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El desarrollo industrial en MéMico se encuentra en 

constante creclmlento, debido al gran lmpul~o del gnblerno 

por modernizar la maquinaria y tecnologfa con la que 

cuentaJ desarrollo conocido actualmente como 

reconversión industrial aunado con la mano de obra barata, 

han hecho atractiva la Inversión en el paf$. 

Este constante crecimiento obliga al inversionista 

seleccionar la mejor opción del rdg!men a operar, (régimen 

permanente o r~gimen no permanente>, debido a que ~u correcta 

salección ser4 un factor determinante en los costos de la 

planta, 

Esta tesis tiene como objetivo prasentar una metodologfa 

de c&lculo para opt1mizor sistemas de calent~mient.o o 

en~riamiento a rlgtmen no permanente con cambiadores de calor 

e~ternos Bin cambio de fase, dicha optimización se h~rá 

mediante la variación de la relación d~ recirculación del 

flufdo de proceso, encontrando para cada valor las 

dimensiones adecuadas del cambiador de calor. ~l tAmáNo y 

potencia de la bomba , asf como los costos involucrados , 

Para la selgceión dal sistem~ óptimo de calentamiento o 

enfriamiento se hará una evaluación económica de cada vno de 

los sistemas dimensionados ~ Esta evaluación económica se 



realizarA considerando el retorno de la inversión en lo~ tres 

primeros aJ"los de operación. El ania.lisis de los resultados 

proporcionará el sistema Optimo de calentamiento o 

enfriamiento a régimen no permanente. Para el mejor 

aprovechamiento del tiempo de c•lculo y prontit~d de 

resultadoG se elaborar~ un programa de computadora que 

realice todos los cálculos anteG mencionados. 

En el capitulo 11 ge describen las diferencias de éstoe 

procesos utilizando recipientes con y sin agitaciOn. 

Las ecuaciones fundamentales para la evaluación del ~rea 

de transferencia de calor asf como los flujo& de proceso y de 

servicio mfnimos a utilizar para el dizol'fo del cambiador, ce 

presentan en el capitulo 11, también se muestran las 

ecuaciones para la obtención del coeficiente globAl de 

transferencia de calor y caldas de presión. 

Con todas las ecuaciones necesarias para la evaluación 

del cambiador do calor, en el capitulo III se propone una 

metodologfa de cálculo para los sistomas de calentamiento y 

enfriamiento a régimen no permanente, adaptando dicha 

metodologfa a un método de optimizaciOn <METDDO DE HOOKE Y 

JEEVEB> 1 para encentrar el sistema óptimo. 

En el capitulo IV, se utiliza esta metodologfa d& 

c~lculo en un ejemplo numérico y se obtiene el sistema óptimo 

de dicho problema. 
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Las operaciónes de calentamiento y enfriamiento para 

procesos d1scontinuos en régimen no permanente son algunos de 

los sistemas usados comunmente en los procesos de plantas 

qulmicas y refinerfas. 

Los procesos a r~gimen no permanente, cuyo caso tfpico 

son los procesos "BATCH" o por lotes, son aquellos en los que 

ocurren cambios discontinuos de calor con cantidades 

especfficas de material, por ejemplo. en la producción de 

poli-metilmetacrilato, después de ~eaccionar el monómero en 

el reactor, el producto debe ser en.+:riado de 90 C ha!;ta 

15 C rm un tiempo no mayor de ~O mí nutos, de lo cantrari o 

polimeri?Arfa dentro del reactor o en la tL1berta prodLtciendo 

orob!Pmeis d~ tapona~1ento~. El en~riam1ento se obtiene 

rnedi l\nte la r-eci ri::ul ac16n del pal fmero al reactor hasta 

al c..ln~ ~r la temperartura deseada en el tiempo requer-i doJ otro 

~jPmpJo muy com~n de este tipo de sistemas se encuentra en 

Jos gr~ndes tanques de almacenamiento rle hidrocarburos de 

PEMEY., en los que los hidrocarburos despu~s de estar 

almacenados un cierto tiempo sedimentan y se solidt~tcan, 

cuya se real1za mediante la r~circL1J~ci6n 

de L1n aceite lJgero el cual disuelvo los ~idro~~rburos 

MI i dH t cados al 11 egar Lln~ temperatura de 60 C. Otro 

r:jemplo es el un horno dP.1ado 

l~ 1~temper1e, o el enlrtamient~ del acero en b~ho d~ ~ce1te, 



Para 1 a buena comprensión de los procesos, y debido 

que lo!' procesos discontinuos pueden también estar a régimen 

permanente, se clasificar~n de la siguiente maneral 

t, PROCESOS CONTINUOS, 

- R~gimen permanente.- Son procesos en dónde 

Ja temperatura y el calor transferido no 

C"~mbia con el tiempo. 

Z, PROCESOS DISCONTINUOS. 

- R~gimen permanente.- Son procesos en Jos 

cual es SP. encuentran a régimen permanente 

~olo en el tiempo requerido de proc~so Cla 

tJ?mperatur~ 

constantes). 

y el calor transferido son 

- R~gimF.n no perman~nte.- Son procesos en 

dondP Ja temperatura y P.l cal ar trans_ 

fertdo ~f cambian con el tiempo. 

El! frpc11ente que 1 os nL1evos di set'ros de pJ antas qL1fmi cas 

e tndustri.::-l9i; se~n seleccionadas entre proc:eisos continuos y 

prnr:-P.s,,~ d1scontin11nst esta selec:c:i6n debe estar basada en Lln 

cui dado~o entudi o i:omparat i va entre 1 as ventajas tanto 

PC"onómir::as como operacionales que presentan estos dos tipos 

dP oroc:e~os. 

0Psafort•Jnadament~ mucha gente tiene la falsa idea que 

1 os procesos di sccnt i nuos son t r1ef 1 r:i entes, °""ti cuados y 

~1.1erA di:? moda, Sin embarga. dichos proc:~sos aL\n tienen su 

lug~r- en 1 ~ indL1stria •1 cont.int1ar~n ten1~ndolo debida a su-; 

inuc!--io?e. •1emt:ajet1~ .• E'e;tos prnr:e-=;os generc1lme-nt.P. se 1;tili~an c:omo 
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el primer paso en el desarrollo de c:ual quier producto, y 

frecuentemente son los preferidos si las demandas de 

producción no son muy elevadas. 

Las ventajas mAs significativas de cada proceso, se 

pre~entan a continuaciOn1 

l. 

2. 

3. 

4. 

COMPLEJIDAD Y COSTOS. En general 1 1 os procesos 

discontinuos, son menos complejos en comparación 

con los procesos continuos, esto es debido al 

ntlmero de equipos requeridos y al control de los 

mismos para un mismo proceso, por lo tanto, los 

costos son menores. 

PRODUCC ION CONTRA VENTAJAS. La necesidad de baja 

producción tenderá .;.avor de procesos 

discontinuos, por el contrario, elevada producción 

estor.! favor de los procesos continuos. 

VOLUMEN DE PRODUCC!ON. Con procesos continuos, 

generalmente se obtiene m~s producto por unidad de 

equipo y en grandes plantas, m~g producto por peso 

invertido. 

Vf;'RSATIL IDAD. Los procesos discontinuos son más 

versátiles, ya que pueden ser adaptados con 

mayor facilidad cambios parciales o totales 

del proceso. 

5. EFICTENr.IA. En los procesos discontinuos, se 

obtienen conversiones ligeramente mejores~ excepto 

ed sten productos inestables o 

desfavorabl~s por el lado de la reacción. 
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6. VELOCIDAD DE REACCION. En los procesos 

continuos, generalmente las reaccione~ »on ma& 

rapidas, por lo que, ciertas reacciones de alto 

orden cinético o relativamente lenta&, solo en 

procesos discontinuos (a régimen no permanente> 

pueden llevarse a cabo. 

Dentro de los procesos discontinuos eMisten muchos de 

ollas que operan con sistemas a régimen no permanente debido 

a que la operación es mc1s simple y el costo es menor. 

Estos st~temas de calentamiento o enfriamiento a r~gimen 

no permanente, pueden ser optimizados mediante vl estudio del 

comportamiento de ]as principales variables de proceso, o 

de di serro, ya qrn? a part 1 r de las mismas se determinan las 

dimensiones y los costos de los equipos básicos de estos 

sistemas <FIGURA!), 

Las vari"bles mas importanteg sen las siguientes• 

1> Area de transferencia de calor. 

2) Tiempo de calentamiento 6 enfriamiento. 

3) Relación de recirculación del flufdo de proceso. 
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FLUJO DE PROCESO 

REClP1EUTE 

BCMBt. 

CAMBIADOR 
DE CALOR 

FIGURA. 1 SISTEMA DE CALENTAMIENTO O ENFRIAMIENTO 
TIPICO A REGIMEN NO PERMANENTE CON CAM -
BIADOR DE CALOR EXTERNO. 



,• 

'• 

Por otro lado, para el dise~o óptimo de ~stos sistemas 

se deber~ const der,;r que, de las vart abl es de proceso y de 

díse~o ~rrtba mencionadas, la relación de recirculación del 

f]Llldo de proceso es la variable mas factlmente controlable, 

y a partir de ella pueden fijarse las restantes. 

Una caracterfsttca de Ja relación de recirculaciOn es 

que afecta el .!rea de tranferenci a del cambiador de calor 

utilizada para enfriar O calentar estos sistemas, ademA:s 

dicha relación hace mas fAcil la optimización del cambiador 

y el dimensionamiento de la bomba utilizada para la 

recircuJaci6n del flufdo de proceso. 

Existe una clastftcacton muy general para el estudio de 

los sistemas de calentamiento y enfriamiento a régimen no 

permanente, ~sta clasificac16n toma en cuenta Jos siguientes 

casos• 

J. Cal entamf ente y enfri ami ente de sdl idos. 

2. Calentamiento y enfriamiento de lotes agitados. 

- FLUJO A CONTRACORRIENTE 

2.1 Serpenttn en tonque o recipiente enchaquetado. 

2. 2 Cambl ador e>: terno. 

2.3 Cambiador el!terno, lfquido al'ladido continua 

mente al tanque. 
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- FLUJO PARALELO - CONTRACORl'IENTE 

2.4 Cambiador - 2 externo. 

2.~ Cambiador - 2 externo, lfqul do al'ladldo 

continuamente al tanque. 

2.ó Cambiador 2 - 4 e>< terno. 

2.7 Cambiador 2 - 4 externo, lfquido al'ladldo 

continuamente al t~nque, 

3. Calentamiento y enfriamiento de lotes sin agita_ 

ción. 

Se han realizado estudios para el caso de calentamiento 

de un lote¡. con agitación, al introducir un serpentfn en un 

recipiente o al enchaquetarlo <BOWMAN, MUEYER Y NAGLE <lll, 

encontrando las correlaciones para la evaluación del ~rea de 

transferencia de calor y el tiempo requerido de proceso. 

Los t>erpentines o tanques enc:haquetados, generalmente se 

utilizan en procesos donde el flufdo es muy viscoso o donde 

se requiere poca area de transfarencia de calor, dichos 

equipos son Ja primera opc16n a seleccionar debido a sus 

bajos costos en comparación con los de tubo y envolvente. 

(!) BOWMAN, R. A., A. C. MUELLER Y W. M. NAGLE, 
Trans. A5ME, 62, 283 - 294 (1940>. 
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P~ra el caso de cambiadores eMternos <tubo y envolvente) 

F!SHER l2l derivó las e•praai ones para la aval uaci ón del 

tiempo requerido en el proceso, lae cuate• lueron eMtendidas 

por CHADDOCK Y SANDERS (3l para el caso de cambladoree 

externos con adición continua da lfquido de proceso. 

Los cambiadores eMternos son utilizados cuando el área 

de transferencia de calor requerida es grande o se requiere 

calentar o enfriar una gran cantidad de flujo de proceso. 

Se consideran sistemas nin agitación los proc•eo• en lo• 

cuales los flufdo• son altamente viscoso• o cuando lo• 

recipiente• son altos y ango•tos. 

12) FJSHER, R. C., lnd. Chem., 36, 939 - 942 <1944l. 
13! CHADDCCK, R. E., M. T. SANDERS, Trane. A!ChE, 40, 

203 - 210 (1944!. 
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CAPITULO 

J.1 C:ARAC:TER!ST!C:AS GENERALES DE LOS PROCESOS A REGJMEN NO 
PERMANENTE. 

