGA TERMICA

FIGURA 2.7 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR
EVALUADO EN CADA INTERVALO.
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En base a la FIGURA 2.7, e! coeficiente global se
pondera de la siguiente manera!

Coeficiente global ponderado (UPON)

(ur + u2) Qi
UPON = t {2.61)
2 QTOTAL

Para 1a obtencidn de los coeficientes individuales de
transferencia de calor, se utilizd el caso mde importante de
transmisidn de calor con el objeto de saber que variables
afectan directamente, encontrdndose gue existe una relacidn
entre didmetro uniforme y flujo de masa constante con 1la
razén de transferencia de calor, esta razdn de transferencia
de calor estd en funcidn de varias propiedades fisicas tales

comoi

Velocidad de los flujos.
bensidad,

Calor especlffico.
Conductividad térmica

Viscasidad,
La velocidad, viscosidad, densidad vy didmetra, afectan
el wespesor de la pelfeula del flufdo en la pared del tubo

a través de la cual el calor deberid ser conducido, e! ealor
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especifico refleja la variacién del promedio de la
temperatura del flufdo como resultado ce la absorcidn

uni forme de calor.

Para la obtencidn de los coeficientes individuales de
transferencia de calor, 1los primeros estudics se abocaron
hacia la obtencidn empfrica de laz correlacienes, el cilculo
se efectud por medio de datos experimentales y con ayuda del
anAlisis dimensional, siendo los nimeros adimensionales mas

empleados los siguientest

hi df
NUSSELT tavvrvrearvnronsanes mommmnc
k
di v €
REYNOLDS wuvrvvesvenrarraeneommmmmmmes
/u
Cp
PRANDLT .....................-—ﬁ?i-
fra B AT din3
GRASHOF tevvvavrronnsrnssssssmmmmmo—mmo———m
M2
di  AFT
BREATZ vvvvvvuesnserseersssss NRE NPr (==) ———=
Lt di~2

COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA DE CALGCR.

LADO TUROS,
Sieder y Tate, a través de experimentos en tubos,
encontraron correlaciones tanto para calentamiento como para

enfriamiento de flujos, en tubos horizontales y verticales,
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REGIMEN LAMINAR

NRe < 2100
NGz > 100
hi di i y
----- = 1.86 (NRe NPr (=) )*0,333 (~~)~0,14 (2.62)
Kk Lt )

~ Para didmetro de tubo hasta 746 mm.

- MLTD hasta 315°K

Una correlacidn mas genheral que cubre todos los

diametros y MLTD"s.

hi di di y
————— = 1.B& (NRe NPr (—=) 1%0,333 (£-140,14 +
K Lt S
0.87 (1 + 0.015 (NGr)}~0,14 (2.63)

Para NGz < 100

di AFT M
0.083 (Nre NPr (~=) (====)) {(==~)70,14
o

Lt di~2
NNu = 3,68 + ¢ ) (2.64)
di AFT
1 + 0.047 (NRe NPr (=~=) (w===))"0,67
Lt di~2

REGION DE TRANSICION

2100 < Nre < 10000

Para flujo transicional la ecuacidn de HAUSEN es

recomendada.
di P
NNu = Q. 114(NRe"0.67=125)NPr 0. 33(1+(==)"0,467(=~)"0,.14 (2.6%5)
Lt Mw
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REGIMEN TURBULENTO

Nre > 10000
----- = 0,027 NRe*0.8 NPr~0,333% ;5i)‘0.14 (2.66)

Las ecuaciones anteriores son aplicables parat

= Lfquidos organicos.
- Soluclones acuosas.
~ Bases,

- No aplica para el agua.

Dittus~Bolter también obtuvp upa ecuacidn para flujo

turbulentot

hi di /u
sem== = 0,023 NRe*0.8 NPr~0,3333 (==)"n (2.867)
k S
Donde? n =03 para calentamiento.
n o= 0.4 para enfriamiento,
NRe > 10000
0,7 ¢ Npr ¢ 100
Lt
w——) &0
do

Las propiedades +#1sicas se evaldan a partir de la

temperatura promedio (calérica) del flufdo.
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Para el caso en e! que se tenga agua por dentro de tubos

se puede utilizar la siguiente ecuacidn.

hi =2 —weeeee (1 + 0,011 £ T) V0.8 (2.48?

Existe el metodo de Colburn, el cual consiste en 1la
agrupacidn de 1las ecuaciones de flujo laminar y flujo
turbulento cobtenidas por Sleder y Tate, las cuales fueron
graficadas en up par de coordenadas en donde el NRe ms 1la

absisa y en la ordenada se encuentra la ecuacidént

hi di Cp 1 M
Jh 8 e=e-- (mmm=) A= =) (:-)‘(-0.14) (2,59)
k k 3 e

Para la obtencidn de los coeficientes individuales de
transferencia de calor por medio del midtodo de Colburn, se
requiere primeramente la evaluacion del NRe a partir del cual
se ophtiena el valor de Jh (GRAFICA 1), con el que se
puude evaluar el coeficiente con tan solo despejario de la

acuacidn en la ordenada.

LADD ENVOLVENTE,

Para el cdlculo del coeficiente individual por el lado
de la envolvente es aconsejable utilizar el metodo de BELL

(DELAWERE) .

50



Este método esta basado en un programa de investigacién
enperimental y analftico llevado a cabo por el departamento

de la Univarsidad de Delawere,

En terminos generales, este método supone que las
caracteristicas de transferencla de calor y calda de presidn
por 1la envolvente son iguales a aquellas correspondientes a
un banco de tubos ideal en la seccién de flujo cruzado del
cambiador, modificade por la distorcidn del flujo normal
introducido por las mamparas y la presencia de fugas vy
desviaciones a través de los claros requeridos por la
construccidn mecdnica. La secuasncia de cdlculo tanto para el
coeficiente individual como para la cafda de presidn se

encuentra en el APENDICE 1.

Por otro lado, para valores de NRe desde 2000 hasta
1000000, se puede utilizar la siguiente ecuacidn con bastante

exactitud,

4
------ = Q.34 NRe™0.3535 NPr~0.3333 (é-)“O.lA (2.70}
w

Donde DPe es el didmetro equivalente y es igual at

do
4 (Pt"2 = (~—~=)"2)

4
Arreglo cuadrado! De = —————cem——emm—e——m (2.71)
do
1 1 do
4 (-Pt~0,B48Pt - —(~==)"2)
2 2 3
Arreglo Triangulart De = €2.72)
1
- do
2



I1I.7 TEMPERATURA CALORICA.

Cabe hacer mencidn que para el! cdlculo de los
coeficientes individuales de transferencia de calor se puede
utilizar la temperatura media del flufdo pero, bajo clertas

restricciones y en los siguientes casost

- Flufdos poco viscosos.
- Fluidos con rangos de temperatura no mayor a 25°c
- Casos en que la viscosidad no tenga una variacidn muy

grande al aumentar la temperatura.

En caso contrario se deberdn evaluar las propiedades
fisicas a partir de la temperatura caldrica (promedia), vy

/M W a partir de la temperatura de pared.

1I1.8 CAIDA DE PRESION.

Cuando un fluldo Iincompresible +fluye en un tubao
horizontal uniforme con un gasto mdsico constante, la presidn
del flufdo disminuye a lo large de la tuberfa debido a la
friccidn, este fen@meno es llamado cafda de presidn del

sistema.

Esta cafda de presidn por unidad de longitud se le

\
conoce como gradiente de presidn, el cual se ha encontrado
experimental mente que estd en funcidn de algunas propiedades

fleicas del flutdo y caracteristicas del tubo!

1
i
i
;




- DIAMETRO (D}

VELOCIDAD (V)
i DENSIDAD (B
VISCOSIDAD (/ﬂ ¥

Esta calda de presidn se puede evaluar a partir de las

siguientes ecuacionest

Cafda de presidn en tuberfa rectat

§ £ Bt*2 Lt Np
)= T — (2,73)
5.22E108d1 45, G, 18
] Donde:
N Lt = Longitud de tubo,

NP = Ndmero de pasos por los tubos.

Calda de presidn en retornost

4 % Np £ y~2
DPFr 8 m—————mmmeem— (2,74)

Dondei
V = Yplocidad del flufdo.
8.6.= Gravedad especi{fica.

g = Aceleracidn de la gravedad,

Por 1le tanto, la cafda de prezidn total por el lado de

los tubos es!

‘ OPtot = DPtr + DPr (2.75)

Para la calda de presidn por el lado de la envolvente es

recomendable utilizar 1 métodeo de BELL ( APENDICE ! ).



NOGMENCLATURA DEL  CAPITULD 13

2] Area de transferencia de calor, M~z
AFT Area de flujo por tubos, M2
ATCR Area de transferencia de calor requerida, M 2
af Area de flujo del tubo, Mn2
b Conatante, H;1
BHP Brake horse power, HP
Cp Calor especlfico del flufdo caliente, Jd/Kg°eC
Cs Calor especlfica del flufdo fria, J/Kg°C
De Didmetro equivalente para transferencia

de calor y calda de presidn, mm
di Didmetro interne del tubo, mm
do Didmetro externo, mm
f Factor de fricoidn ADIMENSIONAL

Ki,K2,K3 Constantes en las ecuacliones de

K&, KS calentamiento vy enfriamiento, ADIMENSIDNAL
fm Conductividad térmica, W/M~2°C/H
LT iongitud de tubo, M

M Lote a enfriar o calentar, Kg

NP Numero de pasos por tubos

NT Nomero de tubos

PT Pasa en lps tubos, mm

Qi Carga térmica en el intervalo "i¥, J/Hr W
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Rtot

Rd

Sk

T1,72

To

T2’

T1,T2

Tw

t1,t2

to

U1, 02

Wp

Ws

Carga térmica total,

Grupo adimensional

Factor de obstruccidn total,

Grupo adimensional

Pendiente de la curva de enfriamienta,

Temperatura {nicial y final del flufdo
caliente,

Temperatura del flufdo caliente afNadido
continuamente al lote,

Temperatura del fluido de proceso en
cualquier instante,

Temperatura de entrada y salida dsl
flufdo caliente

Temperatura de pared del tubo,

Temperatura inicial y final del fluido
frfo respecti{vamente,

Temperatura del flufdo 4rfo aMadido
continuamente al lote,

Comficiente global de transferencia
de calor,

Coeficiente global de transferencia
de calor de entrada y salida respect.

Velocidad del flufdo en tubos,
Fluido de proceso,
Flufdo de servicio,

Espesor del tubo,
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J/Hr W

M~2°C/W

°C/Hr

°C

°c

W/M 2 °C

W/M~2°C
M/s
Kg/Hr
Kg/Hr

mm



CAFITULD TII

SECUENCIA LOGICA DEL DISEND, SELECCION Y
OPTIMIZACION DE LOS SISTEMAS A REGIMEN ;
NO PERMANENIE. !

I1II.1) METODOLDGIA DE CALCULO.

+
Esta metodologta comprende el disefo de cada unho de los ;
equipos que componen el sistema, estos equipes son los ;

siguientes: |

1) CAMBIADOR DE CALOR .- La metodologfa disefla el i
cambi ador de calor requeridoe por el sistema, '
arrojando come resultado el drea de transferencia de
calor, las cafdas de presidn y la geometrfa del

equipo. :
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2) MOTOR Y BOMBA .- La bomba es evaluada a partir de
la pérdida de presion total (catda de presidn en el
cambiador de calor mds la cafda de presidn en 1la
linea mds la cabeza estatica diferencial) y el
gasto masico del flufde de procese, mientras
que para el motor, se calcula la potencia requerida

para mover la bomba.

3} DIAMETRO DE TUBERIA .- El diametro de la tuberfa
también es calculado, esto se hace en base a 1la

velocidad recomendada (TABLA 1},

'

La metodologfa de cdlculo es una de las partes nds
importantes de este trabajo, debido a que con ella, las
dimensiones de los equipos involucrados en el sistema, son

determinados.

El diagrama de flujo de la metodocleogfa de calculo

general se muestra en la FIGURA 3.1.
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>

METODOLOGIA DE CALCULD

ENTRADA DE DATOS.

CARGA TERMICA.

FLUIDO DE PROCESO (Wp}.
FLUIDO DE SERVICID(UWs),
VELDCIDAD DE TUBDS
MAXIMA,

AREA DE FLUJO POR TURDS.

NUMERO DE TUBOS.

DIAMTRO DE ENVOLVENTE(DI).

CORTE Y ESPACIAMIENTO DE
BAFLES,

COEF. DE TRANSFERENCIA

DE CALOR GLDBAL PONDERADD
AREA DE TRANSFERENCIA DE
CALOR REQUERIDA(ATCR).
LONGITUD TUBRQOS REOQUERIDA

LTR > LTMh

"~ o
s

si no

v

COMENTARIOS

DATOS DE PROCESO Y PROPIEDADES
FISICAS (FIGURA 3.3).

SUBRUTINA Otat (FIGURA 3.4).
EC. 2.56 O FIGURA 3.5
VIN=77/["
AFT=Wp/VTH
NT=AFTINP/afpt
[
DI=dot [NT/0.75 +do
SURRUTINA CUTSB (FIGURA 3.6),

SUBRUTINA UPON (FIGURA 3.7).

TABLA 3.1

LTR=ATCR/ASKNT

LA LONGITUD DE TUBOS REOUERIDA ES
MAYOR OUE LA MAXIMA COMERCIAL?

FIGURA 3.1 HMETODOLOGIA DE CALCULO.




[}:>LT = LTMC-1

RECALCULAR?
NUMERO DE TUROS
—J»AREA DE FLUJO POR TUBOS
VELOCIDAD POR TUROS
41
\3\1 ENVOLVENTE (DI).

/AREA DE TRANSFERENCIA DE
FALDR DISPONIBLE,

CALCULAR EL PORCENTAJE DE
AREA SOBRADA O ESCASA DEL
EQUIFO,

N

> %A >0

s{

CAIDA DE PRESION EN TUBDS
(DPtot) .

si 7~
,QPtct < DPmas
~.
T

o
RECALCULARE
NUMERO DE TURDS
AREA DE FLUJO POR TUBOS

\/4} VELOCIDAD DE PROCESO

l—§» CAIDA DE PRESION POR

ENVOLVENTE (DPE}.,

81 ES MAYOR TOMAR LA LONGITUD

INMEDIATA INFERIODR,

NT=ATCR/ASELT
AFT=afpt ENT/NP

VEFP=Wp/AFT: € %3600

ATCD = AS ¢ LT & NT

% A = (ATCD-ATCR/ATCD) & 1C0

EL PORCIENTO DE AREA NO SE
ENCUENTRA ENTRE +107

EC. 2.75
LA CAIDA DE PRESION POR TUBOS

MAYOR OUE LA PERMISIBLE?

NT=NT& (DPtot/DPmax)~,5
AFT=afptINT/NP

VEFP=Wp/AFTE € 83600

APENDICE |

ES

r\/s POBPE ¢ DPEman-SLl 6 LA CAIDA DE PRESION POR ENVOLVENTE
~ o ES MAYOR OUE LA PERMISIBLE?
<
FIGURA 3.1 METODOLOGIA DE CALCULO (CONTINUACION) .
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RECALCULAR3

ESPACIAMIENTO ENTRE
MAMPARAS

CcosT0S:

TUBERIA
SUPONER VELOCIDAD
RECOMENDADA (VELTUB) .

AREA DE FLUJO POR LA
TUBERIA.

DIAMETRO DE LA TUBERIA,

DT=DTCOM

COSTOS DE TUBERIA(SCTUR)

ROMBAS
NUMERO DE REYNOLDS.
FACTOR DE FRICCION (£},

CAIDA DE PREGION EN LA
LINEA.

CABEZA TOTAL

COSTOS F1J08

COSTOS DE LA BOMBA ($CP).

MOTOR:

cOSTOS DEL MOTOR (sCH).

CAMEIADOR DE CALOR:

COSTOS CAMRIADOR (SCE).

COSTOS F1J0S.

"C.F. = $CP + $CM + $CE + SCTUB

SB=58% (DPE/DPEmax } ~. 3333

EVALUACION DE LOS COSTOS TOTALES

TABLA 1

AFTUR = Wp/VELTUBS ¢ ¥3600

DTUB = I4 s AFTUB/TY

TOMAR EL DTAMETRC COMERCIAL DE LA
TUBERIA Y CALCULAR LA VELOCIDAD.

NRe = DTIVELTURE € /7

1/ {Fa-2lag (2. 51/NRe ) +(ed/3.7))

DF=§3LefVELTUB~2/DT¥20¢C

H=DPtat+DF+CABEZA ESTATICA DIF.

SUBRUTINA COSFIJ (FIGURA 3.8),

FIGURA 3.1

METODOLOGIA DE CALCULG (CONTINUACION).
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COSTOS DE OPERACION (C.0O.
EFICIENCIA DEL MOTOR
POTENCIA REQUERIDA
Kw-Hr REQUERIDOS

COSTOS DE POTENCIA

COSTOS TOTALES.

|
COMSUMD DE POTENCIA DE LA BOMEA
. =, 8+, OISLN(PHP) -, 0U1BZSLN(BHP) "2
P;=BHPrf\m

Kw~Hr=PHR$NO,LOTESENo, DIASK! AND

SP=Kw-Hr ¢ /Ku-Hr

CT = CFT + CO

FIGURA 3.1 METODDLOGIA DE CALCULO (CONTINUACION),

PO ——
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Para poder iniciar la evaluacidn, e5 necesario conocer
algunas taracterfsticas del proceso, ast como algunas
criterios para el diseto del cambiador de calor, La TABLA
3.2 muestra los puntos que se requiere conocer antes de

iniciar la evaluacidn,

1) IDENTIFICACION DEL SERVICIO:

LOTES AGITADOS.

~ LOTES SIN AGITACION.

2) IDENTIFICACION DEL PROCESO - ENFRIAMIENTO.
~ CALENTAMIENTO.
3) CRITERIOS PARA EL - VELOCIDAD POR TUBODS!
DISEND DEL CAMBIADOR AXIMA
DE CALOR.
MINIMA
- YELOCIDADPOR ENVOLVENTE!
AXIMA
MINIMA

~ CAIDA DE PRESION POR TUBOS
MAXIMA

~ CAIDA DE FRESION PDR ENVOLVENTE
MAY IMA

- DIAMETRO DE ENVOLVENTE MAXIMO
~ HUMERO DE PASOS MAXIMO

- DIAMETRO DE TURD:
{MQXINU

|minimo

4) SELECCION PREELIMIMNAR DE LA GEOMETRIA DEL EQUIPOD,
- NUMERD DE PASQS

- DIAMETRO DE TUBO
- PITCH

- ARREGLO

FIGURA 3.2 PUNTOS REOQUERIDOS AMTES DE LA EVALUACION.
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Una vez determinados crada uno de los puntos de la tabla
anterior, se podrd iniclar la metodologfa de cdlculo
mediante la entrada de los dates del sistema., Los datos
requeridos sont las temperaturas de entrada y salida tanto
del flufdo de proceso como de servicio, asi como sus
propiedades fisicas (viscosidad, densidad, conductividad,
tdrmica, capacidad calorffica), tambidn es necesario cohacer,
el lote a enfriar o calentar, el tiempo de residencia, los
criterios de disefo (catdas de presiodn maximas, numero de
pasos mdximo por tubos, velocidades mdximas) y la geometrfa
preliminar del cambiador de calor, esta entrada de datos se

hard en 2 bloques, como se muestra eh la FIGURA 3.3,

BLOQUE 1 BLOQUE 2
DATOS DE PROCESO DATOS DE DISEND

~Temperaturas Seleccidn preliminar

entrada

salida ~Numero pasos por tubos
-Propiedades ffsicas ~Di dmetro de tubos
~Tiempo de residencia -Pitch
-Lote de proceso -Arreglo

Criterios de disefo
~-Cafdas de presion mdxima
-Di dmetro de env, mdximo

~Numero de pasos mdximo

L FIGURA 3.3 ENTRADA DE DATOS
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Una vez que 1los datos de proceso, de disefio vy la
geometrfa preliminar son conocidos , se evalia el calor total
transferidc en el proceso mediante 1a subrutina Otot (FIGURA
3.4}, enseguida se evalda el flujo mfnime a recircular dsl
flutdo de proceso {ec, 2,55), y a partir de la ec, 2.5 o la
subrutina FLUSER (FIGURA 3.5), el flufdo de servicio,

Como 5igulenté pasa se evalva el &rea de +lujo, cuando
#l fluldo de proceso se encuentre por el lado de tubos, esta
se evaltta a partir de la velocidad madxima v el flujo a
recircular, con la cuval se calcula el numero de tubos
necesaric para que el flufdo se encuentre a velocidad marimpa,
con  este numero de tubaos se debe estimar el didmetro de la

envolvente, esta estimacidn se pueds efectuar en tres formast

1} Estimar el didmetro de envolvente a partir de
alguna correlacidn aproximada.

2y A partir de alguna tabla cuenta tubos,

2} Hacliendo el dibujo de la plantilla.

Para el caso en el que el flujo de proceso se encuentre
por  envolvente, entonces se evaluard el 4drea de flujo
necesaria para que e! flufdo de procesct permanezca a
velocidad maxima, a partir de esta area de flujb, se obtiene
el diametro de envelvente requerido vy en  c¢onsecuencia el
pimera de  tubos para dieho diametro ,  este caso reguiere
iterar tanto el espaciamiento entre mamparas asi  como el
corte de las mismas para encontrar el didmetro v el nimero de
tubos regueridos a velocidad mérima (en este trabajo sols

s8 considera el flufdno de proceso por dentro de tubes),
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T2-t1)
Ln |Ti-ty
b & —m———m—mTo CONSTANTE DEL PROCESO,
o
ot
of 8 ———- , INTERVALO DE TIEMPO.
5 !
~b ¢t 8§
—Pp T2 = (TI-t1) @ +t1| TEMPERATURA A LA SALIDA DEL FLUIDO
DE PROCESO.
Sl =B & (T2-t1) PENDIENTE.
Gi = 8L s M & Cp CARBA TERMICA EN EL INTERVALO.
Otot = Otot + Qi SUMATORIA DE LAS CARGAS TERMICAS
EN CADA INTERVALO,
T1 =72 LA TEMPERATURA DE SALIDA (T2) SE
CONVIERTE EN LA TEMPERATURA DE
ENTRADA {T1) DEL EL SIGUIENTE
INTERVALD,
NEXT 1
FIN
FIGURA .4 SUBRUTINA Otot (EVALUACION DE LA CARGA

TERMICA TOTAL DEL PROCESO).

65




D1aGRAMA DE ELUJO OBSERVACLONES
T2-t1
Ln 'Ti-t1.
b = emmere———sh CONSTANTE DEL PROCESOD.
o
ot
0 = e INTERVALO DE TIEMPO.
]
-b ¥ 6
T2 = (T1=t1) e +t1 | TEMPERATURA A LA SALIDA DEL FLUIDD
DE PROCESQ,
SL = B & {T2-t1) PENDIENTE,
Oterm = 8L ¢ M § Cp CARBA TERMICA EN EL PRIMER
INTERVALO,
Qterm
Ug =e—m e FLUJO MINIMO DE SERVICIO,
Cp (t2-t1)
FIN
FIGURA 3.5 SUBRUTINA FLUSER (EVALUACION DEL FLUIDO DE

SERVICID) .

El siguiente paso es el cdlculo del corte v espaciamiento
de mamparas, con el fin de obtener la velocidad madxima por
envolvente y por lo tanto, 1los coeficientes mayores. En este
punto es importante hacer notar que para evitar zona muértas
d "by-pass", es recomendable igualar el 4rea de flujo
eruzado con el drea de ventana, esta evaluacidn se realiza en

la subrutina CUTSE (FIGURA 3.8).
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DIAGRAMA DE ELUJO OBSERYACIONES

CuT= 0.16 CORTE DE LA MAMPARA AL
EMPEZAR LA I1TERACION.

"AREA GRUESA DE VENTANA (SWG) . APENDICE !
AREA OCUPADA POR TUBOS (SWT). APENDICE 1
AREA DE LA VENTANA. SW = SWG - SWT
W = SM IGUALAR AREA DE VENTANA |

CON AREA DE FLUJO CRUZADO.

ESPACIAMIENTO ENTRE BAFLES (8B}, APENDICE |

VELORTNAN EN LA FNVOLVENTE. VEFS=Ws/AFES (, K3600
VEFS * VEFSmes T2 VELOCIDAD DEL FLUJO DE
: sf SERVICIO ES MAYOR OUE LA
: v VELOCIDAD MAXIMA?
: i
st :
| ur >= 0.45—— | EL CORTE ES MAYOR O IGUAL
! ! A 0.457
t ~ .
< Il y's] ;
; —cur ='cu1' + 0.01 ! INCREMANTAR  CUT.
: Teur <= OM—N EL CORTE ES MENOR O IGUAL
e A 0,167
o
CUT = CUT - 0,01 DISMINUIR EL CORTE,
i
- FIN |- i

FIGURA 3.4 SURRUTINA CUTSR (CALCULO DEL CORTE
Y ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS.
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Conociendo las velocidades tanto de tubos como de
envolv ente y las propiedades fisicas, se calculan los
coeficientes 1ndividuales de transferencia de calor Y, 3
partir de ellos el coeficiente global ponderado (SURRUTINA

UFON, FIGURA 3.7).

A continuacidn, con los flujos calculados anteriormente,
el lote a enfriar o calentar, el tiempo y las temperaturas
de proceso, cse calcula el Adrea de transferencia de calor
raquerida por el proceso (ATCR),de acuerdo a la TABLA (3.1},
a partir de esta drea y el numero de tubos se determina la
longitud de tubos requerida en el proceso, tomandose la
longitud comercial del tuho, a1 1la longitud de tubos
requerida es mayor que la longitud de tubos mdxima comercial,
se recalcula el numero de tubos, el srea de flujo por tubos y
la velocidad del fluldo de proceso en base al valor inmediato
inferior de la lopgitud mdxima comercial, hasta que e} valor
de la longitud de tubes requerida se encuentre dentro de los
valaores comerciales, regresando entonces al cadlculo del

didmetro de envolvente.