Los procesos en lotes son los ejemplos ttpicos de 

procesos a régimen no permanente, tambien conocidos como 

procesos "BATCHº o en lotas. 

F.l flujo de calor a Jo largo del proceso puade variar o 

permanecer constante en el transcurso del tiempo dependiendo 

del régimen en el que est~ operf'ndo. La carC'!;Cterfstica 

principal de Jos proce5os a r~gimen no permanente es la 

siguiente& En un punto fijo del proceso, el flujo de calor y 

la temperatura vartan en el transcurso del tiempo con 

cantidades especificas de masa, mientras que régimen 

permanente no varían. 

Para la selección del sistema de calentamiento 6 

enfriamiento a r~gimen no permanente, en relación con Jos 

sistemas a r~gimen permanente, ge deben considerar las 

condiciones que permitan asegurar quR ~~tos son más 

convanientes en detrmtnados procesos. 
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Las siguientes son algunas de éstas condicionesi 

ll No se digpone continuamente ron el flufdo de 
proceso. 

2l El fluido 
dl6ponlble 

de servicio 
contfnuamente. 

no se P.ncuentra 

3) Se requiere tiempo de retención en el sistema. 

4> En procesos sucios donde se requiere 
en cortos periodos de operación. 

l lmpleza 

Sl F.n los sistemas a régimen no permanente la 
operación es mhs simple que en los sistemas a 
régimen permanente. 

Por otro 1 ado, es necesario conocer cada una de 1 as 

variables que intervienen en el diseMo del cambiador de calor 

con el fin de preever cualquier problema de operación. 

Estas variables son las siguientesl 

I> Tiempo de calentamiento ó enfriamiento. 

2> Temperatura inicial del liquido en el recipiente. 

3) Coeficiente global de transfP.rencia de calor. 

4l C•rga t~rmica. 

5) Temperatura de salida del fluido de servicio. 

6l Relación de flujo del fluido de servicio. 

7) Relación de rectrculactón dP.l flufdo de proceso, 

La mala compren'5ión de alguna de t>o;tas variables dán por 

re15ultado, un gran n~mero dP. problemas en el diseno y en la 

operación. Se pueden minimizar estos problemas si se tiene 

un~ buena apreciación de cómo las diferentes v~ri~bles antes 

mencion~das se relacionan entre st. 
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Alg1.1nas de las di.ficultades más comunes que ocurren 

cui:\ndo no se tiene un buen c:onoc:imiento de las variables 

rnteriormente citadas son las siguientes: 

ll !NSUF!CIENTE CAPACIDAD DEL PROCESO.- Este 

problema es causado po~ no contar con la 

suficiente ~rea de transferencia de calor para 

termin~r el calentamiento o en~riamíento en el 

tiempo requerido, 

2l COSTOS ELEVADOS DE DISENO.- Cuando los factores 

de dise~o no son confiables, generalmente se 

diseNa al sistema para asegurar que d~ el ~er 

vicio para el cual fué disehado. Aunque por lo 

regular éstos sistomag ~obredisehados trabajan, 

los costos fijos del sistema son mayores debido 

a !a Incertidumbre del diseNo. 

3) EXCESIVA RELAC!ON DE FLUJO DEL MEDIO DE 

TRANSFERENCIA DE CALOR. - Este problema es el 

resultadD 1 en primer lugar, de la falta de vi 

sualizitción de Jos requerimientos instantAneos 

de ~stos procesos. Con un conocimiento apropia_ 

do de los mi~mos, el incremento en ~l flujo del 

medio de 

predecirse 

transferencia de caler 

106 problemBs o ventajas 

pueden 

que 

ac:~rrearfa dicho incremento, de lo contrario 

puede provocar una c:afda de presión muy elevada: 

y una disminución en la efectividad del 

material en los sistemas, 
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4) FLUIDO DE TRANSFERENCIA DE CALOR REGRESADO A 

UNA TEMPERATURA MUY ELEVADA,- Una dificultad 

muy com~n 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 diseNo. 

5) MALOS ARRANQUES,- El arranque de cualquier 

equipo o proceso puede estar 1 leno de 

dificultades pero, si los detalles del dlseNo 

no fueron comprendidos perfectamente, los 

pequeNos problemas en el arranque serAn 

prohlemas muy grandes ya que no se contará con 

información indispensable para. 

solucionarlos, y en este caso se deber~ 

rediseNar el equipo o el sistema, aumentando 

con esto, los costos ingenieriles y de 

producción. 

1.2 CARACTERIST!CAS DEL POTENCIAL TERM!CO UTILIZANDO 
RECIPIENTES CON All!TACION y srn All!TACION. 

En ~stos sistemas el recipiente donde se encuentra el 

flufdo de proceso puede estar agl tado o sin agitación (FIGURA 

t.ly 1.2), 

El tener un diferencia de temperaturas <HLTO> mayor o 

menor repercute directamente en el ~rea de transferencia de 

calor, entonces el tiempo requerido para un i1rea de 

transferencia de calor dada se ver.\ modificado. En otras 
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pal abras, el potencial térmico que se obtendrfa con 

recipientes sin agitación ~s ~ayer que el que se obtiene en 

recipientes agitados, ya que los primeros, teóricamente 

tendr~n t9mperaturas diferentes en un mismo instante dentro 

del recipiente debidas a cada recirculación, 

( TI - t2 1 - C T2 - tl 
MLTD -------------------------

---·~¡, 

" 'Y • 
.A 

., , '· 
-J .Á 

\...... ..____; 

RECIPIENTE CON AGITACION 
FIGURA 1. 1 
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RECIPIENTE SIN AGITACION 
FIGURA ! . 2 



En 1 o(", si e; temas con cambi adoreos ewternom. es mas c:om\1n 

encontrar los tanque~ 9in agitación; ésto SR dP.be a qu• la 

agitación provoca que la temperatura del fluido de proceso 

dentro del recipiente, sea uniforme, trayendo como 

consec:uencia., 

obtenida en 

en ca5o de enfriamiento. que la temperatura 

la entrada del cambta.dor sea menor, a la 

obtenida en los recipientes sin agitación (FIGURAS 1,3 A y Bl 

A pesar de que en los si~temas con cambiQdore5 externos, 

generalmente se utilizan recipientes ~in agitación, serta 

erróneo considerarlo totalmente a6f, ya que la contfnua 

rect rc:ul aici On provoca la mezcl ai entre 1 ag. t&mperatura.~ del 

recipiente con la del flufdo recirculado. 

E~i~te el caso en el que ~1 se pueden considerar los 

reciptent9'9. Bln agitación, con 'SUS debidas prP.cauciones,. y es 

cuando el flufdo de proceso es relativamente vigcoso o el 

recipiente es alto y angofito !FIGURA !.4l. 

En este ca~o exi5t1rA un cambio de temperaturas casi 

insensible dentro del recipiente ocasionado por la 

recirculación, y por lo tanto s~rá poco probable la mezcla de 

las diferentes temperoturas entre el flufdo que viene del 

cambiador y el fluido del recipiente, 

En el siguiente capitulo se presentan las 9cuacione~ 

p~ra la evaluación del Area de transferencia de calor para 

cada tipo de recipiente, 
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FIGURA 1.3 A FIGURA l. 3 B 

REPRESENTACION ESQUEMATICA DEL POTENCIAL TERMICO 

EN LA SEGUNDA RECIRCULACION. 
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FLUJO DE PROCESO 

RECIPIENTE 

1-----~ALTO Y ANGOSTO 

BOMBA 

CAMBIADOR 

DE CALOR 

FIGURA. 1.4 SISTEMA CON RECIPIENTE ALTO Y 
ANGOSTO. 
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CAPITULO I 1 

11.1 ECUACIONES PARA EL CALCULO DEL 
TRANSFERENCIA DE CALOR. 

AREA DE 

Como se menciono en el capitulo I, los recipientes del. 

sistema podrán sers 

A> Recipientes con agitación. 

B> Recipientes sin agitación. 

A> Reciplenteo con agitación. 

En la derivación de las ecuaciones para obtener el ~rea 

de transferencia de calor, se consideraron las siguientes 

suposi et onesl 

1) El coeficiente global de transferencia de calar 

"U 11
, eg, constante a lo 1 argo del proceso y en 

toda la superficie del sistema. 

2J El flufdo de servicio es constante. 

3) Los calores especfficos CCpJ, son constantes 

a lo largo del proceso. 



4> La temperatura de entrada del medio de calenta_ 

miento o enfriam1ento es constante. 

5) La temperatura en el rec1 pi ent-1 0s uniforme. 

6> No hay cambios parciales de fase. 

7> La& pérdidas de calor son despreciables, 

En base a las suposiciones anteriores se obtienen las 

ecuacionem para obtener ya sea, el área de transferencia de 

calor, el tiempo do proceso & las temperaturas de salida, 

para loG proceso& a r~gimen no permanente. 

Los balances diferenciales de calor para las FIGURAS 2.1 

y 2.2, son los siguientesl 

P•r• la FIGURA 2.1 e•I 

Balance de calor •n el t~nquo. 

dQ! 

d0 
= MCp 

dt 

de 

Balanc• de calor d•l flufdo de procu•o. 

dQI 
"'WpCplt'-t) 

d9 

Balanc• d• calor del flufdo de servicio. 

dO! 
= WsCs CT1-T2> 

dO 

Ecuación du FOUR!ER. 

dOi 

de 
= UA ML TO 

20 
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Para la Figura 2.2 es: 

Balance de calor en al tanque. 

dOI 
e Cp(l'f+Lc) 

de 

dt 

de 
+ LcCplt-tcl 

Balance de caler para al fluido de prcceac. 

dOI 
e WpCp<t'-t) 

dO 

Balance de caler para el flufdo de servicio. 

dOI 
e WsCs CTl-T2> 

de 

Ecuac!On de FOURIER. 

dOI 

dO 
UA MLTO 

(2.:5) 

12.b) 

(2.7) 

<2.B> 

En base a la& ecuaciones de transferencia de calor (2.1-

2.8) se derivan la~ ecuaciones correspondiente$ para cada 

caso especffico de proceso. 
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1 Jb RECIPIENTE 

BOMBA 

CAMBIADOR 
DE CALOR 

t' 

FIGURA. 2.1 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIEN -
TO A REGIMEN NO PERMANENTE CON CAMBIA -
DOR EXTERNO A CONTRA CORRIENTE PURA. 

] 
1 

t' 

CAMBIADOR 
OE CALOR 

BOMBA 

FIGURA. 2.2 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIEN­
TO A REGIMEN NO PERMANENTE CON CAMBIA -
DOR EXTERNO, LIQUIDO AÑADIDO CONTINUAMENTE 
AL TANQUE. 



Calentamiento y enfriamiento de lotes agitados, 

t. Cambiador eMterno, contr~corrtente pura. 

Flufdo de servicio no isotérmico. 

Del balance de calor de la FIGURA 2.1 se encuentra que 

eMisten dos temperaturas variables t• y T2, las cuales 

aparecen en la MLTD. 

Igual ando 12. 1 > y 12. 2>, 

M cp dt 
t• = t + 12.9) 

Wp Cp dO 

Igualando 12.1) y 12.3), 

11 Cp dt 
T2 = TI 12.10) 

Ws Cs d9 

Sustl tuy1mdo y reacomcdando 12.9> y 12.10> en (2,4) y 
<2.1>. 

11Cp dt 
TI - t -

WpCp dO 
Ln ------------------- AU 1 (2.11> 

MCp dt WpCp WsCs 
TI - t -

WsCs da 

donder AUI 
KI ~ WpCp WsCs 

e 

Reordenandor 

i~~=- 1 - KI 

í'.· ---------------------- 12.12> 
TI - t KI 

t1 
MCp 

WpCp WsCs 
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y finalmente, integrando (2, 12) 

TI - ti <Kl-ll WpfWsfCsf0 
Ln = --------------------- (2,13) 

TI - t2 M <KI fWsfCs - WpfCpl 

st:!EB!et!!!H:!IQ 

TI - ti <Kl-ll WpfWsfCsf9 
Ln ------- = --------------------- (2, 14) 

T2 - ti M O<l fW"*Cs - WpfCpl 

Fluido de servicio Isotérmico, 

La derivación de éstas ecuaciones &e realiza de Ja misma 

forma que I~s anteriores <2.13, 2.14), 

TI - ti <K2-ll WpfCpfe 
Ln <2.1!5) 

TI - t2 K2fMfCp 

UA 
Dondel 

K2 • WpCp 
9 

TI - ti <K2- I l Wp fCp $9 

Ln ------- • ----------------- <2.16) 
T2 - ti K2fMfCp 
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2. Cambiador ex terno, lfqul do aNadido 

continuamente al tanque. 