El siguiente paso ec la evaluacidn del drea de
transferencia de calor disponible {ATCD), con e] ATCR v el
ATCD se calcula lo sobrado o escaso en Area que tiene el
equipo, esto es, el drea de transferencia de calor dispoenible
(ATCD) debe ser + 10% del 4rea de transferencia de calor
requerida (ATCR):

ATCD - ATCR
% AREA = —mmm—smmmmem e £ 100



n
w

PROCESO

:

RECIPIENTE CON AGITACION J

I

| PASO POR
TUBO

1-2 o MAS PASOj |2-4 o MAS

POR TUBOS

1

[ RECIPIENTE SIN AGITACION ]

POR TUBOS

PASOSI

| PASO

POR |
TUBO

-2 0 MAS PASOS
POR TUBOS

2-4 0 MAS PASOS
POR TUBOS

lﬁoumo ARADIDO

|

Ifmumo ANADIDO

J

|

L1QUIDO ARADIDO)

TABLA 3.|

SELECCION DE ECUACIONES PARA CALCULAR EL AREA DE TRANSFERENCIA

DE CALOR EN PROCESO A REGIMEN NO PERMANENTE.

CONTINUAMENTE CONTINUAMENTE CONTINUAMENTE

CALENTAMIENTO CALENTAMIENTO CALENTAMIENTO] | CALENTAMIENTO CALENTAMIENTO CALENTAMIENT O
£€C. 2.17 EC. 2.28 EC. 2.28 EC. 2,35 EC.2.36 Y 2.2 EC.2.35Y 2.30
ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO
EC. 2.18 £C. 2.29 EC. 2.29 EC 2.38 EC.2.38 Y 2.21 £C.2.38 Y 2.30
CALENTAMIENTO CALENTAMIENTO CALENTAMIENTO

EC. 2.13 EC.2.24 L_| EC.224 Y 2.30

ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO ENFRIAMIENTO

EC.2.14 EC. 2.25 EC.2.26 Y 2.30




DIAGRAMA DE FLUJO |

COEFICIENTE INDIVIDUAL DEL
FLUIDO DE SERVICIO A TEMP
DE ENTRADA thsl).

CONSTANTE DEL PROCESO.

INTERVALO DE TIEMPO.

SN TEMPERATURA A LA SALIDA DEL
12> FLUIDD DE PROCESO.

PENDIENTE.

CARGA TERMICA EN EL INTER-
VAL O.

TEMP. DE SALIDA DEL CAMRIA-
DOR EN ESE INTERVALO DE
TIEMPO,

EVALUAR Cp A T2

Cp promedio
— P EVALUAR Oin :

: <15:T:\;:T>u 'SI““"{L/
. L. ™

i EVALUAR NUEVAMENTE T2* '
CON Cpp. |

het=.3b6tk/De (NRe", 558NPr~. 33}

T2-t1]
Ln [T1-t1]
D T mm—r——————

e
81 = ~—--

-b & &i
T2 = (Ti~t1) e +t1

SL = B § (T2-t1)

Qi = SL £t M s Cp

T2 = T1 4 0t / M Cpp

Cp=Qj /Wp (T2 ~TF1)

Cpp {Cp + CPP)/2

Qin WpkCpps (T2’ -TP1)

fFs igual Rin y 0i7?

GV U |

FIGURA 3,7 SUERUTINA UPOM

GLOBAL PONDERADD),
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E:> EVALUAR PROPIEDADES FISICAS l

A T2%,7P2,T2.
EVALUAR LOS COEF. INDIVIDUALES ECUACIONES  2.62 - 2,70
CORRESPONDIENTES A CADA TEMP,

Y LADD DEL FLUIDD (TUBGS @
ENVOLVENTE) .
|
;

EVALUAR LOS COEF.GLOBALES ks x

DE TRANSFERENCIA DE CALOR ! do ¥ do 1

EN CADA EXTREMO (U1,U2). R + =-== + Rd :

hi di k dmed  ho %
5
> !

EVALUAR EL COEF. GLOBAL LPON sJ(U1 + U21/2 ¢ (Bi/0tot) g

PONDERADO. fu :

? {

N | |
~ s{ ¢

I=5 D EL INTERVALD DE TIEMPO ES IGUAL j
~ ,A 57, | |

~ ! i
« l ' {
no : ;

¢ “ ! ‘ :

] N \

<§: TOMA EL SIGUIENTE INTERUALG.! ' :

,

FIGURA 3.7 SUBRUTINA UPON (CALCULO DEL COEFICIENTE
GLOBAL PONDERADO) (CONTINUACIONY .
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En caso de no cumplirse pste porcentaje de drea, s debe
tomar 21 ATCR para recalculart gl nimero de tubes, el drea de
flujo par tubos y la velocidad de! flutdo de proceso,

regresando después al calculo del diametro de envolvente,

£l paso siguiente es 13 evaluacidn de las cafdas de
presidn tanto por tubos como por envolvente, si estas cumplen
con las restriceiones de cafda de presidn mdxima, el
cambiador de caler gueda diseMado. En caso contrario se
recalcula (para e)l caso de tubos), un nuevo valor de numera
de tubes, calculando nuevamente el 3drea de flujo por tubos y
la velocidad del fluldo de proceso, &1 el excese en la calda
dge presidn es por el Jado de 1a envolvente, se recalcula un
nuevo espaciamiento ontre mamparas, regresando despusds a la

subrutina CUTSH.

Estos nuevos valores (ndmero de tubos y espaciamaento
entre mamparas) se obtienen relacicnando las cafdas de

presidn méximas  «con las obtenidas.

En dste punto se inicia la evaluacidon de los costos
fijos del sistema en base a 1a subrutina COSFIJ  (FIBURA
3.8), esta gvaluacidn se inicia con el cadlculo del costo de
la tuberta, esto es, evaluando él didmetro de la tuberta del
sistema, el cuwal se obtsene en base a la velocidad
recomendada en la TABLA [, a partir de esta velocidad, e
determinan las pérdidas por fricridn en el linea, Jas cuales
sumadas a la calda de presidn an el cambiador v a la cabeza

estdtica diferencial, obtenemos las pérdidas de presidn total
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en el sistema (H), con este valor y el flujo de proceso, se

caleulan los costos de la bomba.

El paso siguiente es la evaluacidn de 1les BHP(BRAKE
HORSE POWER), para seleccionar la potencia del motor y por lo

tanto, evaluar su costo.

Los costos del cambiador de caler se calculan en base al

drea de transferencia de calor obtenida en su disefo.

La suma de los costos de la tuberfa, del motor, de la
bomba y del cambiador de calor proporcionan los costos fijos

del sistema {C.F.).

C.F. = 4TUBERIA + $MOTOR + $ROMBA + $CAMRIADOR

Ensequida se svallan los costos de operacién (C.0.), los
cuales incluyen los Kw - H requeride por el motor eléctrico
Y la consideracién de la depreciacidn, impuestos ¥
mantenimiento, la suma de los costes fijos con los tostos de
operacidn proporcionan los costos totales del sistema para la

recirculacion determinada inicialmenta.



EFICIENCIA DE LA BOMBA
BHP REOUERIDOS
ESTIMAR EL FACTOR "Fg",
CDSTO BASE (CB).

FACTOR DE COSTOS DEL TIPD DE
BOMBA (FT),

FACTOR DE COSTOS DE
MATERIALES (FHy,

COSTOS DE LA BOMBA

MOTOR?

COSTNS DEL MOTOR (CH),

ﬁp='.3}+.24!LN(GPH)-.O!!LN(GPM)”2

BHP=GPME ¢ ¥H/ 2470008 ‘)ip

FS = GPM[H

CB=EXP (8, 3-, LLN(FS) +, 05 (LN (F5)"2)
TIPO DE BOMBA

1750 RPM V.
3550 RPM V,
ETAPA 1750 RPM H.
4., UNA ETAPA 3550 RPM H,
5. DOS ETAPAS 3550 RPM H,
6. MULTIETAPAS 3550 RPM H.

1. UNA
2. UNA
J. UNA

ETAPA
ETAPA

(VER TABLA 2}

MATERIAL FM
1. HIERRO FUNDIDO 1.00
2, ACERO FUNDIDD 1.35
3. AC. INOX. (304,318) 2.00
4, NIQUEL 3.50
3. MONEL 3.30
6., TITANIO Q.70
7. HASTELLOY C 2,95
8. BRONCE 1.90

CP =CB 8 FT ¢ FN

MOTOR TIPO: TOTALMENTE CERRADOD

LIMITES (HP)
1. 3600 RPM 1 -7.5
2, 3400 RPM 7.5 - 250
Z. 3600 RPH 250 -~ S00
4, 1E00 RFM 1 - 7.5
5. 1B00 RPM 7.5 -~ 250
&, 1200 RFM 1 - 7.5
7. 1200 RPM 7.5 - 350
¢

YER TABLA ).

FIGURA 3.8

CALDOR 1,

SUBRUTINA COSF1J
DE LA TUBERIA,

fEYALUACION DE LOS COSTOS
BOMBA, MOTOR Y CAMBIADOR DE
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CAMBIADOR!

COSTO BASE (CBC). CBC=(8, 5=, JILN(A) +, 04 (LN(A) } "2)

COSTO FOR TIPD DE CAMBIADOR. T1PO DE CAMBIADOR
1. CABEIAL FLOTANTE

2. CABEZAL FI1J0

3. KETTLE

4, CON TUBDS EN "U*

(VER TABLA 4).

FACTOR DE COSTO PARA PRESION PRESION DE DISENOD

DE D1SENO.
1. ~ bB9473  (N/MA2)Y
2. 489473 -~ 206B418 (N/N2)
3. 2058418 ~ 4136838 (N/M"2)
4. 4136838 - 6208257 (N/MN~2)
(VER TABLA 5).

FACTOR DE COSTD DEL. MATERIAL MATERIAL

DE CONSTRUCCION.
1. ACERD AL CARBON

"2, ACERQ INOXIDABLE 3ié&
3. ACERO INOXIDABLE 304
4. ACERD INOXIDABLE 347
5. NICQUEL 200

&, MONEL 400

7. TITANIOQ

8. HASTELLDY

(VER TABLA 6&).

COSTO DEL CAMBIADOR (CH), CE =CB £t FD ¢t FP T FI

FIGURA 3.8 SUBRUTINA COSFIJ (EVALUACION DE DE LOS COSTOS

DE LA TUBERIA, BOMBA, MOTOR Y CAMBIADOR DE
CALOR ) (CONTINUACION) ,
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I111.2 METODOS DE OPTIMIZACION.

La mayorta de los problemas en el disehr, de plantas y en
los procesos industriales, pueden ser optimizados, asl como
tambien cualquier problema relacionado con ta escala de
produccidn. iLa optimizacion consiste en determinar el valor

mdximc o minimo de una funcidn, llamada "funcidén objetivo” .
for ejemplo, si se desea encontrar ] costo miﬁimo de

una tuberfa, la funcién objetivo deberd considerart

1} La wvarifacidn de los costos con respocto al
didmetro de tuberfa o instalacidn de la misma

(COSTOS F1J08).
2) La variacidn de los costos de la energfa
eléctrica consumida al bombear el flujo
{COSTOS DE OPERACION).
La funcidn objetivo serés

FUNCION OBJETIVO = COSTOS FI1JOS + COSTOS DE OPERACION

Y, @1 valor minimo de esta funcidn objetivo es el
didmetro dptimo, el cual puede ser representado graficamente

par la FIGURA 3.9,
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M
l : QOSTOS FLJOS
E e
8 :
» / ! osos bE
% . ) OPERACION
= {orwEmo oPrRO™ ! i
w | f

DIANETRY DE TUBEPIA

FIGURA 3,9 DETERMINACION DEL DIAMETRC OPTIMO,

Sin embargo, (a funcidn objetive puede tener diferentes

caracterfsticas:

1) Ne acuerdo al pimero de variablest

A) Funcidn Objetivo con una varlable independiente
(UNIVARIABLE) .

B} Funcidn Objetivo con dos o mas variables
independientes (MULTIVARIABLE)

2) De acuerdo a los enponentos:

A) Funcion Objetivo con todos los exponentes igual
a uno (LINEAL).

B) Funcidn Dbjetivo con erponentes diferentes
de uno (NO LINEAL),
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3} De acuerdo al nimero de mdximos o mfnimos:

AY Funcidén Objetivo con un solo maximo & un solo
minimo (UNIMODAL).

B) Funcidn Objetivo con mds de un méximo o mfnimo
(BIMODAL) .
4) De acuerdo a limitaciones del problemat
A Funcidn Objetivo con limitaciones (RESTRINGIDA).
R} Funcidn Ob jetivo sin limiticiones ¢(NO
RESTRINGIDA) .
51 De acuerdo al tipo de funcidnt

A} Cuando la funcidn es continua en culaquier
punto "X" (CONTINUA)Y.

Y (X

///,«—\
o

7

FIGURA 3.10 FUNCION CONTINUA,
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ESTA TEStS No gy

B) Cuando en la funcidn euiss:'l!lnna B«Escnntinygunrf'cﬁ

(DISCONTINUA) .

C) Cuando la funcidn es valida solo para un cierto
nimero de valores (DISCRETA),

0 I S :

ol /SN

*o X

FIGURA 3.f1 FUNCION DISCONTINUA,.

Y (X)

—_— e et e e -
e e e e it e e -
— e — L o

il U
b e = — e~ o e

X

FIGURA J.12 FUNCION DISCRETA.
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Evisten muchas estrategias para encontrar el valor
dptimo de una funcidn, de una manera radpida y eficiente,
estas estrategias evitan utilizar procedimientos matemdticos
muy sofisticados, convirtigndolos en simples aplicaciones

matemdticas.

Estas estrategias, tambidn conocidas como métodos de

optimizacidn, pueden ser clacificadas de la siguiente maneras

1) METODDS ANALITICOS.- Estos metodos utilizan las
tecnicas clasicas de cdlculo diferencial . Para
la aplicacidn de estos metodos anallticos, el
problema a optimizar debe ser descrito en
términos matemdticos, y la funcidn objetivo
debe ser continua,

Para problemas muy largos y altamente no
lineales, los resultados ohtenidos con estos

matodes son poco confiables.

2) METODOS NUMERICDS.- Estos son los métodos mds
utilizados para la optimizacidn de problemas
practicos, esto es debido a que la funcidn
‘objetivo no estd limitada a ser una funcidn
continua, sino  que tambien puede ser
discontinua,

Estos métodos usan la informacidn del resultado
anterior para generar nuevos valores, los
cuales se acercan iterativamente al punto

optimo del problema.
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3) METODOS GRAFICOS.- Estos métodos consisten en
graficar los resultados arrojades por la
funcidn objetivo, vy por simple inspeccidn se
determina el punto éptimo. Una de las ventajas
de este mdtodo es la de revelar si el problema
tiene solucien 4 no.

Estos mdtodos estan restringidos al uso de uno

o dos variables independientes.

111.3 SELECCION DEL METODO DE OPTIMIZACION,

Analizando las caracteristicas de los métodos de
cptimizacidn descritos en la clasificacidn anterior, se puede
cbsarvar que los médtodos numericos son los indicados para
optimizar nuestro problema (optimizacidn de gistemas de
calentamiento d enfriamiento a rdgimen no permanente), ya que
fa funcién objetivo no puede ser expresada analiticamente
debida al gran numero de ecuwaciones que intervienan en el
disefto del cambiador de calor y a la discontinuidad de la
misma al seleccionar el didmetro de tuberfa y el ndmero de

pasos por tubos en cada evaluacidn,.

La secuencia principal de los metodos numericos
univarfables o multivariables, es basicamente la misma, y se

puede dividir en & pasos principales.
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1. Seleccionpar el punto base,
2. Evaluar la funcidn objetivo en el punto base.

3. Con base en algun métode numerico, localizar el
siguiente punto.

4. Evaluar la funcidn objetivo en el punto localizado.

S, Comparar el valeor de la funcidn objetivao, con el del
punto base.

6. 51 el segundo punto es mejor, cambiar el punto base a
ese punto y contipuar con la exploracién, en caso
contrario se continuard la exploracidn modificando,
ya sea la direccién o el tamafio de paso, hasta que
este tamafip de paso sea el minimo aceptado (funcién
error},

La diferencia basica de cada método numerico se

encuentra en el punto 3 debido a que cada uno proporcicona

un diferante modelo de busqueda,

Los metodos numericos multivariables (que es @l caso del

problema a resolvar) se clasifican ent

1., METODOS DE BUSEBUEDA DIRECTA
A)BUSGUEDA UNIVARIANTE.
B)BUSGQUEDA MODELO (SIMPLEX),
C)METODOS DE ACELERACION.

2, METODDS DE GRADIENTES.

Los matpdos de busqueda directa requieren solamente la
evaluacidn de la funcidn objetivo, mientras gque los métodos
de gradientes requieren la evaluacidn tanto de la funcidn
objetivo como de la primera derivada, por esta razén, la
seleccidn del método se hard en basg a los métodos de

busqueda directa.
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El metodo de HOOKE & JEEVES es un método de aceleracidn
ten distancial, dentro de los métodos de busqueda directa,
pste metodo presenta ventajas en rapidez con respecto el
método de busqueda univarjable y al método de busqueda modelo
(simpler), Eata rapidez es debido a que la distancia es
acelerada cuando la exploracidn se encuentra en direccion al
dptimo, mientras que los otros metodos siempre incrementan su
distancia el misme tamsfMNo, en el incisoc Il1.4 se hard una

descripoidn de ecte método.

I11.5 DESCRIPCION DEL METODO DE DPTIMIZACION.
(HOOKE % JEEVES).

Este mdtodo se basa en la exploracidn local de cada uno
de Jos puntos localizados al ser mavideo el punto base, 1a
exploracidn se realiza incrementando o decrementando una
distanc{a "§" (tamaPMo de paso) cada una dr las wvariables
independientes (VI), asto es, una ve:r elegido el punto base
Xa, se incrementa o decrementa "e” a la primera VI
evaluandose 1a funcidn objetivo (FO), s compars el
resultado con el anterior y se toma el mejor valor come punto

de partida para la euploracidn de la siguiente VI,

Esta operacidn se repite para todas las VI de la FO, e}
fipal de Ja evaluacion de todas las VI arrojard el mejor

punto de esa exploracidn  (X2),

8i el punto X2 mejora con respecto al punto de la
exploracidn antertior (X1, tal inicio siempre serd el punto

base {(X0)), el punto X! sg proyectard con respecto al punto

83



final de 1la exploracidn actual (X2), cbteniendose asi el
punto proyectado X,
X = 2%X2 - X1{
La exploracidn local del punte vy su proyeccidn eon
respecto al punto anterior, constituyen wuna etapa. En la
FIGURA (3.13) se representa el desarrollo de upa etapa para

una funpcidn de 2 variables independientes.

X2 « VALOR UPTIMO
X

~

X' le

~
~

FIGURA 3.13 REPRESENTACION DE UNA ETAPA PARR UNA
FUNCION DE 2 VARIABLES INDEPENDIENTES,

A partir del punto X0 se inicia la wuxploracidn en
direccidn a la primera VI (X1');, como se puede ver la funcidn
mejora, dando lugar al punto X’,ahora se toma este como punto
de partida explorando la segunda direccidn (X2*'), con lo que
se obtiene el punto fipal de la exploracién X2. GSobre este
punto (X2) se proyecta el punto final de la exploracién de la

etapa anterior X1, obtenicndose as{, el punte proyectado X.
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Cuando el puntp final de la exploracién coipcide con el
punto bage (X1), 1la longitud de expleoracion se reduce, vy se

comienza un nuevo ciclao.

Esta secuencia de busqueda se deberd sequir hasta llegar

a la presicidn deseada.

A continuacidn se presenta en forma muy general un
diagrama de flujo del metodo de HOOKE & JEEVES {eéste se vera
con mas detalla en la adaptacidn del miemo a la metodologfa

de cdlcule propuesta en el inciso 111.1),

O

ELECCION DEL PUNTO BASE
LONGITUD INICIAL
EVALUACION DE LA F.O,

{ COMIENZO DEL CICLO J‘A
[ "EOMIENZIO DE UNA ETAPA ]
l EXPLORACION ALREDEDOR DISMINUCION DE LA
DEL_PTD. BASE LONGITUD DE EXPLORACION
DETERMINACION DEL PTO, 4
FINAL DE LA EXPLORACION, no
EL PTD, FINAL COINCIDE |_ 4. s§ PRUERA DE
CON EL PYO. BASE ? PRECISION 7
1.2 { st
| MOVIMIENTO )
EVALUACION DE LA F.O. ]
EL PTO. PROYECTADO ES o TORR COMD PIO. BASE EL PIO.
MEJOR QUE EL PTO. FINAL PROVECIALD
NE LA EXPLORACION 7
A
TOMAR COMO PTO, BASE EL
F10._PROYECTADD /I,\-\‘

FIGURA 3.14 DIAGRAMA DE FLUJO DEL METODO DE
HOOKE & JEEVES,
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II1.5 ADAPTACION DEL METODO DE OPTIMIZACION A LA METODOLODGIA
DE CALCULO.

Las variables i{ndependientes de la {uncidn objetivo

fueron seleccionadas de acuerdo al grado de importancia en la

evajuacidn de log sistemas a régimen no permanente.

Haciendo un estudio preeliminar se encontrd que las

variables que mds afectan a este tipo de sistemas son trest
1) FLUJO RECIRCULADC DEL FLUIDD DE PROCESD (Wp).

2) NUMERD DE PAS0OS POR TUPOS EN EL.  CAMBIADOR DE
CALOR (NP) .,

3) DIAMETRO DE LA TUBERIA (Dtub).

€} #lujo recirculado del fluftdo de procesoc @s una
variable muy importante para la determinacidn del! 4rea de
transferencia de calor (debido a dque interviene directamente
en las costos fijos del sistema), este valor esta restringido
a 1,25 veces el flujo minimo a recircular, por 1o que
siempre se iniclard con este valer y se incrementard de

acuerdo al tamafo de paso seleccionado,
Wp = 1.25 ¢ Wp minimo

Por otro lado, el Area de transferencia de calor también
deberd cumplir con la restriccidn de cafda de presiodn mérima
permisible en tuboe, @ésta serd contrplada por el ndmero de

pasos por tubos en el cambiador, el cual tendrad valores de 1,
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2, 4 y & {valores mayores de MNP traen como consecuencia

cafdas de presién muy elevadas),
1 {= NP (= §

El didmetro de tuberla es una variable importante para
la seleccidn de la bomba y e] motor, esto es debido a que
diimetros pequefos provocan altas cafdas de prezidn en la
tuberta y por lo tanto se requiere gran potencia, y didmetros
grandes propician caldas de presidn peqguefas por 1o que se

requisre poca potencia.

La adaptacién del mdtodo de HDOKE & JEEVES a la
metodologla de cdlculo, consiste en fijar los limites de la
funcidn cobjetivo en base a las restriccliones de cada variable

independiente, estas restricciones son las siguientest

1) Wp .- Valor minimo 1.25 & Ws minimo
Valor maximo determinado por al dptimo.

2) NP .~ Valor minimo

-

Valor Maximo -]
3y Dtub .- Valor minimo [ (152,0 mm)
Valor maximo 16  (4046.4 mm)

Los valores de Dtub serdn alimentados de acuerdo a la
velacidad recomendada.,

La secuencia general del método de optimizacién y un
@jemplo esquemdtico considerando estas restricciones se
presentan en el siguiente inciso.
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I111.4 SECUENCIA GENERAL DE LA METODOLOGBIA DE CALCULO.

Debide a la rapidez que representa utilizar un método de
optimizacidn para encontrar el valor dptimo de una funcidn
objetivo, se elabord un programa de computadora, para que
realice los calculos repetitivos requeridos en la evaluacién

de cada sistema.

La FIGURA 3.15 representa la blsqueda dgl punto dptimo
de una funcidn objetivo bajo tres VI (Wp,NP,Dtub), en una

regién donde las restricciones son!

Wp >= 300,000 Kg/Hr
1¢= NP (= 4

152.4 <= Dtub <= I04.8 mm

Suponiendo un punto base X0 (Wp=100, NP=1, Dtub=152,4),
y un tamato de paso LE=100 , se inicia la busqueda en el
punto Xi1® (200,1,152,4), en el que se observa una mejorfa, se
parte de este punto con direccidn X2* (200,2,1%52,.4),
mejorando la funcidn, con base al punte X2', se explora 1la
dltima direccien X3’ (200,2,203,2), resultando éste el

mejor valor de la exploracidn.
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Yi$)

FIGURA 3.15

\ "L-— PUNTO BASE
x| (200,1,6}
X} (200, 2,6)

V4

x5 (200,2,8)

¥, (300,2,10)

X (400,2,10)
X5 (400, 4,101

Xy (400,1,12)

wp

QPTIMO.
&9

HP |
NPr2
NP4

NPx|
NPs2
NPra

NP 2}

NP2
NP4

NP el
NPr2
WPs4

PAKE:- R

DT 8in

0T« 10in

0T212In

REPRESENTACION DE LA BUSQUEDA DEL PUNTQ



La proyeccidn de este punto se realiza de 1a gsiguiente

manerai

WpiX1) = 2 ¢ Wp(X3’) = Wp(X0)

Wp(X1) = 2 3 200 = 100 = 300

NP(X1) = 2 3 NP(XZ') = NP(XQ)

NP(X1) = 222 -1 =2 (DEBIDO A QUE NO EXISTE NP=3 SE TOMA
NP=22)

Dtub(X1) = 2 & Dtub(X3*) - Dtub(X0)

Dtub(X{) = 2 ¥ 203.2 = 152.4 = 254.0

Por lo que X! = (300,2,254.0), iniciando as{ 1la

siguiente exploracion.

El matodo de optimizacidn fué adaptade a las
limitaciones de la +funcidn objetivo, esto es, las
restricciones de cada variable independiente fueron
consideradas en el algoritmo, de modo gque los resultados
arrcjadas por el programa serdn los valores reales de cada

sistema.

El diagrama de flujo de la secuencla general considera

las siguientes rastricciones?

Wp 5= Wp & 1.25
J <= NP ¢= &

Dtub = teodos los didmetros comerciales

La secuencla general de cdlculo se muestra en la FIGURA

T 16,
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DATOS DE ENTRADA.
SELECCION DEL FUNTO BASE,
LONGITUD DE EXPLORACION.
ERROR.
GOSUB METCAL.
~Pp0o t=1 TO 3
X1(D=X(1)
X0 =X (1)
EXT 1

1=COSTOT
f
{ 7.7 X0=PUNTO BASE
b

K=l

'6._EXPLORACIDN ALREDEDOR
-~ DEL PUNTO BASE,

L4 DO 1=1 TO 2

X EX(I)+LE

605UB METCAL

1
cosToT<1-2 i3
| st L

1

3

FIGURA 3,15 SECUENCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION
DE LOS SISTEMAS A REGIMEN NO PERMANENTE.