Flutdo de $ervic10 no isotérmico. 

En el balance de calor de la FIGURA 2.2, e•lsten 2 

variables, T2 y t' ,la~ cuales se obtienen del mismo modo 

que en el incieo <1.) 1 pero utilizando la6 ecuaciones 2.5 

- 2.7, encontrando asf, el valor de K3 <el cual es igual a 

Kll. 

K3 a KI 

WpSWs•c~ (K3-l l <TI-ti l 
to - ti + ----------------------

Ln --------------------------------------WplWssc .. <K3-ll <Tl-t2> 
to - t2 + ----------------------

Lo <K3SWsSCs - WpSCpl 

Wp SWsSCs <K3-1 l M + Lose 
<--------------------- + ll Ln --------- (2.17) 
LO <K3SWsSCs - WpSCpl M 

WpSWslCi¡ !K3-I l <Tl-t ll 
To - TI - -----------------------

LO <K3 WsSCs - WplCpl 

Ln ---------------------------------------WpSWsSCs <K3-ll <T2-tll 

To - T2 - -----------------------
Lo <K3 WsSCq - WpSCpl 

WpSWslCs (K3-I) M + Lote 
<--------------------- + ll Ln --------- (2. IB> 
LO <K31Ws1Cs - WpSCpl H 
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Flufdo de servicio isotérmico. 

K4 • K2 

Wp <K4-I> !TI-ti> 

ti - to - -----------------
LolK4 

Ln --------------------------------
Wp <K4-I l !Tl-t2l 

t2 - to - ------------------
LolK4 

Wp <K4-I) 11 .. Lote 

<----------- + ll Ln --------- (2.19) 
LoSK4 11 

Wp !K4-I> <Tl-tll 

To - TI - -----------------
LoSK4 

Ln --------------------------------
Wp <K4-J l ITl-t2l 

To - T2 - -----------------
LotK4 

Wp <K4-ll 11 + Loae 

11 - -----------> Ln --------- 12.20) 
LolK4 11 

Tanto en cal entami en to como en enfri ami en to, si 1 a 

adic!On del lfquido continuamente aNadido al tanque provoca 

un calor de diluc!On ewot~rmico o endotérmico lq/Cpl, ésta 

puede ser aNadido tanto en el numerador como en el 

denominador del lado izquierdo de cada ecuación. 
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3.> Cambiador eMterno 1 flujo paralelo-contracorriente. 

Anteriormente se consideró flujo completdmente 

contracorriente 1 sin embargo existen casos en los que es mils 

conveniente utilizar cambiadores con dos o más pasos por 

tubos y/o por envolvente. Estas razones pueden ser de orden 

econOmico o estructural. 

Para la evaluación de ~stas ecuaciones es necesario 

considerar un factor de corrección para la HLTD, el cual está 

en función de 2 par~matros que sonr 

TI - T2 WpfCp t. - t 
R D --------- = 

t• - t W6f Cs TI - t 

Cambiador 1 - 2 externo. 

Fluido de servicio isotérmico. 

Utilizando el balance de calor de la FIGURA 2.1 y 

considerando el factor de corrección medi~nte los parámetros 

''R" y 11 8 11
, se obtienel 

K:S = e 

Despejando "9". 

2 !K:'i - l l 

5 = ;;-~;:;:--;:;:;~-=-~;:;:-¡;:;:;~ (2,2ll 
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De las ecuaciones (2,1) y (2,2), 
M dt 

t' t:I t + (2.22) 
Wp dt 

Sustituyendo ('2, 22> en el parametro "6 11 • 

M dt 

Wp dt 

Rearreglando (2,23>. 

Integrando. 
(2, 24> 

Donde 11 S 11 e~tti definido en la ecuación (2.21>. 

Ln ------- • <2.25) 
TI - t2 M 

Donde 11 9" est.i definido en la ecuación <2.21>. 

4. > Cambiador e>eterno, flujo paralelo-contracorriente, 

lfquldo aNadldo continuamente al tanque. 

Cambiador 1 - 2 externo. 

Fluido de servicio isotermlco, 

De las ecuaciones (2,5) y <2.6>. 

dt CpSLo 
,_ t' = Cp <M + Lo> + ----- <t-to) + t (2,26) 

dO Wp Wp 
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Sustituyendo (2.26> en el parametro "19 11
• 

dt C~*Lo 
Cp <M + Lo) + ----- <t-tol 

dO Wp Wp 

s = ------------------------------------- <2.27) 
TI - t 

Rearreglando e Integrando <2.27), 

Lo Lo 
STI + * to - CS + --)ti 

Wp Wp B•Wp+Lo CM+Lo•e> 
Ln ---------------------------- a 

Ln (2.28) 
Lo Lo Lo M 

STI + * to - <S - --lt2 
Wp Wp 

Donde 11 5 11 estci definido en la ecuación (2.21). Y l•s mismas 

recomendaciones que en el incigo (2.> , cuando a><ista calor 

de dilución. 

LotTo + WptStRttl - CLo + Wp•StR> TI 
----------- Ln -------------------------~---------- = Lo + WptStR LotTo + WptS•Rttl - <Lo + WptStR> T2 

M + Lote 
Ln (2.29) 

Lo M 

Donde 11 9 11 esta definido en la ecuación c2.21>. Y las mismas 

recomendaciones que en el inciso C2. > , cuando e>eista calor 

de dilución. 
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5.l Cambiador externo, flujo paralelo-contracorriente, 

Cambiador 2 - 4 externo. 

Flufdo de servicio isotérmico. 

Para el calentamiento y enfriamiento de este tipo de 

arreglos, la variable 11 5 11 debe determi narfie mediante 1 a 

siguiente ecuación. 

s ~ --=-~~~-=-::_~:_:_i~:_:_::_~:_:_~::_ (2,30) 
<Kb - 1 l <R + 1 l + <Kb + 1 l , R~2 + 1 

Donde: 
UA 

2SWpSCp 
Kb = e <2.31) 

Debido a que " S 11 no puede obtenerse de una manera 

simple, esta ecuaciOn C2.30l deber.i determinarse por prueba y 

error, suponiendo valores de "5" hasta alcanzar la 

igualdad, y sustituirla en las ecuaciones para cambiadores 

(1 - 2). 

6.l Cambiador externo, flujo paralelo-contracorriente, 

lfquido anadido continuamente al tanque. 

Cambiador 2 - 4 externo. 

Flufdo de servicio isotérmico. 

Para el calentamiento y enfriamiento de este tipo de 

arreglos se deberAn utilizar las ecuaciones 2.28 y 2,2q , en 

donde 11 5 11 ser.i determinado por la ecuación 2.30 y de la misma 

formA que en el punto <S.>. 
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8) Reclplentes sin agitación. 

Este caso es un poco m~s sJmple qua el precedente, 

puesto que solo existe un cambio de temperatura discreto por 

Jo que el proceso no se describe mediante un cambio 

diferencial. Este proceso puede apreciarse mediante el simple 

on~lls!s de la FIGURA 2.3, en donde el flujo lniclal con 

temperatura "t 11 es calentado hasta una temperatura 11 t' 

mediante el cambiador de calor, regresando al tanque formando 

una capa a esa temperatuf"a, la cual vol ver A a pasar por el 

cambiador hasta que la capa Inferior <la cual tiene una 

temperatura t>, pase a trav~s de óste. 

Por lo que 1 si el ndmero de recirculaciones requerido 

para logn•r la temperatura final del lote es 11 N", entonces el 

tiempo estarA dado por• 

N J H 
e " 

Calentamiento y enfriamiento de lotes sln agitación. 

t. Cambiador externo, contracorriente pura. 

Flufdo da 6erv!clo no lsot~rmlco, 

<2.321 

Para estos arreglos es necesario conocer el valor de la 

temperatur~ obtenida en cada recirculación, para 

pos ter 1 ormente encontrar 1 a temperatura de 1 a sigui ente 

reclrculaclón <FIGURA 2,3), 
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t' RECIPIENTE 

h------1 SIN AGITACION 

BOMBA 

CAMBIADOR 

Df CALOR 

ti 

FIGURA 2.3 SISTEMA DE CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO 
A REGIMEN NO PERMANENTE CON RECIPIENTES 
SIN AGITACION. 
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Circulación inicial 1 ti a t + S CTI - t> (2.33) 

Recirculac:iónl t2 = ti + S ITI -ti> (2.34) 

Generalizando• tlN> = t<N-1> + S CTI - tCN-l)l C2.35l 

Dond&I 
K7 - 1 

s • (2.36) 
K7tR - 1 

UA 
IR - ll 

WptCp 
K7 • e (2.37) 

TCN> = TIN-ll - S CTIN-1> - ti) 12.3Bl 

Las ecuaciones 12. 3~) y C2.3Bl 1 re&u&Jven 

introduciendo en cada recirc:uleción, la temper•tura de 11 

circulación anterior, encontrando el valor del ti .. mpo 

m~dlante la "cuación 12.32>. 

Flufdo de servicio i•otdrmico. 

1 
t CNl a TI - ~;M <TI - t l (2.39) 

Y, para N recirculactonesr 

N t 11 
e e (2.40) 

Wp 
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TCNl 

!it:lEf!!.Bt!J.gt:lIQ 

l 
t l - ~;M ( t l - Tl 

Y, para N r&circulacionesr 

N * M 
e • 

Wp 

2. Cambi•dor externo. 1 - 2 

Flufdo de servlelo no lsotttrmleo, 

(2,41l 

(2.42) 

Para dst9 arr&glo .,¡ e41eulo pued& hac&rs9 d& la misma 

forma que en el punto iillnterior ( 1. >, pero B 

determinado por la eeuacl6n 2,21, 

3. Cambl ndor &•terno, 2 - 4 

FJufdo de svrvicio no isot,rmico. 

Este caso se resuelve de la misma forma que el 

precedente 1 pero " S 11 debe ser d9termi nada por la ecuact ón 

2.30, 

Para conoc9r el comportamiento de la temperatura en 

cualquier instante, es necesart o construí r la curva de 

operación del sistema, dicho comportamiento se muestra en el 

siguiente lnelso. 
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11,2 CURVA DE OPERACION DEL SISTEMA. 

Para Ja construcción de la curva dP operación del 

sistema se consideró el enfriamiento de un lote agitado con 

flufdo de gervicio no isotérmico, para el caso de 

calentamiento y los dem~s sistemas (a eMcepción de los 

recipientes sin agitación>, 

wecuencia. 

se deberJ seguir la misma 

En el enfriamiento de un lfquldo, el problema principal 

es la temperatura diferencial entre el lfquido que se enfría 

(fluido de proceso>, y el flufdo de servicio. Esta es la 

fuerza que transfiere el calor del flufdo de proceeo al 

flutdo de servicio, sin embargo en las operaciones a rdgimen 

no Permanente, la temperatura diferencial decrece 

continL1amente durante el ciclo de enfriamiento debido a que 

la temperatura del liquido que se enfría esta directamente 

relacionada con la carga tórmica, la cual decrece conforme el 

tiempo de proceso aumenta. 

La temperatura de un liquido cualquiera que empieza 

sRr enfriado uniformemente seguir4 una curva eMponencial de 

la formal 

Y = A e (2.43> 

Esta ecuaciOn aplicada al enfriamiento de procesos 

régimen no permanente, toma la siguiente formal 

T2 - ti 
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Dond&I 

IKI - 11 WpfWsfCs 

b = -------------------- 12.451 
M CKlfWpfCp - WsfCsl 

TI, T2 temperaturas del f J uf do que se enfría. 

ti temperatura del flufdo que se calienta. 

e tiempo del proceso. 

En Ja ecuación anterior el ~nico valor desconocido es 

11 b 11 el cual tendrá que evaluarse antes de iniciar el 

cálculo de la curva. Conociondo el valor de 11 b" se resuelve 

la ecuación (2.44>, encontr4ndo&e la temperatura de •alida 

del flutdo de proceso tT2), n varios intervalos de tiempo. 

Los valores do T2 graficados contra el tiempo 

proporci onarAn la curva de enfriamiento del proceso 

mostrada en Ja FIGURA 12.41. 

La relaci6n de cambio de temperatura en el ltquido 1 en 

cualquier tiempo, corresponde • la pendiente de la curva de 

enfriamiento !FIGURA 2.51. 

Diferenciando la ecuación 2.44 con r~specto al tiempo r 

dt -ue 
BL = -b !TI - t l 1 e a -b IT2 - tll 12.461 

d6 
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TIEMPO (9) 

FIGURA 2.4 CURVA DE ENFRIAMIENTO 



TIEMPO ( 0) 

FIGURA 2 .5 PENDIENTE DE LA CURVA DE ENFRIAMIENTO 
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La ecuación (2.461 indica que la cantidad de calor 

trans~erido en cualquier instante es una función de la 

pendiomte. 

Escribiendo un balance de calor en cualquier instante 1 

Para el flufdo de proceso• 

Qi = SLIMICp • -b (T2 - tll MICp = WplCp (t2 - tll (2.47) 

Para el flufdo de aerviclol 

QI • SLIMICp = -b <T2 - tll MlCp a WslCs <TI - T2l (2.48) 

Con la ecuaciones 2.47 y 2.48, se pueden encontrar las 

temporaturae de salida del fluido de proceso y de servicio en 

cada int•rvalo de tlr>mpo <ecuaciones 2.49 y 2.50>. 

FLUIDO DE PROCESO. T2' ::11 TI + 

FLUIDO DE SERVICIO. t2 a ti -

Qi 

M Cp 

QI 

M Cp 

(2.491 

(2.501 

Por otro lado, es n9cesario conocer Ja cantidad mfntma 

de flujo a recircular, debido a que si se utiliza un flujo 

menor a éste, el cambiador no cumplirá con los requerimientos 

del proce&o. 
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11,3 FLUJO MINIMO A RECIRCULAR. 

La relación de flujo mfnima a recircul~r se derivará a 

partir de la ecuación de enfriamiento a C\jntra.corrit1r1te pura 

con ilufdo de servicio no isotérmico (ecuación 2.14>, para la 

obtención del flujo mfnimo en los casos restantes se deberA 

seguir el mismo procedimiento. 

De la ecuacitln (2.14), 

Ln r~:_:_:.:i = 
Lr2 - td M (KltWstCs - WpSCpl 

Donde& AU< 
KI = WpCp WsCs 

e 

Ln KI 
De donder UA m ------------

WpCp WsCs 

El flujo teórico mfnimo ocurre cuando 

Rearreglando la ecuacltln <2,51l. 

TI - ti 

1 
Wp (! - --) 8 

KI 
Ln --------- = -----------------

T2 - ti WalCs 
M <I - ---------> 

KllWp•Cp 

De la ecuacitln (2.5ll1 

Cuando UA = 00 => 
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K2 = 00 

UA = o0 

(2.51) 

(2,52) 



Por lo qLle la ecuación (2.521 se reduce al 

Ln = ~.1._:_:.1.J 
Gz - t1 

Wp mln. i 6 

M 

Donde Wp mln. es el flujo mtnlmo de proceso a 

recircular. En la práctica se recomienda !nielar con 1,25 

veces el flujo mfnimo de proceso, esto asegura que el equipo 

cumpla con los requisitos de proceso <temperatur~s da salida 

y tiempo de proceso), 

M 
Ln [~.1._:_::J 

T2 - tl J (2,54) Wp min. = 
e 

Wp = i.25 f Wp mJn. (2,55) 

JJ,4 FLUJO MINJMO OEL FLUIDO DE SERVICIO. 

Este flujo se c~lcula en base a la temperatura m4xlma 

permitida a la salida del cambiador, dicha temperatura 

ocurrirá dentro del proc9so, al inicio del ciclo de 

enfriamiento. 

Despejando Ws de la ecuación C2.48l 

Oi 

,Ws = ------------ <2.56) 
Cs <t2 - tll 
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11,5 CARGA TERMICA TOTAL. 

Para la evaluación del coeficien-~e global de 

tran6ferencia de calor, es necesario conocer el calor 

transferido en cada intervalo de tiempo, asi como el calor 

totpl del proceso. 

El calor total transferido en el proceso, es la suma del 

calor transmitido en cada intervalo de tiempo como se muestra 

en la FIGURA 2.6. 

Para su evaluación se debe partir de la ecuacion <2.44>, 

de donde se obtiene "b 11
• 

Ln r~=-=-~:J 
._TI - ti 

b = - ------------- (2.57) 
0 

Por otro lado, se divide el tiempo de residencia en 

intervalos igualeg, se uustituye el primer intervalo en la 

ecuación <2.59> y se eval~a T2 <temperatura del fluido de 

proceso al término del primer intervalo de tiempo>. 

-btlnt 
T2 = <TI - ti> e + ti (2.59) 

Donde• 
int a primer intervalo de tiempo. 

Con el valor de T2, se calcula la pendiente "SL" en ése 

punto <ecuaciOn 2.46) 1 la cual se utiliza para evaluar el 

calor que se tranfiere en el primer intervalo, por medio de 

la ecuación (2.47 o 2,49), 

41 



TIEMPO 
(9) 

r-------------------------------
' 
1 

~----------------------------
' 
1 

~-----------------------: 
! 
1 

OToT 
CARGA TERMICA 

FIGURA 2.6 CARGA TER MICA TOTAL. 



Para evaluar la carga térmica del siguiente intervalo se 

debe considerar el valor de T2 antes calculado, como la 

temperatura inicial en el nuevo intervalo <T1>, civaluondo 

nuevamente la temperatura T2 en el nuevo intervalo, pero a 

partir del la ecuación (2.SB>. 

Sigui en do esta secuencia, se aval lla 1 a carga térmica en 

cada intervalo, con la suma de el las, obtenemos la carga 

t~rmica total del proceso, esta secuenci• se encuentra en la 

FIGURA 3.4 del CAPITULO llI. 

Il.6 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR. 

El coeficiente global de transferencia de calor, también 

11 amado resistencia globül 1 ya que BQ la resist~ncia 

existente en el proceso para la transferencia de calor, tiene 

tres contribucionesl 

!) Resistencia del flufdo situado por el lado de 

los tubos. 

2) Res! stencl a del flufdo situado por el lado de 

envolvente. 

3) Resistencia del material que separa los 

flufdos. 
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El coeficiente global se puede evaluar a partir de las 

resistenc:ias antes mencionadas, o sea, a partir de los 

coeficientes individuales y la resistencia de la pared del 

tubo. 

U A (2,59) 

R ReslBtenclas, 

U Coeficiente global de transferencia de calor. 

A Area de transferencia de calor. 

Oondet 

Uo <2.60) 
do do 
-- + ---- + + Rd 

hl di l:m dmed ho 

km e Conductividad térmica del tubo. 

di D!Ametro Interno del tubo. 

dmed = OiJmetro modio logarftrnico. 

do Diámetro externo del tubo. 

Uno de los grandes problemas para el diseno de 

cambiadores de calor régimen no permanente 1 es la 

evaluación del coeficiente global de transferencia de calor. 

La evaluaci6n del coeficiente global de transferencia de 

calor se reali%a en base al c~lculo del mismo en el extremo 

de cada Intervalo, promedlándolos y multiplicándolos por la 

fracción de carga térmica correspondiente a ese intervalo 

!FIGURA 2. 71. 
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Q TOTAL 

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, el coeficiente global se 

pondera de la siguiente manera: 

Coeficiente global ponderado CUPON) 

CU! + U2> Qi 
UPON C2.61> 

2 QTOTAL 

Para la obtencl6n de los coeficientes Individuales de 

transferencia de calor, se utilizó el caso mas importante de 

transmisión de calor con el objeto de saber que variables 

afectan directamente, encontrindose que existe una relación 

entre di~metro uniforme y flujo de masa constante con la 

razón de transferencia de calor) esta razón de transferencia 

de calor est~ en funci6n de varias propiedades ffsicas tales 

comol 

Velocidad de los flujos. 

Densidad, 

C~lor especifico. 

Conductividad tdrmlca. 

Viscosidad, 

La velocidad, viscosidad, densidad y di~metro, afectan 

el espesor de la pellcul a del fl uf do en ! a pared del tubo 

a trav~s de la cual el calor deberá ser conducido, el calor 
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especff l ce refleja la variación del promedio de la 

temperatura del fluido como resultado re la absorción 

uniforme de calor. 

Para la obtención de los coeficientes individuales de 

transferencia de calor 1 los primP.ros estudios se abocaron 

hacia Ja obtención emptrica de la~ correlaciones, el cálculo 

se efectuó por medio de datos experimentales y con ayuda del 

anAlisia dimensional, siendo los n~meros ~dimensionales mas 

empleados los sigutentesr 

hi di 
NUSSELT , , , , , , , , , , , , .••••••• 

REYNOLDS 

PRANOLT 

GRASHOF 

k 
di V e --------­· · · · · · · · · · · · · · · · · · · · I' 

Cp ¡'< ..................... ---~--
(',1.g ~ t;T di A3 

------------­· · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · /1 A2 

llREATZ • , • , , , , • , ••• , , • , , • , • , • NRe NPr 
di 

(--) 

Lt 

AFT 

COEFICIENTES lNOIV!OUALES DE TRANSFERENCIA DE CALOR. 

LADO TUBOS. 

Sleder y Tate, a través de eMperimentos en tubos, 

encontraron correlaciones tanto para calentamiento como para 

•nfrtamiento de flujos, en tubos horizontales y verticales. 
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hl di 

- Para 

- MLTD 

Una 

REl3111EN LAMINAR 

di 
= 1.86 CNRe NPr <--) )A0,333 

Lt 

dldmetro de tubo hasta 76 mm, 

hasta 315 'K 

NRI!' < 2100 
N13z > 100 

,¿<_)A0, 14 
/'w 

correlacidn mas general que cubre todos 

dl~metros y MLTD's, 

hl di 
= 1.86 CNRe NPr ,~:, )A0,333 ,.t_)A0,14 + 

Lt /'~ 

0.87 Cl + 0.015 <Nl3r)lA0,14 

Para NClz < 100 

di AFT "' 
0,085 <Nre NPr (--) C----l) (~.:.)A0, 14 

Lt d!A2 /'" 
NNu = 3.66 + <------------------------~----------> 

di AFT 
1 + o. 047 <NR11 NPr e--> e---->> Ao, 67 

Lt di A2 

RECllON DE TRANSICION 

C2,62> 

los 

(2,63) 

C2,b4l 

2100 < Nre < 10000 

Para flujo transicional la 11cuacldn de HAUSEN &B 

recomendada. 

NNu 
di /' 

0.116CNReA0,67-125lNPrA0.33Cl+C--)A0,b7!--)A0.14 C2,b5l 
Lt /'"" 
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REG!MEN TURBULENTO 

Nr11 > 10000 

(2,66) 

Las ecuaciones anteriores son aplicables para• 

- Liquidas orgánicos. 

- SolucioneG acuosas. 

- Gases. 

- No aplica para el agua, 

Dlttus-Bolter tamb!~n obtuvo una ecuación para flujo 

turbulentot 

(2.67) 

Donde: n = 0.3 para calentamiento. 

n ~ 0.4 para enfri~miento. 

NR" 10000 

0,7 Npr 100 

Lt 
> 60 

do 

Las propiedades fls!cas se evaldan a partir de la 

temperatura prom.,d!o (calórica) del fluido, 
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Para el caso en el que se tenga agua por dentro de tubos 

se puede utilizar la siguiente ecuación. 

ISO 
h! = (! + 0.011 ' Tl VA0.8 (2.68) 

E><i'5te el metodo de Colburn, el cua.l consiste en la 

agrupación de las ecuaciones de flujo laminar y flujo 

turbulento obtenidas por Steder y Tate, las cuales fueron 

graficadas en un par de coordenadas en donde el NRe es la 

absisa y en la ordenada se encuentra la ecuación& 

(2.69) 

Para la obtención dn los coeficientes individuales de 

tran&ferencia de calor por modio del método de Colburn, se 

requiere primeramente la evaluac!On del NRa a partir del cual 

se obtiene el valor de Jh <GRAFICA 1 1 1 con el que se 

puede ev•lu•r el coeficiente con tan solo despejarlo de la 

ecuación en la ordenada. 