FIGURA X.3

WP, NP, Dtub

LE

ERR

SUBRUTINA METODOLOGIA CALCULOD
ALMACENAMIENTO DE LOS VALORES
DE LAS VI A LAS VARIABLES X1,

X0

RESULTADO DE LA METCAL

INICIO DE LA ETAPA

INCREMENTO DE LA 1 VI

L0S COSTAS TOTALES SON MENORES

OUE L.0S COSTOS ANTERIORES (2)7?
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i ’ ]
{1 z=cosTOT

. |
[ET* Y(1)=X(1)=24LE
g GOSUB 1ETCAL
cosTOTC2
jge)
X1 =X (1) +LE
<E/T NEXT 1
" FINAL DE LA EXPLORACION
~p b0 1=1 TO 3
X2¢1r=%41)
NEXT 1

%2 ES EL PUNTO FINAL DE LA
EXPLORACION,

8 -po1=1T03

1>
’ o
X2(1)<3X0(1) ——{7
/

v

PROYECCION DEL PUNTO X}

-p D0 t=1 TO 3
XD =28X2¢T1-X14{ 1)
NEXT 1

GOSUB METCAL
costoT+?
!

=
v s

LOS COSTOS DISMINUYEN
LA FUNCION MEJORA.

DISMINUCION DEL TAMANO DE PASO

SE DEJA LA VI CON SU VALOR
ORIGINAL

ALMACENAMIENTO DE LAS VI DE LA

EXPLORACION EN LA VARIABLE X2

X2 ES DIFERENTE A XO
COMPARACION CON LA VI ANTERIOR

(CONTINUACION) .

FIGURA 3.14& SECUENCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION
DE 1.0S SISTEMAS A REGIMEN NO PERMANENTE,

92



[ s e e

|
|

P 1=cosTOT ;

I po 1=y TO T ALMACEMAMIENTO DE LAS VI A LAS

XD =X2¢( VARTABLES ¥X1,Y¥0 (NUEVO PUNTO
XO(1)=X(T) BASE)
——NEXT I
K=K+1
—e
6

57> L0S COSTOS AUMENTAN
LA FUNCION NO MEJORA.

~—PDpo I1=t TO 3 INICID DE DEL CICLO

’ X41)=X2(1)
X1{1=x2(1)
X0(I=%X2(1)

NEXT 1

COMIENZA UN NUEVO CIcLa

_3_

NEXT I g

PRUEFA DE PRESICION |

[
PRES>=EHROR“§£ﬁ9 LA PRESICION E£S MAYOR 0 IGUAL

no Al. ERROR?
DISMINUIR LA LONGITUD DE
EXPLORACION,

LESLE/1O LA LONGITUD DE EXPLORACION SE
DISMINUYE A LA DECIMA PARTE

—pD0 1=} 7O 3
X1(3Y=X (1)

eNEXT 1
L g
K3
v

FIBURA I. 16 SECUEﬁCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION
DE LOS SISTEMAS A REGIMEN NO PERMANEMTE,
(CONTIMNUACIOMN) .
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"9~ DATOS OPTIMOS

00 I=1 TO 3

X41)=X2¢1)

i costorsz
NEXT I

COSTO OPTIMO
c£asTar

FiGURA 3.1& SECUENCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION
DE LOS SISTEMAS A REGIMEN NO PERMANENTE.
(CONTINUACION) .
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AFT
ATCD
ATCR

afpt

BHP
Cp

Cpp

Cs

De

di

dmed
DTUB
DCOM

do

hi

ho

km

NOMENCLATURA DEL CAPITULO 111

Area de transferencia de calor,

Area de flujo por tubos,

Area de transferencia de

Area de transferencia de

Area de flujo del tubo,

Constante,

Brake horse pawer,

Calor especffico del flufdo caliente,

Calor espectfico del flufdo caliente,

Calor especffico del flufdo frio,

Didamtro equivalente para transferencia

de calor y cafda de presidn,

Didmetro interno del tubo,

Didmetro medio

Di dmetro de la

logarftmico,

tuberfa,

Didmetro comercial de la tuberfa,

Diametro externo,

Factor de
Cabeza total,

Coeficiente de
por el lado de

Coeficiente de
por el lado de

Conductividad

friccidn,

transferencia de calor
loe tubos,

trancferencia de calor
la envolvente,

térmica,

95

Mn2

M~2

calor disponible, M~2

calor reguerida, M~2

M~2
-1
Hr
HP
J/Kg°C

J1/Kq C
J/Kg°¢

mm

mm

mm

mm

mm

mm
ADIMENSTONAL

M
WsM~2°C

WrMARC

W/Mn2 /M




LY
LTMC

LTR

NP
NT
pT
o

Otot

Rd

sL

T1,T2

To

T2

T$,72

t1,t2

UPON
ut,u2

VEFS

t.ongi tud de tubn,
Longitud de tubos maxima comercial,
Longitud de tubns reguerida,

Lote a enfriar o calentar,

Ndmero de pasecs por tubos

Ndmero de tubos

Pasa en los tubos,

Carga térmica en el intervalo "“i{",
Carga termica total,

Grupa adimensicnal

Factor de obstruccion total,

Brupo adimensional

Pendiente de la eurva de enfriamienta,

Temperatura inicial ¥ final del! flutfdo

caliente,

Temperatura de! flufdo caliente afadido

continuamente al lote,

Temperatura del flufdo de praoceso en
cualgquier tnstante,

Temperatura de entrada y salida del

flufdo caliente.

Temperatura inicifal v final del fiuido

frio respectivamente,

Coeficiente global de transterencia
de caior,

Coeficiente global ponderado,

Coeficiente glabal de transferencia
de calor de entrada y salida rezpect.

Velocidad del! fjufdo en tubos,

Yelocidad del flufdo de serviclo

6

Kg

mm

M~2 e

“C/Hr

w/M~2 e

w/M~2

w2 e
M/S
Ms



VTM Velocidad de tubos mdxima, M/S

Wp Fluido de proceco, Kg/Hr
We Flufico de servicio, Kg/Hr
X Espesor del tubo, mm
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CAPITULD IV
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X
m
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EJENRL

0BJETIVO?
Se desea hacer un estudio para encontrar 1 sasistema
optimo para el enfriamiento de metil terbuti) eter (MTBE)

obtenido como producto final en una planta de proceso.

ALCANCE.

Este proceso tiene como funciédn obtener HTBE con una
pureza mfnima del 94 % en peso por medio de una reaccisdn
selectiva del metanol con el isobuteno contenido en la mezcla

de alimentacidn Butanos - Butenhos.

DESCRIPCION DEL PROCESO.

La corrjente de Butanos - Butenes se une con la
corriente de Metanol para producir MTBE en el sistema de
reaccidn. Una vez gue se lleva a cabo la reaccidn, se separa
el MTBE mediante una operacidn de destilacitn, v sale de la

planta como producto.
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Este producto final del proceso se obtiene a 94 C el
cual requiere ser enfriade a 49 C, para su almacenamiento vy

distribucion (FIGURA 4.1).

Se requiere una produccion de & Lotes por dia, la
planta opera 300 dias al ato, la politica de la companfa
requiere que ésta inversidn sea pagada en tres ahos tn), el
impugsto scbre la renta es del 42 % , la relaciédn de
depreciacidn como fraccidn decimal del capital gastado es de
0,04 ys la relacidn de gasto, expresada como fraccidn
decimal del capital gastado (cubre sequros, mantenimiento,

impuestos) es de 0.05 .

Para la evaluacidn econpmica correcta en estos sistemas,
se deben considerar puntos importantes tales como la
capitalizacién en la depreciacidn, ast como los factores que
influyen directamente en los costos de mantenimiento, seguros
e impuestos (inflacidn, paridad del peso frente al dolar,
avance de]l sexenio etec.) . Debido a que el objetive de este
trabajo es e}l de seleccionar cual es el sistema optimo (el de
menor costo) considerando los mismos equipos pero dimensiones
di ferentes, no se tomaron en cuenta los puntos arriba
citados, y los equipos se evaluaron a partir de correlaciones

que arrojan resultados aceptables.
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TN J
AL CONDENSADOR
REACTOR
r“*v TORRE OF
DESTILAGION
CAMBIADOR
DE CALOR
CAMBIADOR SISTEMA DE
DE GALOR ENFRIAMIEN-
=)
AE. s
-
BUTANOS REHERVIDOR
BUTENOS A.C
METANOL
DE L.B.

FIGURA 4.1

MTBE
A L.B,

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO PARA LA OBTENCION DE MTBE.




OBTENCION DE BE
ENTRADA DE_DATGS

DATOS DE_PROCESO:

ENVOLVENTE (AGUA) TUBQS (MTRE)
ENTRADA sALIDA ENTRADA  GALIDA

TEMPERATURA  (T) 30.0 43,0 24,0 80.0
DENSIDAD (Kg/M~3} 1000,0 1000.0 £80.0 713.0
CAP,CAL, {(J/Kg°C} 4186.0 4185,0 23461.0 2177.0
CON. TERM. (W/M~2°C/M) 0.541 0.571 0.0755  0,0854
VISCOSIDAD (N 8/M~2) 0.00064 0,00092 0,00018 0,00028
FACTOR ENSUCIAMIENTO (MA2°C/W) 0.00053 0,00035
TIEMPO DE PROCESO. 1 HORA
LOTE. 104918 Kg

DATOS DE DISENOt

CRITERIOS DE DISENO!
VELOCIDAD MAXIMA POR TUBOS, CALCULADA EN LA SECUENCIA,
VELOCIDAD MAXIMA POR ENVOLVENTE, (M/8) 0,91
DP MAXIMA POR TUBOS. (N/M~2)  6B947
DP MAXIMA POR ENVOLVENTE, (N/M~2)  6B947
DIAMETRO DE ENVOLVENTE MAXIMD. (MM) 1524
NP MAXIMD POR TUBODS, &

PARAMETROS PREEL. TMINARES!

NP POR TUBOS. 4
DIAMETRO DE TURO. (mm) 19.035
DIAMETRO ECUIVALENTE, (mm) 3, 87
PASO mm) 25.4
ARPERLN CUADRADM,
AS {mm) 59832
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TE2-TST 94-30
LN [TRI-TSL LN . TSa-30 -1
DB mm——— PR= emmeieemeee— oz ~], {784 HPF
6 t

Intervalo de tiempo:

2] 1
INT B me—remcameman INT = mommma= = 0,2 Hr.
S

No. intervalos
Temperatura de proceso despuds de 0,2 Hrd

~b¥INT
TPZ = {(TP1-TSI) e +TS}

(~1.1784) (0. 2)

TP2 = (94-30) ¢ + 30 = 81.3 °C
-1
8L = ~b¥(TP2 -T81) SL = (-1,17846) (81.3-30} =40,8 Mr ‘.
Carga tfrmica en el mismo jntervalol
tQ
Qi = SLsMeCpP Qi=58,98¥104218¥2269 = {,4 X 10 J/Hr

-1

0 (Hr) TRP2 (°Cy St (Hr"C) Qi t3/Hr)
0.2 eL.3 460.5 1. 40E50

0.4 70.% 47,46 1. 13E10

0.6 62,0 37.7 8., 99E09

0.8 55,3 29.8 7.1C0EQ9

1.0 506.0 23.5 58, 61E09

CARGA TERMICA TOTAL 4.74E10
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Fluio minimo a recircular:

TP1-TS1
Mstn |TPP?-TSt
Wp M nE—m— e m e e T
<]

[94-30"
(lmqu@)LNLSwjﬂ

Wp min = = 122035 Kg/Hr

1 Hr

Flujo a recirculart
Es rrcomendable iniciar con una relacidn de
recirculacidn pequafa (1,25 el minimnl,

Wp = Wp mingt,.25 Wp = 122035%1, 25=152544

(ABO+713)
prom = ——~——---- = £96,5 Kg/M*3
2
77 77
VTIM = cme=e YTM = woome= = 2,90 M/S
lep prom, j&?b.ﬁ

[TP2-T81 94-30
LN ITP1-TS! LN |EG=30 -1

b = —==mo—m—meon b ® w=emormmmme—= = =}, 1786 Hr
5] 1

Intrvalao de tiempot
a 1

L INT 2 =ww=r= = 0,2 Hr,
5 5
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Temperatura de procean despuds de 0,2 Hrt

by
TP2 = (TP1=TS1) =& +TS1
(~1.1786) (Q, 2} o
TP2 = (94-30) e + 30 = 81,3 c
St = -b¥(TP2 -TS1) Sl = (-1,1786) (B1,3-30) = 60.5 Hr °C
Carga térmica =n el mismo intervalot
0f = SLEMICpP 0{=50,5¢1049188226% = [.4E10C J/Hr

Flujo mfnimo de serviciot

(3. 89606 W)

0i 1,410
Wg B ~ce—mscnc——— Wg ¥ —-——wemena = 238892 Kg/Hr
CsP (TS52-751) 4186 (34-303

Wp 152544

AT o e e AFTE e mmm e = 0,021 M2
UTHMY &!3600 2.91696.5£34600

NUMERG DE TURQS

AFTINP (0,021 (4)
N NT = mmmmmemmee = 43
afpt 0.,000195

Correlacidn para calcular el didmetro de
arreglo de tubns cuadrada (PT=CUADRADO).