LADO ENVOLVENTE. 

Para el cAlculo del coeficiente individual por el lado 

de la envolvente es aconsejable utilizar el metodo de BELL 

(OELAWEF<E l • 
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Este método est~ basado en un program• de investigación 

experimental y analftlco llevado a cabo por el departamento 

de la Universidad de Delawere, 

En termines generales, este método supone que la• 

caracterfsticas de transferencia de calor y cafda de presión 

por la envolvente son iguales a aquellas correspondientes a 

un banco de tubos Ideal en la sección de flujo cruzado d•I 

cambiador, modificado por la distorcl6n del flujo normal 

introducido por las mamparas y la presencia de fugas y 

desviacion&s a través de los claros requerido& por la 

construcción mec~nica. La secuencia da cálculo tanto para el 

coeficiente Individual como para la cafda de pr•si6n se 

encuentra en el APENDICE l. 

Por otro lado, para valore& de NRe desde 2000 hasta 

10000001 se puede utilizar la siguiente ecuación con bastante 

exactitud. 

he De 

Donde De es el dl~metro equivalente y es igual al 

do 
4 CPtA2 - c--->A2> 

4 
Arreglo cuadrado• De = -----------------

do 

1 1 do 
4 C-PtA0.8bfPt - -C---)A2) 

2 2 4 
Arreglo Triangulare De ~ --------------------------

do 
2 
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II.7 TEMPERATURA CALORICA. 

Cabe hacer mención que para el c~lculo de Jos 

coeficientes individuales de transferencia de calor se puede 

utilizar la temperatura media del flufdo pero 1 bajo ciertas 

re~tricciones y en los siguientes casos: 

- Flufdos poco viscosos. 

- Fluidos con rangos de temperatura no mayor a 25°C 

- Casos en que l• viscosidad no tenga una variación muy 

grande al aumentar la temperatura. 

En caso contrario se deberAn evaluar las propiedades 

ffstcas a partir de la temperatura calórica <promedio>, y 

/ w il partir de 1 a temperatt1ra de pared, 

II,B CAIDA DE PRESION. 

Cuando un fluido incompresible fluye en un tubo 

horizontal uniforme con un gasto mágico const~nte 1 la presión 

del flufdo disminuye a Jo largo de la tuberfa debido a la 

fricción, este fenómeno es llamado cafda de presión del 

sistema. 

Esta cafda de presión por unidad de longitud se le 

conoce como gradiente de presión 1 el cual se ha encontrado 

eMperimentaJmente que está en ~unción de algunas propiedades 

ffslcas del fluido y caracterlstlcas del tubo: 

S:? 



DIAMETRO o 

VELOCIDAD V 

DENSIDAD 

VISCOSIDAD 

Esta calda de presión se puede evaluar a partir de las 

siguientes ecuacionesl 

Cafda dR prRsión en tuberfa rectar 

DPtr ~ ------------------- (2,73) 
5.22E!Otdi tS,G. t¡I 

Donde• 
Lt •Longitud de tubo. 

NP = N~mero de pasos por los tubos. 

Cafda de presión en retorno~t 

DPr a -------------- (2,74) 
s. G. t 2 l g 

Donde• 
V • Velocidad d1>l fluido. 

S.G.= Gravedad especifica. 

g = Aceleración de la gravedad, 

Por lo tanto, la cafda de presión total por el lado de 

lo» tubos es: 

DPtot = DPtr + DPr (2. 75) 

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

recomendable utilizar el método de BELL ( APENDICE 1 >. 
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A 

AFT 

ATCR 

af 

b 

BHP 

Cp 

Cs 

De 

di 

do 

Kl,K2,K3 

K4,KS 

km 

LT 

M 

NP 

NT 

PT 

Oi 

NOMENCLATURA DEL CAPITULO Il 

Area de tran5ferencia de calor. 

Ar ea de flujo por tubos, M'2 

Area de tr~nsferencia de calor requerida, 

Area de flujo del tubo, 

Cong,tante, 

Brake horse power, 

Calor especifico del flufdo caliente, 

Calor especifico del flufdo frfo, 

OiAmetro equivalente para transferencia 
de calor y calda de presión, 

Diámetro interno del tubo, 

DiAmetro externo, 

HP 

J/KgºC 

J/Kgºc 

mm 

mm 

mm 

Factor de fricción AD I MENS IONAL 

Constantes en J as ecuaciones 

calentamiento y enfriamiento, 

Conductividad térmica, 

Longitud de tubo, 

Lote a enfriar e calentar, 

Nllm<1ro de pasos por tubos 

Nt.lmero de tubos 

Paso en los tubos, 

Carga térmica en el intervalo 
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de 

ºi", 

ADIMENSIONAL 

W/M~2°C/M 

Kg 

mm 

J/Hr W 



Qtot 

R 

Rd 

5 

SL 

TI, T2 

To 

T2' 

Tl,T2 

T" 

tl,t2 

to 

u 

u1,u2 

V 

Wp 

Ws 

Carga t~rmica total, 

Grupo adimensional 

Factor de obstrucción total, 

Grupo adimensional 

Pendiente de la curva de enfriamiento, 

Temperatura inicial y final del flutdo 
caliente, 

Tomperatura del fluido caliente ar'l'adido 
continuamente al lote, 

Temperatura del flufdo de pr'oc:eso en 
cualquier instante, 

Temperatura de entrada y salida del 
flutdo cal lente. 

Temperatura de pared del tubo, 

Tamperatura Inicial y final del fluido 
frfo respectivamente, 

Temperatura del f lufdo fria aNadido 
continuamente al lote, 

Coeficiente global de transferencia 
de calor, 

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

Valoc!dad del f lutdo en tubos, 

Fluido de proceso, 

Fluido de servicio, 

Espesor del tubo, 
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J/Hr W 

W2°C/W 

ºC/Hr 

ºC 

ºC 

'e 

ºC 

ºC 

'e 

ºC 

W/M"'2 ºC 

MIS 

Kg/Hr 

Kg/Hr 

mm 



CAPITULO 111 

111,Jl METOOOLOGIA DE CALCULO, 

Esta metodologfa comprende el diseho de cada uno de lo• 

equipos que componen el sistema 1 estos equipos son los 

siguientes: 

ll CAMBIADOR DE CALOR .- La metodologfa diseha el 

cambiador de calor requerido por el sistema, 

arrojando como resultado el ~rea de transferencia de 

calor, las cafdas de presión y la geometrfa del 

equipo. 
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2J MOTOR Y BOMBA .- La bomba es evaluada a partir de 

la p~rdlda de preslOn total <cafda de prer.IOn en el 

cambiador de calor mJs la cafda de presión en la 

1 inea más 1 a cabeza estátl ca dlferencl al J y el 

gasto mi:isico del flufdo de proceso, mlentrar. 

que para el motor, se calcula la potencia requerida 

para mover la bomba. 

3J D!AMETRO DE TUBERIA .- El dlAmetro de 1 a tuberta 

tambi en es calculado, es.to se hace en base a la 

velocidad recomendada <TABLA lJ, 

La metodologfa de cálculo eG una de las partes mds 

importante6 de este trabajo, debido a que con ella, las 

dimensiones de los equipos; involucrados en el sist&ma, son 

determinados. 

El di agrama de f 1 ujo de 1 a metodol ogta de cAJ cu) o 

general se muestra en la FIGURA 3.1. 
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ENTRADA DE DATOS. 

CARGA TERMICA. 

FLUIDO DE PROCESO!Wp>. 

FLUIDO DE SERVICIO!Ws), 

VELOCIDAD DE TUBOS 

MAXIMA. 

AREA DE FLUJO POR TUBOS. 

NUMERO DE TUBOS. 

DATOS DE PROCESO Y PROPIEDADES 
FISICAS !FIGURA 3.3>. 

SUBRUTINA Otct !FIGURA 3.4>. 

EC. 2.55 

EC. 2.56 O FIGURA 3,5 

VTM=77/fe' 

AFT=Wp/VTM 

NT=AFHNP/afpt 

G::>DIAMTRO DE ENVOLVENTE <DI). Dl=dot jÑT70.75 +do 

[}>coRTE y ESPACIAMIENTO DE 

BAFLES. SUBRUTINA CUTSB (FIGURA 3,6), 

COEF. DE TRANSFERENCIA 

DE CALOR GLOBAL PONDERADO SUBRUTINA UPDN !FIGURA 3.7), 

AREA DE TRANSFERENCIA DE 

CALOR REOUERIDAIATCR>, 

LONGITUD TUBOS REQUERIDA 

TABLA 3.1 

LTR=ATCR/AS*NT 

LA LONG !TUO DE TUBOS REOUER 1 DA ES 
MAYOR QUE LA MAXIMA COMERCIAL? 

FIGURA 3.! HETODOLOGIA DE CALCULO. 



G>L T = LTMC-1 

RECALCULAR! 

NUMERO DE TUBOS 

~AREA DE FLUJO POR TUBOS 

VELOCIDAD POR TUBOS 
-1 

<~ ENVOLVENTE <DI>, 

[)..., fAREA DF. TRANSFERENCIA DE 
l,/''fALOR DISPONIBLE, 

CALCULAR EL PORCENTAJE DE 
AREA SOBRADA O ESCASA DEL 
EOUIPO, 
/~ 

~íó' ... > Y. A >"tJO 

CAIDA DE PRES!ON EN TUBOS 
!DPtot >. 

si ~ 
Df'tot < DPm~ 

RE:L:t:: 

NUMERO DE TUBOS 

AREA DE FLUJO POR TUBOS 

(Í1 VELOCIDAD OE PROCESO 
.... ! 

~.-CA IDA DE PRES ION POR 

ENVOLVENTE <DPEl, 

SI ES MAYOR TOMAR LA LONGITUD 
INMEDIATA INFERIOR, 

NT=ATCR/ASfLT 

AFT=afpUNT /NP 

VEFP=Wp/AFH (' S3600 

ATCD = AS S LT S NT 

Y. A e !ATCD-ATCR/ATCD> * 100 

EL PORCIENTO DE AREA NO SE 
ENCUENTRA ENTRE !10? 

EC. 2.75 

LA CA!DA DE PRESION POR TUBOS ES 
MAYOR OUE LA PERMISIBLE? 

NT=NT•<DPtot/DPmaM)A,5 

AFT=afpUNT/NP 

VEFP=Wp/AFH e f3600 

APEND!CE 1 

LA CAIDA DE PRESION POR ENVOLVENTE 
ES MAYOR OUE LA PERMISIBLE? 

FIGURA 3.1 METODOLOGIA DE CALCULO !CONTINUACION>, 
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RECALCULAR! 

3 ESPACIAMIENTO ENTRE 
', J MAMPARAS 

~- COSTOS: 

TUBERIA 

SUPONER VELOCIDAD 

RECOMENDADA CVELTUBl, 

AREA DE FLUJO POR LA 
TUBERIA. 

DIAMETRO DE LA TUBERIA. 

DT=DTCOM 

COSTOS DE TUBERIACSCTUBl 

BOMBAI 

NUMERO DE REYNOLDS. 

FACTOR DE FRICCION Cfl, 

CAIDA DE PRESION EN LA 
LINEA. 

CABEZA TOTAL 

COSTOS FIJOS 

COSTOS DE LA BOMBA CSCP>. 

MOTORI 

COSTOS DEL MOTOR (SCM>. 

CAMBIADOR DE CALORI 

COSTOS CAMBIADOR (ICE>. 

EVALUACION DE LOS COSTOS TOTALES 

TABLA 

AFTUB = Wp/VELTUBI e 13600 

DTUB = ] 4 1 AFTUB/'11' ' 

1 

TOMAR EL D 1 AHETRO COHERC 1 AL DE LA 
TUBERIA Y CALCULAR LA VELOCIDAD. 