. ——s
NT l

PS = PT$ |--—— + 25,4 DS = 25, 4f l—moen

0.75 Jo.7s

POTL = DS - 25.4 PATL = 635-25. 4
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envolvente con

+ 25,4 = 435 mm.



Se concsidera velocidad ma&xima por envolvente 0.91 M/S con el
fin de evitar erosidn en el material,

Area gruesa de ventana (suponer cut=0,3831t

D§~2 -1 S —
SHBE ===~ ( COS {1-2CUT)-{}-2CUT) J?;(1~2CU7)“2 )
4
63572 —
SWEz—-———m (COS  (1-2(0,38))~(1-2(0,38) il-(i*?(O.SB))“Z }

4 {

SWB=0,1194 M2

Area de ventana ocupada por tubost

SWT e (1-Fe) T1 do~2.

1 -1 -1
Fc=-:f-( T +2DS(CUTAYSEN(COS (DS(CUTA)Y)=-2C08 (DS (EUTAI))
0

1=-2CU7
Ys CUTA 3 —mec———-
DoTL
1-2¢0.38)
CUTAR - —ms e mem = 0.00039
609

1 -\
Fesoem= (77 $2(653) {0, 00039)SEN(COS  ({653) (0,00039))) -~
1t

-1
2C08 ({653} {0,00039)) = 0.3144
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434
AT e mmem=(1-0.3]44) 771 (19,05)°2 = 0,0423 M~2,
R

Aresa de ventanat
6W = SWB - SWT SW = 0,1194 -~ 0,0423 =0,771 M~2

Velocidad en envolventet

Vs 238892

VBt ——— yg= = 0.9 M/8
SUs ¢ 13600 (0. 0771) (1000} (3400)

El roeficiente individual de transferencia de calor del
flufdo de servicio serd calculade adelante.

Primer intervalo de tiempo = 0.2 Hr (12 pin.).

Los valores siguientes ya han sidn calculados anteriormente!

b = =1,1786 Hr

int = 0.2 Hr

T2 = 81.3 °C

ef = 1,4EL0 J/Hr

Evaluacidn de temperatura de salida del flufdo de proceso
en este primer intervalot

i 1.4E10 a
TPI = TP2 = mmmm——e- TP3381,3 =eemmme—mee———— = 30,3 C
vPCpP 152544 (2269)

interpntando Cp a TP3=30.3 °C
Cp = 2137
¥y CpP = 2203
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recaleul anr

con?

CpP = 2203
CpP = 2200

TF3
TP3

3

TP3 (con CpP) y compararlat

Evaluar propiedades ftsicas en los cuatro extremos,

81.3°C

44°C

.3

30vC

FIGURA 4,2

TEMPERATURAS EM LOS EXTREMNOS DEL CAMBIADOR
DE CALNR EN EL PRIMER INTRRVALD DE TIEMPO,

LADO TUBRDS (MTBE),

TEMPERATLIRA ENTRADA (TP2=81.3T)

<p 2307
£89.5

kp Q, 0783
Q. 00021

LADO ENVOLVENTE

TEMPERATURA
Cs

ks

(AGLIA) ,

ENTRADA (T51=30'C)
4186
1000
0,541
0. 00044

SALIDA (TP3=39.3°C)
2132
721
0.08781
0. 00030

SALTIDA (TS82=44°C)
4184
tooo
0.57114
0.006092



EVALLACTION DE LOS COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA
DE CALOR

LADD TUBOS ( MTBE ),

REGIMEN LAMINAR, EC. 2.62
REGIMEN TRANSICION. EC. 2.65
REBIMEN TURBULENTO. EC. 2.4&8

LADD ENVOLVENTE (AGUA).

NRe de 2000 hasta 1000000 EC, 2.70
LAND TURDS:
TP2 = 81.3 °C
ditvTME @, 15,7512, 9£689.5
NRe NRe = 150483
Ve 10000, 60021
cpx Ao 210710, 00021
[ NPr=———mmm e = 6,18
¥p 0.0783

hi=0, 027 NRe NPr —
di

0.8 1/3 0.0783¢1000
hi=0,0278(1504R%) t4.1R) s mm————— = 341S.6  W/M~28°C
15.7%

NRe = 11047%
NPr = 7.27

hi = 31350,7
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t.ADD ENVOLVENTE ¢

24.1350.91431000

151 = 30°C
Desvss ¢,
NRe=—-- NR
Cpx
NPre—==woe— NPr=
ks
ke 0.55 173
ho = 0,368 ~-=~ NRe NP¢
De
0. 54191000 0.55
ho =2 0,368 =—w=cwa—a (34459) (3
2Z.14
152 = 44°C

NRe = 2379%
NPr = 6£.79

ha = 4121.9

COEFICIENTE GLORAL EN

Uoi
1 do 1

——= == 4+ -=— + Rd
hi  di he

COEFICIENTE GLOBAL EN

Un2 =

EL EXTREMO 1

1000%0, 00064

= 34489

418630, 000464
———————————— = 4,94

0,541

173
.94) = 430B.B W/M~2%°C

1

Usl & mm—mmmecoe o = 678

1

34

EL EXTREMO 2

19.05 1

15 15,74 4121

1

{

3150

10%

19.08 1
———— 4 me=—— 4+ O, 0088
15.74 A308

-=-=- 4+ 0.00088

6468



SEGUNDOQ INTERVALD

tiempo = 0.4 Hr (24 min.),

La temperatura de entrada del flufde de servicio (agua)
permanece constante (X0 °‘C).

~bEINT
TP2 = (TP1-TS1) & +TS!

-1.178520,4
TP22(94-30) e +30 = 70,5 °C

-1
8 = 47,8 H °C
0f = 1, 13510 J/Hr

EVALUACION DE LA TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS FLUIDOS
DE BROCESQ Y DE SERVICIO
ot 1.13E10
TPX = TP2 - ~—=—m- TP2 = 70,5 ~ ==—m——w=mam = 38 °C
WpaCpP 15254452269
04 1.13E10
762 = ~mmmmm + 181 TE2 = —mmmmmmmem + 30 = 31,3 °C
WsECsP 238892341684

Recalcilandn Cp, TPI y propiedades ffsicas en 1la misma
forma que el tntervalo anterior, sg encuentran los
coeficientes globales de transferencia de calor.

TP3 = 37.3 °C
Coefiriente global en el extremo § = &73

Coeficiente global en el extremo 2 = &47

Siguiendo la secuencia del csgundo intervalo se obtienen:

~ Temperaturas en cada intervalo, TAELA 4.1
- Propiedades flsicas v coeficientes individuales

en la entrada del flufdo de proceso. TABLA 4.2
~ Propiedades ffsicas y coeficientes individuales

del flufdo de =ervicio TARLA 4.3
- Propiedades ffsicas v coeficientes individoales

en la satida del flufdo de proceso. TAELA 4.4
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INTERVALD TIEMPN (Hr) TP2 (C) 0Of GI/He)  TS2 () TPR (D)
0 0,0 94,0 - - -
1 0.2 80.7 1.4E10 44,0 40.3
2 0.4 70.2 1.13E10 4.0 39.0
3 0.5 51.8  B.79E09  IR.7 6.4
4 0.8 55,2  6,90E09 36,9 75,2
5 1.0 50,0  2,40E09  32.4 43,0
CARBA TERMICA TOTAL (Otot) = 4.31E10

TARLA 4.1 TEMPERATURAS DE ENTRADA Y SALIDA EN CADA INTERVALO.

TP2 81.3 70.3 42,0 5.2 50.0
PROP.F1S.
G: 689,53 697.5 704.0 709.1 713.0
Cp 2307 2242 2227 2196 2177
kp 0.078% 0. 0807 0,0827 0,0842 0.0854
//qp 0.0002¢ 0.00023 0.00025 Q. 00027 0,00028
NRe 150483 137113 128446 122460 118149
NPr 4,18 6,52 6.76 6.92 7.05
hi F415 3324 2249 3270 3201

TABLA 4.2 PROPIEDADES FISICAS Y COEFICIENTES IHDIVIDUALES
DEL FLLUIDO NE PRACESD EN LA ENTRADA DEL EQUIFPO
AL INICIO DE CADA INTERVALQG.
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TSERV, 30,0 44.0 41,3 8.9 37.1 35.6
PROP,FIS,
«a 1000 1000 1000 1000 1000 1000
Cs 4184 4184 4184 4184 4184 4186
ke 0.541 0.571 0.545 0.560 0,55 0,553
//q: 0,0006 0,0009 0.0008 0,0008 0.0007 0,0007
NRe 4458 23971 25417 246899 28198 2931é
NPr 4,94 6. 79 5.42 6,12 5.88 5.69
ho 4308 4121 4149 4178 4200 A218
TABLA 4.3 PROPIEDADES FISICAS Y COEFICIENTES INDIVIDUALES
. PE TRANSFERENCIA DE CALNR DEL FLUIDO DE SERVICIO,
TP3 39.3 37.3 35.7 34.5 33.%
PROP,FIS. ;
@) 72,0 722.5 72%.7 724,86 725,3
Cp 2132 2123 2117 2112 2108
kp 0.087R 0. 0BR2 0.0885 0.0888 0.0891
//qp 0. 00030 0.00031 0.0003% 0.00032 Q. 00032
NRe 110473 109148 108140 107368 106773
MPr 7.27 7.31 7,33 7.36 7.37
hi 3130 X139 3133 I128 3122
t
TARLA 4.4 PROPIEDADES FISICAS Y COEFICIENTES INDIVIDUALES

DEL FLUIND DE PROCESD EN LA SALIDA DEL EQUIPO

AL INICIO DE CADA INTERVALOD,

-
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A partir de los zoeficientes individuales de transferencia de
calor ep  ovaldlan los coeficientes glohsles calcul ando
finalmente el coeficiente global de trancferencia de calor
ponderado (UPON, TABLA 4.S) mediante la siquiente expresidnt

tw1+U2) i
UPON = —=mm—mme —mmmee

Las temperaturas a ]lo !argo del procesao as{ como las cargas
tdrmicas y los coeficientes se muestran en la curva de
enfriamiento mediante las FIGURAS 4.3 vy 4.4,

INTERVALO TIEMPO (Hr,) COEFICIENTES GLOBALES UPON
EXTREMO ¢ ¢ EXTREMO 2

1 0,2 474 448 218

2 ¢, 4 673 667 172

3 0.6 471 6467 136

4 0.8 649 467 106

5 t.0 448 1-1) 38
WPON = --;;;--

TABLA 4.5 COEFICIENTE GLOPAL PONDERADO
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IEMPERATURA { ~C )

Uol=671

-

VoZ=668 UoZ=667

INTERYALD

FIGURA 4.3 CDEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN CADA
INTERVALD (FLUIDO DE PROCESO).
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(°c)

TEMPERATURA

7293.3 °C

T=70.5 °C

T=b5.2 °C

T=39 °C T=50 °C
\-—_l
\w \\\
T=34 °C £33 °C
01=1.4 E 10 M=1.1 E 10 Qi=8.9 £ 10{ Qi=7,1 E 09 Qi=5.6 E£09

TIEMPO (0 )

FIGURA 4,4 CARGA TERMICA EN CADA INTERVALOD
(FLUIDD DE PROCESD).
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Utilizando la wmcuacidn 2,23 ¢

[ TP1-TS17 [ 94-307
L= LN femcmmmm L = LN|==m=m- 21,1631
L TP2-751_J 5020
WSECsP 23889284184
R = —mma—— R = memmecm———— = 2.8901
WPECPP 15254422269

Despejando § de la ecuacidn 2.25 ¢

LaMstpP 1,16315104718k2265
§ B e § = —mmemmcmmmmmmae = 0.2748 (A
OXUsICsP 1%238892¢4184

y resolviendo {R) y (C) para igualar el valor de (A) vy
encontrar el 4rea de tranaferencia de calor requerida (ATCR)

UPON ATCR 670¢36108ATCR
———————— IR‘+! —————— ——m—en 2. 890142+1
WeeCsP 2388924134

KS = @ KS = e (B)

2(k5-1)

g = (C)
KS(R+1+ [RA2¢1 ) — (Rel- [RA2+1 )

2(k5-1)
S =

DT —] s ape———
KH?JWHﬂ+ﬁLB%U"%1)—lZB%lH—ﬁZB%H“mI)

obtenemos ¢
ATCR = 487 M~2

ATCR 357
LT = mmco—e LT = wnmusmmem-w = [7,7 M (S8 FT)
AS NT 0. 059844431
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tomar?