1 

1 NR" = DHVEL TUBS E' I /' 

; 1/ ¡T=-2log< <2.51/NRe jf>+Ced/3. 7> l 

1 DF~HLefVEL TUB~21DH2gc 
H=DPtot+DF+CABEZA ESTATICA DIF. 

SUBRUTINA COSFIJ <FIGURA 3.Bl, 

COSTOS FIJOS. C.F. = SCP + SCM +ICE+ SCTUB 

FIGURA 3.1 METODOLOGIA DE CALCULO CCONTINUACIONl. 
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¡----- ·-·--··---·-- - ·-------- ... ·----------

ÍcoMSUMO DE POTENCIA DE LA BOMBA 1 

\ 
COSTOS DE OPERACION ce.o. 

EFICIENCIA DEL MOTOR 

POTENCIA REQUERIDA 

Kw-Hr REQUERIDOS 

COSTOS DE POTENCIA 

COSTOS TOTALES, 

¡. 1 

1 

r .n=.8+.03•LN<F1HP>-.OOIB2•LN<BHP>·'21 
\ 1 

PB=BHPl'rm 
\ 

Kw-Hr=PB•No.LOTESSNo.DIAS*I AÑO 

SP=Kw-HrtS/Kw-Hr 

CT = CFT + ca 

--~--------·- -·· _______ _, 
FIGURA 3.1 METODOLOGIA DE CALCULO <CONTINUACION>. 

~------------------·· 

61 



Para poder iniciar la evaluación 1 es necesario conocer 

algunas caractertsticas del proceso 1 as{ como algunos 

criterios para el diseno del cambiador de calor. La TABLA 

3.2 muestra los puntos que se requíer9 conocer antes de 

iniciar la evaluación. 

ll IOENTIFICACION DEL SERVICIO! - LOTES AGITADOS, 

- LOTES SIN AGITACION, 

2l IDENTIF!CACION DEL PROCESO - ENFRIAMIENTO. 

3l CRITERIOS PARA EL 
DISENO DEL CAMBIADOR 
DE CALOR, 

- CALENTAMIENTO. 

- VELOCIDAD POR TUBOS! 
f"AXIMA 

LHINIMA 
- VELOCIDADPOR ENVOLVENTE• 

tAXIMA 

'/11NIMA 

- CA!DA DE PRES!ON POR TUBOS 
MAX!MA 

- CA!DA VE PRES!ON POR ENVOLVENTE 
MAVIMA 

- DIAMETRO DE ENVOLVENTE MAXIMO 

- t/UMERO DE PASOS MAXIMO 

- DlAMETRO DE TUBO; 
fMAXIMO 

LM!NIMO 

4l SELECCION PREELIMHIAR DE LA GEOMETRIA DEL EQUIPO, 
- NUMERO DE PASOS 

- DIAMETRO DE TUBO 

- P!TCH 

- ARREGLO 

>------------------------ -
FIGURA 3,2 PUNTOS REQUERIDOS ANTES DE LA EVALUACION. 
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Una vez determinados cada uno de los puntos de la tabla 

anterior, se podr4 iniciar la metodologfa de cálculo 

mediante la entrada de los datos del sistema. Los datos 

requeridos son: las temperaturas de entrada y salida tanto 

del flutdo de proceso como de servicio 1 asi como sus 

propiedades ffsicas (viscosidad, densidad, conductividad, 

tdrmica 1 capacidad calorffica>, tambi~n es necesario conocer, 

el lote a enfriar o calentar, el tiempo de residencia, los 

criterios de diseno Ccatdas de presiOn m~ximas, n~mero de 

pasos mAximo por tubos, velocidades máximas> y la geomatrfa 

preliminar del cambiador de calor, esta entrada de datos se 

harA en 2 bloques 1 como se muestra en la FIGURA 3.3. 

BLOQUE 

DATOS DE PROCESO 

-Temperatura5 
entrada 
salida 

-Propiedades ffsicas 
-Tiempo de residencia 

-Lote de proceso 

BLOQUE 2 

DATOS DE DISEÑO 

Selección preliminar 

-N~mero pasos por tubos 

-Diámetro de tubos 
-Pltch 

-Arreglo 

Criterios de dlse~o 

-Cafdas de presión m4Mlma 

-DiAmetro de env. m~ximo 

-N~mero de pasos mAximo 

L~~-F_I_G_u_R_A~3_._3~~~~~E-~_iT_R_A_D_A_o_E~D-A_ro_s~~~~~---' 
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Una vez que los datos de proceso. de diseno y la 

geometrta preliminar son conocidos , se evalL\a el caler total 

transferido en el proceso med!~nte la subrutina Otot <FIGURA 

3.4>, enseguida se evalll.a el flujo mtnimo a recircular del 

flufdo de proceso Cec. 2.55> 1 y a partir de la ec. 2*56 o la 

subrutina FLUSf'R <F'IGURA 3. 5J, el flufdo de servi e! o, 

Como siguiente paso se evaJ~a el área de +lujo, cuando 

el <Flufdo de procese se encuentre por el lado de tubos., esta 

s~ Pval~a a partir de la velocidad rn~xima y el flujo a 

recircular, con la cual se calcula el ntJmero de tubos 

necesario para que el .fluido se encuentre a velocidad rnAx1mat 

con este r1l\mero de tubos se debe eisti mar el di A.metro de la 

envolventet esta estimación se puede efectu.;r en tres lol"'maist 

ll Estimar el diámetro de envolvente a partir de 
alguns correlación aproximada. 

2> A partir de aJgun~ tabla cuenta tubos. 

3J Haciendo el dibujo del• pl•nti!Ja. 

Para el caso en el que el flujo de proceso se encuentre 

por envolvente, entonces se evaluará el .!re3 dP. -flujo 

necesarji' para que el flufdo de proce~c permane:ca 

velocidad m~Y.ima, a partir de esta ~rea de flujot se obtiene 

el diAmetro de e11volvente requerido y en consecuencia el 

n~mero de tubos para di~ho diametro este caso requiere 

iter~r t~nto el esp~ciamiento entre mampara$ asi como el 

corte de las mismas para encontrar el diámetro y el n~mero de 

tubos requeridos a velocidad mádma ten este trabitJO solo 

se considera el í-lufdo de proceso par dentro de tuhos}. 



i 
1 

b = 
[
T:?-t i1 

Ln Tl-t~ 

0 

Ot 
0! a 

-b 
T2 = <TI-ti> e 

SL = B t <T2-t 1 l 

Gli=SLtMICp 

Otot Otot + O! 

1 TI m T2 

L~,, 
FIN 

'' ,,, 1 ''~''''"'' ' ,, "'''' ''' ''"''' 
t DE PROCESO. 

1 

PENDIENTE. 

CARGA TERMICA EN EL INTERVALO. 

SUMATORIA DE LAS CARGAS TERMICAS 
EN CADA INTERVALO. 

LA TEMPERATURA DE SALIDA <T2l SE 
CONVIERTE EN LA TEMPERATURA DE 
ENTRADA <TI> DEL EL SIGUIENTE 
INTERVALO. 

_¡ _________ ---------------. 
1 FIGURA 3.4 SUBRUTINA Otot <EVALUACION DE LA CARGA 
l___ TERHICA TOTAL DEL PROCESO>. 

-------- -- ------- ---------------
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,·T2-tf 
Ln '.n-t1. 

b = -----------
e 

Ot 
91 = 

-b 
T2 a (Tl-t 1l e 

SL ~ B J <T2-t 1l 

91 

Oterm = SL J H J Cp 

Dterm 
w.. =---------

Cp Ct2-t 1 > 

FIN 

CONSTANTE DEL PROCESO, 

INTERVALO DE TIEMPO, 

+ti TEMPERATURA A LA SALIDA DEL FLUIDO 
DE PROCESO, 

PENDIENTE, 

CARGA TERHICA EN EL PRIMER 
INTERVALO. 

FLUJO HINIHO DE SERVICIO, 

FIGURA SUBRUTINA FLUSER CEVALUACION DEL FLUIDO DE 
SERVICIO>, 

El siguiente paso es el cálculo del corte y espaci~miento 

de mamparas, con el fin de obtener la velocidad máxima por 

envolvente y por lo tanto, los coeficientefi mayores. En este 

punto es importante hacer notar que para evitar z~na muertas 

¿ "by-passº, es recomendable igualar el Area de flujo 

cruzado con el Area de ventana, esta evaluación se realiza en 

la subrutina CUTSB <FIGURA 3,b), 
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CUT= 0.16 

_., AREA GRUESA DE VENTANA CSWGl. 

AREA OCUPADA POR TUBOS CSWTl. 

AREA DE LA VENTANA. 

SW SM 

ESPACIAMIENTO ENTRE BAFLES CSBl. 

VELOr.TnAn EN LA FNVOLVENTE. 

UEFS IJEFSm~" ~ 
s! 

+ 

<::":ls1 , 
'f' 1 

-CUT~ 

~<=;~ 

'"' ~-J 

CORTE DE LA MAMPARA AL 
EMPEZAR LA ITERACION. 

APENDICE 

APENDICE 

SW = SWG - SWT 

IGUALAR AREA DE VENTANA 
CON AREA DE FLUJO CRUZADO. 

APENDICE 

VEFS=Ws/AFEl e,s3600 

VELOCIDAD DEL FLUJO DE 
SERVICIO ES MAYOR OUE LA 
VELOCIDAD MAXIMA? 

EL CORTE ES MAYOR O IGUAL 
A 0.45? 

INCREMANTAR CUT. 

EL CORTE ES MENOR O IGUAL 
A 0,16? 

DISMINUIR EL CORTE, 

FIGURA 3. 6 SUBRUTINA CUTSB (CALCULO DEL CORTE ]' 
Y ESPACIAMIENTO ENTRE MAMPARAS. 

- ~--------··--
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Conoc1endo las velocidades tanto de tubos como de 

en•1ol·•c:nte y las propiedades ffsicas 1 se calculan los 

coeficientes individuales de transferencia de calor y 1 

partir de ellog el coeficiente global ponderado <SUBRUTINA 

UFDN, FIGURA 3,7l. 

A contim .. 1ñc:tón 1 con los flujos calculados anteriormente, 

el lote a er1friar o calentar, el tiempo y las temperaturas 

de proceso, se calcula el área de transferencia de calor 

requerida por el procego <ATCR> 1 de acuerdo a la TABLA C3.ll 1 

partir de esta área y el n~mero de tubos se determina la 

longitud de tL1bos reqLH:arida en el proceso, tomlndose la 

longitud comercial del tubo, 9i la longitud de tubos 

requerida es m~yor que la longitud de tubos máxima comercial, 

se re~alcul~ el n~mero de tubos, el área de flujo por tubos y 

la velocidad del flutdo de proceso en base al valor Inmediato 

inferior de la longitud mAxima comercial, hasta que el valor 

dei la longitud de tubos requeridi=' se encuentre dentro dP- los 

valores comerciales, regresando untonces al cálculo del 

diámetro de en'lol ·1ente. 

El siguiente paso ei::: la evaluación del ~rea de 

transferencia de calor disponible <ATCO), con el ATCR y el 

AiCD se calcula lo :.obrado o escaso en Area que tiene el 

equipo, esto es, el área de transferencia de calor disponible 

CATCDl debe ser 10% del Ar~a de transferencia de calor 

reqL1er ida <ATCRl t 

ATCD - ATCR 
'!, AREA ------------- ' 100 

ATCD 
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·" "' 

PROCESO 

------- __ ....:..J.I.__ ______ _ 

RECIPIENTE CON AGITACION RECIPIENTE SIN AOITACION 

1 PASO POR 
TUBO 

LIQUIDO AÑADIDO 
CONTINUAMENTE 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.17 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2.18 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.13 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2.14 

1-2 o MAS PASO 
POR TUBOS 

2-4 o MAS Fl\SOS 
POR TUBOS 

LIQUIDO ANADIDO 
CONTINUAMENTE 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.2B 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2.29 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.24 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2 .25 

CALENTAMIENT 
EC. 2.28 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2.29 

CALENTAMIENT 
EC. 2.24 Y 2.30 
ENFRIAMIENTO 
EC. 2.25 Y 2.30 

PASO POR 
TUBO 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.35 
ENFRIAMIENTO 
EC 2.3 8 

1-2 o MAS Fl\SOS 
POR TUBOS 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.35 Y 2.21 
ENFRIAMIENTO 
EC.2.3B Y 2.21 

TABLA 3.1 SELECCION DE ECUACIONES PARA CALCULAR EL AREA DE TRANSFERENCIA 
DE CALOR EN PROCESO A REOIMEN NO PERMANENTE. 

2-4 o MAS PAs'os 
POR TUBOS 

CALENTAMIENTO 
EC. 2.35 Y 2.30 
ENFRIAMIENTO 
~c. 2.38 y 2. 30 



COEFICIENTE INDIVIDUAL DEL 
FLUIDO DE SERVICIO A TEMP 
DE ENTRADA <hs!J. 

CONSTANTE DEL PROCESO. 

INTERVALO DE T 1 EMPO, 

:;.,_, TEMPERATURA A LA SALIDA DEL 
[}, FLUIDO DE PROCESO. 

PENDIENTE, 

CARGA TERMICA EN EL INTER-
VALO. 

TEMP. DE SALIDA DEL CAMBIA-
COR EN ESE INTERVALO DE 
TIEMPO. 

EVALUAR Cp A T2' 

Cp promedio 

:__.EVALUAR Din 

~0-
EVALUAR NUEVAMENTE T2' 

hsl=.36•ktDe<NRe~.ss•NPr~.33l 

~ 
Ln [Tt=t-1; 

b = -----------
9 

et 
91 = 

5 

-b Et! 
T2 = (Tl-tll e +t l 

SL = ll 1 <T2-t l l 

Oi SL 1 M * Cp 

r2• = Ti + ª' I M Cpp 

, Cp=Oi/Wp <T2' -TPIJ 

Cpp <Cp + CPPJ /2 

Oin = Wp•Cppl<T2'-TP1J 

Es igual Din y O!? 

1-----c_o_N_c~p~p_. ---------_ _¡_ ___________________ -------- ---~ 
F'IGURA 3. 7 SU~RUTINA UPotl <CALCULO DEL CClEF!CIENTE 1 

~--------__'.'-~~B~-L -POtiDERADOl , ----
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EVALUAR PROPIEDADES FISICAS 
A T2',TP2,T2. 1 