LT = 9,14 M (30 FT)

ATCR 457
recalculari NT = ~—==m= NT 3 =eme————e—— - = 834 TUBOS
ASKLT 0.0598489.14
askNT 0. 0001958834
AFT = —=~—- AFT = —=—emomm—me— = 00,0407 M~2
NP 4
Wp 152544
VEFP = cw=w VEFP & —ecmemceccnecw——e 2 |,5 M/S
AFT 0,040784946834600
b8 = 889 mm
UPON = 348 W/M~2 °C
ATCR = 539 M~2
LT = 9,75 H (32 FN) 0.K.
AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR DISPONIBLE
ATCD = NTSLT#AS ATCD = 836%9,7560,05984 = 488 M~2
% EN AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR
ATCD « ATCR 488 - 539
YA % e t 100 %A= e $100 = -10,45 ¥
ATCD a88
el % A no se encuentra dentro de los !fmites permitidos, por
lo que se recalculan los siguientes parametros a partir de)
ATCR.
LT NT AFT VEFP Ds UPON ATCR ATCD % A
9.1 924 0,045 1.4 240 548 539.5 539.0 ~0.1
CAIDA DE PREEION EN TUROS
Catda de presién a lo largo del haz de tubos !
FRGt~22L TEINP
DPt = ~mem——cmece——eae—
5.22 £108DI1S, 6.
dirups 15,7441, 48496
NRg = —m=—==w=— NRE = ====me=mmanme-= = B1473
AP 100020, 0002
0.125 0.125%
f = 0.0014 4 ——cmeeee 20,0014 + me—cm—m————— = 0,00013

{NRe)~0.32

(81673) 70,32
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Bt & ———eee Bt = —mmmomm = 3389866 Kg/Hr M~2

" 10, 00013) £ (3IIBFBES) 289, 14%421000
DPt = = 27579 N/M"2
(1.B0E0B) 13, 748820, 69565

Cafda de presison en retornos i

4INPEIVP~2 4324%(1,4)°2 4696
DPPr = ~cewmmea—e= DPF = = 19392 N/M~2
5.60.¢2 q Q,56945¢19, 42 00,0929

Calda de presién total en tubos ¢

DPtubos = DPt + DPr DPtubns = 27579 + 19392 = 46971 N/M~2

ta wevaluacidn de la cafda de presidn por la envolvente se
determina mediante el METODO DE BELL (APENDICE 1),

DPenvolvente = 1219467 N/M"2
Este valor oe mayor a DPEmay = 6B947 N/M”2 por lo que se

estima un nuevo valor de espaciamiento entre mamparas "“SB*
(METODDL.OGIA DE CALCULO).

DPenvolvente
B8R = SR (m=m—mm—m—e——=}~0, 333X
DPEmax
121947
SB = 308 mm (==ee==)"0,X333 = 373 mm
48547

Y, se recalculat

!
cuT UPDN ATCR ATCD %A DPtubns DPE !

0.40 543 563 539 -4,5 52448 40411

Encontrando finalmente &1 cambiador de calor reguerido para
las condiciones de proceso dadas.
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Para el cdlculo de la potencia de 1a bomba se asumirdn los
siquientes valorest

it

- Longitud equivalente 60,96 M

= Cabeza estatica diferencial = 3.048 M

FRICCION EN LA TUBERIA {DF)

Para un flujo de 152544 Kg/Hr vy una velocidad de 2 M/8
{TABLA 1), estimar e! diametro de tuberfa.

Wp 152544
AFTUR = AFT = = 00,0308 M2
VELY (, 3500 2.0¢595 £3400
450, 0304
DTUB = |- = 0,1967 M (7.72 in)
T.1418
tomar DTCOM = 203,2 mm (8 i)
VEL = 1,88 M/S
DintIVELS €, 202, 7%1.888696
[ NRR = =——em —————— = 1153997
/Mp 1000%0, 00023
con NRe Y e/d ({(factor de rugosidad para acero
comercial /di Ametro de la tuberfa)
e = 0.0018
d & 20%.4 mm
obtener el factor f¢riccidn.
1 2.5 e/d
o= = =2 OB ( —mmree—ere 4 mmeeee e -1
,4 i Nee  (F 3.7
£ = 0,019
FRLeSVEL"D 0,0191150, 9441 ,6B%2£1000
DF = ——e—me——e———— DF = = 1,034 H
NDintt2gc 202.7419,62
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Perdida de presidén en la linea 1.034 M
Perdida de presien en el cambiador (52462 N/M~2) 7.480 M

Cabeza estatica diferencial 3.048 M

Perdida de presidn total (H) 11.762 M

Estimacidn de los costos de la bomba y el motor eléctrico ¢

Para la bomba t

CP = CB & FT & FM CP = Costo de la bomba.
CB = Costo base de la bomba,
FT = Factor tipo de bomba,
FM = Factor tipo de material.

Estimar el factor "FS" t

RS,
FS = GPM | 3.288H FS = 963 % ]3.28:11.76 = 5993

Costo base ¢t CB = EXP(8.3949-0,6019(Ln F3S)+0,0519(Ln F5I"2)

CB = EXP1(8,3949=-0.4019(L.n(5993)+0,51{9(Ln(5793)°2) = ¢ {195

Factor tipo de bomba t Tipo horizontal , upa etapa
FT = EXP (bl + b2(Ln FS) + bB3(Ln FS)~2)

FT=EXP(0.0632+0.2744 (Ln(5993) )+ (-0.0253{(L.n(55%3))°2) = |,7088

Factor tipo de material @

FM = 1,15

Costo total de la bomba

CP = 1195 ¥ 1.7088% }.15 = ¢ 2348

Para motor eléctrico ¢

Calculo de 1os BHP de requeridos ¢

GPME <, tH , i

24700012 'r‘,;
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Eficiencia de la bomba 1

ﬁP = =0,316 +0.24015(Ln BPM)-0.01199{Ln GPM)~2
re = —0,316+0,28015(Ln(9565)1-0.01499{Ln (955)) "2 = 0,748}
t

(963) (696) (11,74)
BHP = = 8.33
(247000} (0, 746B81) (0, 3048)

por lo que se requiere un motor de 10 HP.

usar motor tptalmente cerrado con ventilador y 3400 RPM.

CH = EXP(3.854440.B3311(Ln¢10))+0.02399(L.n(10))"2) = ¢ 345

Estimacidn de los costos del cambilador de caler .

CE=CRY¥FD s FP ¢t FM
[93:] Costo base del cambiador de calor.
FD Factor del tipo del cambiador.

a
=t

FP = Factor para presion de disefia.

FM = Factor para el material construccién.

El d4rea de transferencia de calor disponible (ATCD), debe
estar en FT.

Costo base ¢

CB = EXP(8,5%1-0,308463(Ln ATCD)+0.06811(Ln ATCDH"2)

CB=EXP (B. 551~0.308463(Ln(5801))+0.06811(Ln{5801))°2) = ¢ 59341

Tipo de cambiador ¢ cabezal 4§ jo.
FD = EXP(-1,1156+0.0904606(Ln ATCD))

FB = ExP{~{,11546+40,0705046(Ln(5B04))} = 0,718

Factor para presion de disefo 1

FP = 0,777140,04981 (Ln(5801)) = 1,20
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Material del cambiador @

FH = 1 tAcero al carbdn).
Costo del cambiador de calor t

CE = 59761 8 0,7186 ¢ 1,20 £ | = % 51168

Cnsto de tuberfa

Cpipe = % 3230 (didmetro de 204 am, (8 in)),

Costos §1i jos

C.F. = Costo bomba+Costo motor+Costo cambiador+Costo tuberfa

C.F. = 234B8+3465+51188+3250 = ¢ 57151

Costos de operacién (consumo de potencia de 1a bhomba)

Eficiencia del motor ! 1b Y,

%5 = 0,80+0.0719{.n BHP)-0.001B2(Ln BHP)"2

qt = 0.8040.0319(Ln(8,53))1-0,00182(Ln(8.53))"2) = 0,88

Potencia requerida (PR},

BHP 8.53
PR & ~—-—- PB = ——m————e = 9,37 HP
b 0.86
{
KW = Hr totales requeridos.
KU 1 Hr 4 Lotes 300 dias
KW=Hr = 9.9180.7457 =-~-- ¢ 4 4

HP Lote Dia Alo

£ 1 Afo = 13301 KuW-Hr

Costos de operacidn i

$ 0,015
€.0, = 13301 Kl-Hr 1 mmwe—we= = § 199.5
¥M-Hr
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Factor J para considerar los costos de mantenimiento, sequro,
impuestos y depreciacidn i
1 =R

-~ + ({~R) £ E~-RO®D

N
Dondet
R = lmpuesto sobre la renta.
N = No. de afos para el retorno de la inversidn.
E = Expresidn de gasto (cubre seguros y mantenimiento)
D = Deprecicidn expresada como frarccidn decimal.
1-0,42
J = = 1,42

-== 4 (1-0.42}(0.05) - (0.4220,04)

Costos de operacion por afo ¢
C.0,A, = C.0, ¢ 0 C.0.A. = 199,581,42 = & 283
Costos totales del sistema !

C,T.S, = 283,0 + 57151 = ¢ 57434

Estos son los costos del sistema que utiliza una retacidn de
recireulacidn de 152544 Kg/Hr.

COSTOS DEL SISTEMA ¢
- Costos {1 jos ROMBA s 2348.0
MOTOR s J465.0

CAMBRIADOR DE CALOR s 51188.0

TUBERIA $ 3250.0

$ 57151.0

- Costos sp operacion L] 283.0
~ Costo total del sistema ¢ 57334.0
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OPTIMIZACION DEL. SISTEMA.

El costo total de! sistema (¢ 574%3), se obtuve +4i jando

los siguientes valores!

- Flujo de praceso (Wp).
- NJmeru de pasos por tubaos (NP).

~ DiAmetro de tuberfa (DTUB).

Eetos tres valores son las variables independientes, las
cuales movidas una a la vez, proporcionan el costo total de
cada sistema, localizando asf el sistema Aptimo.

E! resultado de cada sistema evaluado por el métcdo de
optimizacidn se muestra en la TABLA 4.6.

Como se muestra en esta TABLA DE RESULTADOS, conforme
disminuye la relacidn de recirculacién del flufdo de
proceso, se requiere un area de transferencia menor para el
cambiador de calor, hasta el punto en 21 cual, el aumento de
dicha recirculacion no provoca un gran cambio en el &rea de
transferencia requerida, este incremento en la recirculacidn
dal flufdo de proceso afecta directamente en el decremento
del costo del cambiador de calor pero, el tamafio y costos de
la bomba, motar y tuberfa, se ven itncrementados, asf como los
costos de operacidn .

En la hoja de resultados se puede observar que existe un
punto mfnimo, este punto representa el sistema éptimo para

las condiciones requeridas del proceso.




|

MOVIMIENTO

PUNTO
BASE I
NPai NP=2 NPs2 NP=2 NP=2
Wp=152544 Wp=152544 Wp=197903 Wp=197903 Wp=243243
Dt={52,4 Dt=152.4 Dt=152,4 Dt=203,2 Dt=152,4
* =49990 € =45386 $ =31998 )$ =32204 & =2899}
NP=4 NP=1 NP=2 NP=2 NP=2
Wp=243263 Wp=243263 Wp=2B8623 Wp=288523 Wp=379343
Dt=152.4 Dt=152.4 Dt=152.4 Dt=203.2 Dt=254.0
$ 229925 § =29429 $ =2757o( s =27106 ;) s =2%5602
NP=4 NP=1 NP=1 NP= 1 NP=1
Wp=379343 Wp=379343 Wp=424703 Wpma24703 Wp=550783
Dtaz%4.0 Dta2%4,0 Dt=254,0 Dt=304.8 Dt=406.4
(/ TN
$ =25784 $ 224424 $ =24417 { # =24410 $ 225610
NP=2 NP=t NP=1 NP={ NP=1
Wp=424703 Wpa4d70063 WP=470063 Wpad70063 Wpn515423
Dt=304.8 Dt=304.8 Dt=355.6 Dt=254,0 Dt=304,8
$ =24997\ § =23667 % =24117 & =23874 $ =24372
NP2 NP=1 NP=1 NP=1 NP1

Wpn4 70063 Wp=515423 Wp=424703

Dt=%04.B Dt=304.6 Dt=304.8

o

Wp=470063 Wp=470043

Dt=355,6 Dt=254,0

$ =24888 $ =24372 §$ =24410 $ =24117 " =2387¢

TABLA 4,6 RESULTADOS DE LA SECUENCIA DEL METORO DE
HOOKE & JEEVES.,
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AFT
ATCR

af

BHP
Cp
Cph

Cpe

di
de
{

K1,K2, K3
K4, KS

K

Km
LT
M

NP
NT
PT

[n}}

NOMENCLATURA

Area de transferencla de calor, n 2

Area de flujo por tubos, M2

Area de transferencia de calor requerida, H~2

frea de flujo del tubo, M~2
Constante, Hr-!
Brake horse pover, HP

Calor especféico, J/Kg*C
Calor especffico del fluido caliente, Jd/Kg°k
Calor espectfico del fluldo frio, J/ka"C
Didmetro equivalente para transferencia

de calor vy cafda de presidn, in
Didmetro interno del tubo, in

Di ametro externao, in
Factor de friccidn, ADIMENSIONAL
Constantes en las ecuaciones de calenta-

miento y enfriamiento, ADIMENS TONAL
Conductividad tarmica, W/Hr M2 (M

Conductividad térmica del material, W/Hr M~26/m

Longitud de tubo,

Lote a enfriar o calentar,
Nimero de pasos por tubos
Nimero de tubos

Pagso en los tubos,

Carga térmica en el intervalo "i"
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Rd

st

Ti,T2

T2

TP1, TP2

781,782

ti,t2

ut,u2

wWh

Wp

Grupo adimensional

Factor de obstruccién total, Hr M~2°C/W
Grupo adimensional

Pendiente de la curva de enfriamiento, °C/Hr
Temperatura promedio, °c
Temperatura infcial y final del fluido

caliente, T

Temperatura del flufdo de proceso en
cualguier instante, °C

Temperatura de entrada vy salida del
flutdo de proceao respectivamente, T

Temperatura de entrada vy salida del
4lufdo de servicio, c

Temperatura inicial y ¢inal del ftufdo frio
resppctivamente, °C

Coeficiente global de transferencia
de calor, W/Hr M~2°C

Coeficiente glebal de transferencia
de calor de entrada y salida respect. W/Hr M*2°C

Velocidad del flutde en tubos, M/S
Flutdo frfo, Kg /Hr
Flufdo caliente, kg /Hr
Fluido de proceso, Kg/Hr
Flufdo de servicio, Kg/Hr
Espesor del tube, M
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La metodologta tradicional para dimensionar sistemas de
calentamiento y enfriamiento a régimen no permanente se basa
en disefar el cambiador de calor mediante un valor de
racirculacidn del flufdo de proceso ya establecidoy y, a
partir de #ste, se evallanh los= requerimientos de potencia de

la bomba.

La metedologra desarrollada en este trabajo tambien se
basa en el diseho inicial del cambiador de calor, perc a
diferencia del mdtode tradicional, el gasto del flutdo a
recircular se obtiene a partir de la ewvaluacidn del flujo
mfnimo de procesoyel cual se obtiene con las temperaturas del
flufdo de proceso y de servitio. For otro lado, ésta
mptodologfa propone dividir en 2onas el tiemno de proceso
para obtener en cada una de ellas el coeficients glokal de
transferencia de calor y ponderarlo para obtener el
cneficiente global ponderado mediante el cual se evalda el
area de transferencia de calor del cambjador, A  ésta
metodoleogfa de cdlculo se adaptdo un método de optimizacidn
(METODD DE HOOKE Y JEEVES) mediante el cual se encuentra el

sistema d&ptimo. Esta adaptacidn comsistid en restringir a



valores reales los parimetros que afectan en forma

determinante e} diceMo del sistema.

Para encontrar el sistema éptimo de transferencia de
calor a régimen no permanente el método de optimizacidn
varta los parimetros mas {mportantes que afectan el digefo
del sistema y por 10 tanto el costo del miemo, estos

pardmetros scn los sigulentes:

1) Flujo de proceso a recircular.
2) Didmetro de la tuberfa.

3) Nimero de pasos del cambiador (lado tubas),

El flujo de proceso a recircular se encuentra
restringido desde el valor del flujo minimo hasta g1 momento
en que su incremento provogque un aumento considerable en los
costos del sistema, el didmetro de 1la tuberfa varjard
dependiendo de 1a velocidad recomendada para el flufdo de
proceso y, €l nimero de pasos del cambiador de calor deberd
encontrarse dentro de los valores prdcticos vy dentro de 1los

l1tmites de cafda de presidn permitida.

Cualquier método de optimizacidn en el que se pueda
evaluar la funcién objetive puede ser utilizadol a ésta
metodologfa se le adaptd =] metodo de blsqueda de HOOKE Y
JEEVES debido a que es un método facilmente programable y de
rdpida convergencia en comparacidn con otros métodos de
busqueda tales como e] SIMPLEX & el método de bdsgueda

univariante.
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‘ AEENDICE 1

HEIOQDO DE BELL

Método para el cdlculo del coeficiente de transferencia
de calor y cafda de presidn para flufdos sin cambio de fase

por el lade de la spvolvente,

CALCULO DE LOS PARAMETROS GEOMETRICOS,

1) Nimero total de tubos en el cambiador (NT).
Por medio de una plantilla.

g Una tabla cuenta tubcs.

| 2) Espaciamiento entre tubas paralelo (Pp) y normal (Pn) al

flujo (FIGURA A-1).

R$) Nimerpo de hileras de tubos cruzados en una secciédn de

flujo cruzado (Nc).

4) Fraccidén de tubos totales en flujo cruzado (Fg)
(FIGURA A-2).
Dsf(Ds - 2%CUT ~1 Ds¥(Ds—-2%CUT

1
R B ) SEN (CO8 (—m—=mmmmmmme N

- 2¥C08 (emmmemmme e 1))
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5) Nimero de hileras efectivas de flujo cruzade en cada

ventana (Ncw).
¢.B & CUT ¢ Ds
NEW & =—rerere—en———

Pp

&) Area de flujo cruzado en la linea central de una seccidn

de flujo cruzado (Sm},
(Ot1=-do) (P=-do}

A) Arreglo rotado Sm = Sb ((Ds-0t1) + ~———c—meeeme ]
PR

(0t1-do) (P-do)

B) Arreglo normal Sm = Sb ((Ds-0tl1) 4 —=-e-eo—emen=)
P

7) Fraccidn de Area de flujo cruzado disponible por flujo de

derrame (Fbp),

(Ds ~ Otl) &b

B) Area de derrame tubo - mamparas (Stbh), para una mampara.
Stb = 0.0245 & do (1 + Fc) NT

(Espacificacidn TEMA clase " R ", tolerancia 1/32 in}

9) Area de derrame mampara —~ envolvente (Ssb} (FIBURA A-3),

Ds & -tsb -1
Sgh = me—we- - - C0S (1 ~ 2xCUT)
2

Estandar TEMA clase " R “
Ds (in) tsh

g8 - 13 0. 100
14 - 17 0,125
1B - 23 0.15%0
24 - 29 0.175
40 - 54 0.225
85 - 0,300

Valores para tuberia comercial, para tuberfa rolada sumar
0.125 al valor de tsb (generalmente desde 24 in),
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10)  Area de flujo a traves de 1a ventana (Sw).
Sw = Swg = Swt

Swg = Area gruesa ocupada por tubos (FIGURA A-4).
Swt = Area de ventana ocupada por tubos (FIGURA A-5Y,

Ds"2 -1
SWg = —=--=(COS (1=28CUTY ~ (1-23CUTY 1 = ({=25CUT)*2)
4

NT
Swt = == (] = Fc) do"2
]

11 Didmatro equivalente de la ventana (Dw).

-

4 t Sw

Dw =
t /2) NT {(1-Fc) do + DstCh

0 = Angulo de la mampara (FIGURA A-6).
12) Nimero de mamparas (Nb),

Nb = ~—=m l.e = Lt ~ 2%espesor del espejo

Le = Longitud efectiva del tubo.
CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

12 ¢t do ¢ Wp

1) Ndimegro de Reynolds. NRE = ———cecmme—e——
2) Factor Ji para bancos ideales de tubos (FIGLRA A-7),

I} Ceeficiente de transferencia de calor para un bance ideal
de tubos (hoi),
148%Up  kp S

hot = J{ £ Cp ¥ ~memmm {mmemm 122/ (=Le) 0, 14
8m  Cpt " Pal”




S)

&)

7

8)

1)

Factor de correccidn por efecto de configuracion de 1la

mampara {Jc) {(FIGURA A-8),
Factor de correccidn por efecto de derrames en la mampara
(J1) (FIGURA A-9).

Factor de correccidn por efecto de derrames en el haz de

tubos (Jb) (FIGURA A-10),

Factor de correccidn por copstruccidn del gradiente

adverso de temperatura a hajos NRe (Jr).

Para NRe >= 100 Jr =1.0
Para NRe <= 20 Jro= Jrt (FIGURA A-11),

Para 20 < NRe ¢ 100 Jdr a partir de Jr$ (FIGURA A-12).,

Coeficiente individual de transferencia de caler (hol.

ho = hol & Jc ¢ J1 ¥+ Jb ¢ Jr £ O

CALCULO DE CAIDA DE PRESION.

Factor de friccidn para un banco ideal de tubas (f{)

(FIGURA A-13).

Cafda de presidn para una seccidn ideal de flujo
eruzade (/.Pbk),
fi ¢t Wp~2 ¢t Nc u

[/ Pbk = 0,bFE-0b ~m——mm—memme _— (Fmm)n0. 14
Q smz Val
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4)

Cafda de presidn para una seccidn ideal de flujo
ventana (OPuk),

WP (2 + 0, 6¥NCwW)
NRe 5=100 /APuk & 1.7BE=07 ~=w=m=m=mmm—e—aeme

Wp Ncw Sh
NRa ¢ 100 L\Puk = 0.75E-04 ~lmummmmne (wmcw 4 wwem) 4
SmiSw ¢  P-do  Dur2

0.0345E-04 ~~mmmmm=-
SmeSwt

Factor de correccidn par efecto de derrames en las
mamparas (R1) (FIGURA A-14),
(no extrapolar las curvas mas alld de los puntos

mostrados).

Factor de correccidn por derrames en gl haz de tubos (Rb)

(FIGURA A~-1%5),

4) Calda de presidn a través de la envolvente ([ﬁPe).

New
AAPe = {I{Nb - 1)8 PhsRb + Nb¥ Pwk) R} + Pbk&#Rb (1 + ~-=)
MNe



DIAMETRO ESPACIAMIENTO ARREGL O Pp (in) Pntin)
EXTRNO (in) DEL TUBG (in}

0.625 0.812 & 0.704 0.406
0.750 ' 0.938 —» <4 0.814 0.469
0,750 1,000  — : 1.000 1,000
0.750 1.000 —» < . 2.707 ¢, 707
0,750 1.000 —p % 0,866 0,500
1,000 1,250 —» () 1.250 1.250
1,000 1.250 —» / 0.884 0.884
1.000 1.250 - (, 1,082 0825 |

FIGURA A.1 VALORES DE ESPACIAMIENTO DE TUBROS PARA
ARREGLOS COMUNES.
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FLUIDO VELDCIDAD MATERIAL

RECOMENDADA
AMONIACO (LID.) 4 FPS (1.82 M/S) ACERD AL CARBON
BENCENG 6 FP8  (1.82 M/S) ACERO AL CARBON
CLORURO DE
CALCIO 4 FPS (1.21 M/S) ACERD AL CAKBON
CLOROFCRMO (LIR,) & FPS (1.B2 M/S) COBRE Y ACERO
ETILEN GLICOL 6 FP8  (1.82 M/S) ACERQ AL CARBON
ACEITES
LUBRICANTES 6 FPE (1.82 M/8) ACERO AL CARBON
PROPILEN GLICOL %5 FPS (1.52 M/S) ACERD AL CARBON
HIDROXIDO DE
SODIO
0 - 3% & FPS (1,82 M/S) ACERDO AL CARRON '
30 ~ 50 % 5 FPS (1.52 M/9) Y
S50 - 73 % 4 FPS (1.21 M/S) NIKEL
ACIDO SULFURICO
88 - 93 % 4 FPS (1.21 M/S) ACERD INOXIDABLE
93 ~ {00% 4 FPS (1.21 M/S) ACERD AL CARBON
ESTIRENO & FP8 (1.81 M/S) ACERDO AL CARBON
ABUA DE SERVICID & FPS (1,181 M/8) ACERO AL CARBON

(Applied Process Design for Chemical and Petrochemical Plants P.52)

TABLA A.1 VELOCIDADES RECOMENDADAS DE FLUIDOS
EN TUBERIAS.
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FACTOR DE COSTO PARA EL TIFO DE BOMBA (FT)

FT = EXP(bl+b2SLN(S)+b3{LN(S)~2)

bi

35,1029
]
2,0290
0.0632
13,7321
7.8849

b2

~1.2217
X
-0.237%
0.2744
-2,8304
-1.6164

b3

0.077}
¥
0.0102
=0, 0253
0.1542
0.0834

¥ ES EL TIPO DE BOMBA BASE (FT=1)

LIMITES DE FLUJO, CABEZA Y POTENCIA

PARA BOMBAS CENTRIFUGAS,

FLUJO (M~3/8)

CABEZA (J/KQ)

POTENCIA (HP)

MIN. MAX. MIN. MAX,
1. 0,003{5 0.2208 15¢ 600 200
2. 0.00315 0.0548 130 1200 73
3. 0.01577 0.3185 1350 1500 250
4. 0.00631 0.0946 300 1350 150
5, 0,00315 0.06%4 900 3300 250
4, 0,00631 0.0946 2000 9400 14350
TABLA 2
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FACTOR DE COSTOS PARA MOTDRES ELECTRICOS (CM)
CM=EXP (ai+a28LN(P)+a3(LN(P})~2)

P = POTENCIA NOMINAL

at a2 al
1. S5.1058 0.,0331¢6 0. 15375
2. 3.85%44 0.83311 0.02399
3. 35,3182 1.08470 -0.05695
4. 4,9687 -0, 00930 0.22616
5. 4,5347 0.5706% 0,04609
&. 5. 1832 0, 28931 0. 14357
7. 5.3858 0.31004 0.07408
TABLA 3

COSTO POR TIPO DE CAMBIADOR

1. FD = exp (~1,1156 + 0.0506 (Ln ATCD)"2)
2, Fb = 1,35

3. FD = exp (-0.98156 + 0.0830 (Ln ATCD)~2)

TABLA 4

142




=

COSTO POR PRESION DE

1. FP = 0.7771 + 0.0498!}
2, FP = 1.0305 + 0,07140

3. FP = 1.1400 + 0.12088

DISENO

(Ln ATCD)
{Ln ATCD)

(Ln ATCD)

TABLA 5

COSTO MATERIAL DE CONSTRUCCION

FM = g1 + g2 (Ln ATCD)

gl

t. FM = 1.0

2. 0.B8408
3. 0,.8193
4. 0.6116
5. 11,5092
b, 1.2989
7. 1.5420
8. 0.1549

TABLA &

Q2

0,232946
0. 15984
0.22186
0, 460859
0.43377
0.42913

1.51774
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