EVALUAR LOS COEF.INDIVIDUALEJ ECUACIONES 2.62 - 2.70 
CORRESPOND 1 ENTES A CADA TEMP. i 
Y LADO DEL FLUIDO <TUBOS Q 

~~~·~:·~···~~·· l---~-~~---'---~~-----DE TRANSFERENCIA DE CALOR 1 do M do 1 
EN CADA EXTREMO CU!, U2>. 1 -- -- + ------ + ---- + Rd ¡ hl di k dmed ho 

EVALUAR EL COEF. GLOBAL 
PONDERADO. 

1 

/ ',,, sí 

~1=5/>---¡ 
'/ 1 

¡ 00 ! 1 

t 'I <t TOMA EL SIGUIENTE INTERVALO. ! [ 

o-_J 
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En Ci'S.o de no cumpl irsei este porcentaj11 de área, 99 debe 

tomar el ATCR para recalcularr el n~mero de tubos, el área de 

flujo por tubos y la velocidad del flutdo de proc&so, 

regresando después al cálculo del di~metro de envolvente, 

El paso siguiente es la evaluación de las c:afdas de 

presión tanto por tubos como por envolvente, si estas cumplen 

con las restrjceiones de calda de presión mc\Mima, el 

camblñdor de calor queda disanado. En caso contrario se 

recalcula (p~r~ el cñso de tubos>, un nuevo valor de nómero 

de tubos, calculando nuevamente el Area de flujo por tubo~ y 

la velocidad del fluido de proceso. si el eXc9sO en la catdA 

de presión es por el lado do la envolv9nte, se r&calcula un 

nuevo espaci~m1ento ontre mamparas, regresando despu~9 a la 

subrutina CUTSD. 

Estos nuevos valores Cnúmero de tubo& y cspaclAmtento 

entre mamparas) se obtíenen relacionando las Ci\fdau de 

presión m~>:lmas con la~ obtenidas, 

En éste punto &e inicia la evaluación de los costos 

fijos del sistema en b~se a la subrutina COSFIJ IFIC3URA 

3.8> 1 esta evaluación se inici.:a con el c~lculo del costo de 

la tuberta, esto es, evalu~ndo el diámetro de la tuberfa del 

sistema, el cual se obtiene en base a la volccidad 

recomendada en la TABLA l 1 a partir de esta velocidad, se 

determinan l~s pérdidas por ~ricción en el linea, las cuales 

sumadas a la catda de presión en el cambiador y a la cabeza 

estAtica diferencial, obtenemos las pérdidas de presión total 
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en el sistema <H> 1 c:on este valor y ol flujo de proceso, se 

calC\Jli'n los costos de la bomba. 

El paso siguiente es la evaluación de los BHP<eRAKE 

HORSE POWER>, para seleccionar la potencia del motor y por lo 

tanto, evaluar su costo. 

Los costos del cambiador de calor se calculan en base al 

Area de transferencia de calor obtenida en su diseno. 

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. = 11TlJBERIA + $MOTOR > tBOMBA + tCAHBIADOR 

Enseguida se evah\an lo~ costos de operación <C.O.) 1 los 

cuales incluyen los Kw - H r~querido por el motor eléctrico 

y, la consideración de la depreciaciOn,impuestos y 

mantenimiento, la suma de los costos fijos con los costos de 

operación proporcionan los costos totales del sistema para la 

recirculación determinada inicialmente. 



--------------------------- ···- -------···----·-···--·· 

n1eºBe~e 95 Eb~JQ 
BOMBAI 

EFICIENCIA DE LA BOMBA 

BHP REDUERIDOS 

ESTIMAR EL FACTOR "FS", 

COSTO BASE (CBl, 

FACTOR DE COSTOS DEL TIPO DE 
BOMBA <FTl, 

FACTOR DE COSTOS DE 
MATERIALES !FM>, 

COSTOS DE LA BOMBA 

MOTORI 

COST~S DEL M~TDR <CM>. 

1 
1 ~p=-,31+,24•LN<GPM>-.011LN<GPMl~2 

) BHP=GPMI ( IH/2470001 ~P 

1 FS = GPMJH 

CB=EXP<B,3-,61LN<FSl+.05<LN<FSlA2) 

TIPO DE BOMBA 

1. UNA ETAPA 1750 RPM v. 
2. UNA ETAPA 3550 RPl1 V, 
3. UNA ETAPA 1750 RPM H. 
4. UNA ETAPA 3550 RPM H. 
5. DOS ETAPAS 3550 RPM H. 
6. MULTIETAPAS 3550 RPl1 H. 

<VER TABLA 2> 

MATERIAL FM 

1. HIERRO FUNDIDO 1.00 
2. ACERO FUNDIDO 1.35 
3. AC. INOX, !304,316) 2.00 
4, NIOUEL 3.50 
5. MONEL 3.30 
6, TITANIO C/,70 
7. HASTELLOV c 2.'15 
B. BRONCE 1. 90 

CP = CB l FT l FN 

MOTOR TIPOI TOTALMENTE CERRADO 

1. 3600 RPM 
2. 3600 RPM 
.•, 3600 RPM 
4, 1800 PF'M 
5. 1800 RPM 
6. 120(1 RPM 
7, 1200 RPM 
<'IER TABLA 3), 

LIMITES <HPl 

- 7,5 
7.5 - 250 
250 - 500 
1 - 7, 5 
7,5 - 250 
1 - 7.5 
7.5 - 350 

SUBRUTINA COSFIJ !EIJALUAC!ON DE LOS COSTOS 
DE LA TUBERIA, BOMBA, MOTOR V CAMBIADOR DE 
CALOR l, 

·--------------~· 
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CAMBIADOR: 

COSTO BASE !CBCl. C9Cc(B.5-.3aLN<Al+.06CLN<Al)A2) 

COSTO POR TIPO DE CAMBIADOR. TIPO DE CAMBIADOR 

FACTOR DE COSTO PARA PRESION 
DE DISEÑO. 

FACTOR DE COSTO DEL MATERIAL 
DE CONSTRUCCION. 

COSTO DEL CAMBIADOR CCBl. 

l. CABEZAL FLOTANTE 
2. CABEZAL FJJO 
3. KETTLE 
4. CON TUBOS EN 'U' 
CVER TABLA 4). 

PRESION DE DlSEÑO 

1. - 699473 
2. 609473 - 2068410 
3. 2060410 - 4136838 
4. 4136830 - 6205257 
CVER TABLA 5). 

MATERIAL 

l. ACERO AL CARBON 

CN/HA2) 
CN/11A2) 
!N/MA2) 
<N/MA2) 

2. ACERO INOXIDABLE 316 
3. ACERO INOXIDABLE 304 
4. ACERO INOXIDABLE 347 
5. N IOUEL 200 
ó. MONEL 400 
7. TITANIO 
B. HASTELLOY 
CVER TABLA 6). 

CE = CB f FO t FP t FM 

FIGURA 3.B SUBRUTINA COSFIJ lEVALUACION DE DE LOS COSTOS 
DE LA TUBERJA, BOMBA, MOTOR V CAMBIADOR DE 
CALOR l CCONTINUACIONl, 

'-----------···--. -----··----------- --------
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lll.2 METODOS DE OPTIMIZACION, 

La mayorfa de Jos problemas en el disel"fr, de plantas y en 

los procesos industriales, pueden ser optimi2adcs, as{ como 

también cualquier problema relacionado con la escala de 

prodL1cciOn. La optimizacton consiste en determinar el valor 

mAMimo o mfnimo de una función, llamada "función objetivo" 

Por ejemplo, ei se desea encontrar el costo mfnimo de 

una tuberta, la función objetivo deber~ conQiderart 

1> La variación de los costos con respocto al 

diAmetrc de tuberfa e instalación de la misma 

<COSTOS FIJOS>. 

2> La variación du los castos de la energfa 

eléctrica consumida al bombear el flujo 

<COSTOS DE OPERACIDNl. 

~a función objetivo merá: 

FUNCION OBJETIVO = COSTOS FIJOS + COSTOS DE OPERACION 

Y, •l VAlor mfnimo de esta función objetivo es el 

diAmetro Optimo, el cual puede ser representado graficamente 

por la FIGURA 3,9, 
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FIGURA 3,9 OETERN!NACION DEL DIAMETRO OPTIMO. 

Sin embargo, ta .función objetivo pt.1ede tener diferentes 

caracterfsticas: 

1) ne acuerdo al n~mero de variables& 

A> Función Objetivo con una variabli? independiente 
CUNIVARIABLE>, 

B> Función Objetivo con dos o mas variables 
independientes <MULTIVARIABLE> 

2) De acuerdo a 1 os el:ponentns: 

A> Función Objetivo o::on todos los C?>:ponentes igual 
a uno !LINEALJ. 

B> Función Objetivo con eyponente~ diferentes 
de uno !NO LltlEALJ. 
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3> De acuerdo al mlmero de mAximos o mfnimosr 

A) Función Objetivo con un solo mAximo ó un solo 
m!nimo CUNIMODALl, 

B> Función Objetivo con más de un m~ximo o mfnimo 
CBIMODAL>. 

4) De acuerdo a limitaciones del problemar 

Al Función Objetivo con limitaciones CRESTRINBIDAl. 

8) Función Objetivo 
RESTRINGIDA>. 

sin 

5l De acuerdo al tipo de función• 

llmltaclone• (NO 

A> Cuando la función es continua en culaquier 
punto "X" <CONTINUA>, 

y (X) 

/ 

/ 

X 

FIGURA 3.10 FUNCION CONTINUA. 
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Bl Cuando en la función 
<DISCONTINUA), 

JSTA TESIS HU DEIE 
SAUR nr LA 111u, e~iste una discontin~~~OTE.CA 

C) Cuando la función es válida »ola para un cierto 
n~mero de valores <DISCRETA>. 

y (X) 

/, /\ ) / \ 

y (Xo) 
/ / \/ - _/ __ : 

Xo 
X 

FIGURA 3.11 FUNCION DISCONTINUA, 

y (X) 

X 

FIGURA 3,12 FUNCION DISCRETA. 
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Existen muchas estrategias para encontrar el valor 

óptimo de una función, de una manera rápida y eficiente, 

estas estrategias evitan utilizar procedimientos matem~ticos 

muy ~ofisticados, convirtiéndolos en simplRs aplicaciones 

matemi!.tl ca s. 

Estas estrategias, también conocidas como métodom de 

optimización, pueden ser clasificadas de la siguiente manera: 

ll METODOS ANALITICOS.- Estos metodo& utilizan las 

tecnicas clasicas de c~lculo diferencial • Par~ 

la aplicación de esto& metodos analfticos 1 el 

problema a opt1mizar debe ser descrito en 

tdrminos matemJ.ticcs, y la función objetivo 

debe ser continua. 

Para problemas muy largog y altamente no 

lineales, los resultados obtenidos con estos 

métodos son poco confiables. 

2) METODOS NUMERICOS.- Estos son los métodos mi!.s 

utilizados para la optimización de problemas 

practicas, esto es debido a que la función 

·objetivo no eat~ limitada a ser una función 

continua, sino que también puede ser 

discontinua. 

Estos métodos usan la información del resultado 

anterior para generar nuevos valores, los 

cuales se acercan iterativamente al 

Optimo del problema. 

8(1 
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3) METOOOS GRAFICOS.- Estos métodos consisten en 

graflcar los resultados arrojados por la 

función objetivo, y por simple inspección se 

determina el punto óptimo. Una de las ventajas 

de este método es la de revelar si el problema 

tiane solución d no. 

Estos métodos estan restringidos al uao de uno 

o dos variables independientes. 

111,3 SELECCION DEL METOOO DE OPTIMIZACION, 

Analizando la• caracterfsticas de los métodos de 

optimización descritos en la clasificación anterior, se puede 

observar qua los métodos numericos son los indicados para 

optimizar nuestro problema (optimización de sistemas de 

calentamiento ó enfriamiento a régimen no permanente>, ya que 

la función objetivo no puede ser expresada analiticamente 

debido al gran nómero de ecuaciones que intervienen en el 

dlseNo del cambiador de calor y a la discontinuidad de la 

misma al seleccionar el diAmetro de tuberfa y el n~mero da 

pasos por tubo• en cada evaluación. 

atteuencia principal da lo& matados numericos 

univart•ble• o multivariables, es basicamente la misma, y sv 

puede dividir en b pasos principales. 
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1. Seleccionar el punto baae 1 

2. Evaluar la función objetivo en el punto base. 

~. Con base en algun mdtodo numerico, localizar el 
siguiente punto. 

4. Evaluar la función objetivo en el punto localizado. 

s. Comparar el valer de la función objetivo, con el del 
punto base. 

b. 51 el segundo punto es major, cambiar el punto base • 
ese punto y continuar con la exploraci0n 1 en caso 
contrario se continuará la exploración modificando, 
ya sea la dirección o el tamaNo de paso, haKta que 
este tamaNo de paso sea el mfnimo aceptado CfunciOn 
error>. 

diferencia basica de cada método numerico 

encuentra en el punto 3 debido a que cada uno proporciona 

un dlfarante modelo de busqueda. 

Los metodos numericos multivariables <qua es el caso del 

problema a re~olver> se clasifican ent 

l. METODOS DE BUSQUEDA DIRECTA 

A)BUSQUEDA UNIVARIANTE. 

BlBUSQUEDA MODELO <SIMPLEX>. 

ClMETODOS DE ACELERAC!ON. 

2. METODOS DE GRADIENTES. 

Los métodos de busqueda directa requieren solamente la 

evaluación de la función objetivo, mientras que los m4todos 

de gradientes requieren la evaluación tanto de la función 

objetivo como de la primera derivada, por esta razón, l • 

selección del método se har~ en base a los métodos de 

busqueda directa. 
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El m10todo de HODf:E 1, JEEVES es Lm método de acel erac:l 6n 

Cen dist~ncíal, dentro de los métodos de busqueda directa. 

este método presenta ventajas en rapidez con respecto el 

método de busqueda univariable y al método de busqueda. modelo 

<simple>:>. Esta rapidez e5 debido a que la distancia es. 

acelerada cuando la e~ploración se encuentra en dirección ~l 

óptimo, mientras que los otr"os metodos sinmpre incrementan su 

distanci~ el mismo tamaNo, en el inciso III.4 se hará una 

deocrlpc:l6n de este método. 

Ill.5 DESCR!PC!ON DEL METODO DE OPTIMIZACION. 
tHOOl<E .!, JEEVESl. 

Este m~t:odo se basa en la e>tploración local de c~da uno 

de los puntos locau~ados al ser movido el punto base, la 

eY.ploracíón SP. reali:a incrC!ment~:mdo o decrementando una 

distancia "S" <tam.:"l:f'IC de paso> cada una de las variables 

independientes <VI>, esto es, una ve:! elegido el punto base 

XO, se increment.1 o decrementa "S" 1 a primera Vl 

evoluandose ! a funcl On objetivo (FO), se c:ompar111 el 

r~!:-t.iltadc con el antC?rior y $e toma el mejor valor como punto 

de partida para la P.><plori>ci6n de la siguiente VI. 

Esta operación se repite para toda• las VI de la FO, el 

final de la evaluaciOn de todas las VI arrojara el mejor 

punto de e6a eMploración CXZl. 

Si et punto X2 mejora con respecto al punto de la 

explar~ción anterior CX1l, (al inicio siempre serA el punto 

base ( XOl l, el punto X 1 se proyectar.! con respecto al punto 
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final de la exploración actual (X2l, obteni~ndose así el 

punto proyectado X. 

X = 2,X2 - XI 

La exploración local del punto y su proyección con 

respecto al punto anterior 1 constituyen una etapa. En la 

FIGURA <3.13) se representa el desarrollo de una etapa para 

una función de 2 variables independientes. 

X2 t Vl\LOR ül'I' 00 

'~ 
X' X~~ 

FIGURA 3.13 REPRESENTACION DE UNA ETAPA PARA UNA 
FUNCIDN DE 2 VARIABLES INDEPENDIENTES. 

A partir del punto XO se inicia la rl>:ploración en 

dirección a la primera VI tXl'>, como ~e puede ver la función 

mejor•, dando lugar al punto X',ahora se toma este como punto 

d& partida explorando la segunda dirección CX2J>, con lo que 

se obtiene el punto final de la explor"clón X2. Sobre este 

punto <X2l ~e proyecta el punto final de la exploración de la 

etapa anterior Xl, obteniP.ndose asf 1 el punto proyectado X. 
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Cuando el punto final de la exploración coincide can el 

punto base (Xl>, la longitud de exploración se reduce, y se 

comienza un nuevo ciclo. 

E&ta secuencia de busqueda se deberá seguir hasta llegar 

a la presic!On deseada. 

A continuación se presenta en forma muy general un 

diagrama de flujo del metodo de HOOKE ~ JEEVES <éste se verá 

con mas detalle en la ad~ptación del mismo a la metodologfa 

de cálculo propuesta en el Inciso 111.ll. 

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

COMIENZO DEL CICLO ~·~--------~ 

COM 1 EIHO DE UNA ETAPA 

nPLORACIOI< ALREDEDOR 
DEL PTO. BASE 

DETERMINACION DEL PTO, 
FINAL DE LA EXPLORACION, 

EL PTO, FINAL COINCIDE 
CON EL PTO, BASE ? 

ro 
MOVIMIENTO 
EVALUACION DE LA F.O, 

EL PTO. PROYECTADO ES 
MEJOR QUE EL PTO. FINAL 
nE LA EXPLORACION ? 

TOMAR COMO PTO. BASE EL 
PTO. PROYECTADO 

sí 

no 

DISMINUCION DE LA 
l.ONGITUD DE EXPLORACIDN 

ro 

PRUEBA DE 
PRECISIDN 7 

-~=:~Pl'O. PFDl.'D:."l'AOO 

FIGURA 3.14 DIAGRAMA DE FLUJO DEL METODO DE 
HOOKE ~ JEEVES, 
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11!.5 ADAPTACION DEL METODO DE OPTIMIZACION A LA METODOLOBIA 
DE CALCULO. 

Los variables independientes de la función objetivo 

fueron seleccionadas de acuerdo al grado de importancia en la 

evaluación de los sistemas a régimen no permanente. 

Haciéndo un estudio preeliminar se encontró que las 

variables que mJs afectan a este tipo de siatamas son tres: 

J) FLUJO RECIRCULADO DEL FLUIDO DE PROCESO lWpl. 

2) NUMERO DE PASOS POR TUBOS EN EL CAMBIADOR DE 
CALOR <NP>, 

3) DIAMETRO DE LA TUBERIA (Dtubl. 

El flujo recirculado del flufdo de proceso es una 

variable muy importante para la determinación del área de 

transferencia de calor <debido a que interviene directamente 

en los costos fijos del si~tema>, este valor esta restringido 

a 1.2~ veces el flujo mlnimo a recircular, por lo que 

siempre se iniciará con este valor y se incrementará de 

acuerdo al tamaNo de paso selaccionado, 

Wp m 1.25 t Wp m/nimo 

Por otro lado, el Area de transferencia de calor tambiÓn 

deberA cumplir con Ja restricción de calda de presión mAY.ima 

permisible en tubos, ésta será controlada por el n~mero de 

pasos por tubos en el cambiador, el cual tendrá va!ore6 de t, 
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2 1 y 6 (val ores mayores de NP traen como consecuencia 

caldas de presión muy elevadas>, 

1 (a NP <= 6 

El diámetro de tuberfa as una variable Importante para 

la selección de la bomba y el motor, esto es debido a que 

diAmetros peque~os provocan altas catdas de presión en la 

tuberfa y por lo tanto se requiere gran potencia, y diámetros 

grandes propician caldas de presión pequ•Nas por Jo que se 

requiere poca potencia, 

L• adaptación del método de HOOKE ~ JEEVES a la 

metodologfa da cilculo, consiste en fijar los limites de la 

función objetivo en base a las restricciones de cada variable 

indepundiente 1 estas restricciones son las siguientes• 

1l 

2) 

3) 

Wp - Valor mfnimo 1.25 s Ws mfnlmo 
Valor mii><imo determinado por el óptimo. 

NP - Vi1lor mfnimo 1 
Valor HAHlmo 6 

Dtub - Valor mfnimo ¡, (152.0 mm> 
Valor mii>:imo 16 C406,4 mm> 

Los valores de Dtub serAn alimentados de acuerdo a la 
velocidad recomendada. 

La secuencia general del método de optimización y un 
ejemplo esquem~tico considerando estas re•tricciones se 
presentan en el siguiente inciso. 
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111.b SECUENCIA GENERAL DE LA METDDDLDGIA DE CALCULO. 

Debido a la rapidez que representa utilizar un método de 

optim!zaciOn para encontrar el valor Optimo de una función 

objetivo, se elaboro un programa de computadora, para que 

realice los calcules repetitivos requeridos en la evaluación 

de cada sistema. 

La FIGURA 3.15 representa la bJsqueda del punto Optimo 

de una función objetivo bajo tres VI <Wp,NP,Dtub) 1 en uno 

región donde las restricciones son1 

Wp >= 300 1 000 Kg/Hr 

l <= NP <• 4 

152.4 <= Dtub (.m 304,8 mm 

Suponiendo un punto base XO !Wpa!OO, NP=l, Dtub=lS2.4l 1 

y un tamaNo de paso LE=lOO , se inicia la busqueda en el 

punto Xl • (200, 11 152, 4) 1 en el que se observa una mejorta, se 

parte de este punto con dirección x2- c200,2,152,4>, 

mejorando la función, con bas& al punto X2' 1 se &>Cpl ora la 

Última direcc!On X3' 1200 1 2,203,2>, resultando éate el 

mejor valor de la eMploración. 
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Y{$) 
NP• 1 } """ NP• 2 

x¡ (zoo, 1, 6 J NP• 4 

NP•I 

} º"" NP•2 

NP•"4 

x3 (400, 1, 121 

Wp 

FIGURA 3.15 REPRESENTACION DE LA BUSQUEDA DEL PUNTO 
OPTIMO. 



La proyección de este punto se realiza de la siguiente 

manera: 

~lp IX!> 2 Wp1X3') - WplXO> 

Wp!Xt> = 2 t 200 - 100 = 300 

NPIXl) = 2 NPIX3'> - NPIXO> 

NPIXl) = 2 2 - 1 = 2 !DEBIDO A OUE NO EXISTE NP•3 SE TOMA 
NP=2> 

Dtub IXll = 2 Dtub<X3'> - Otub(XO> 

DtublXI> = 2 203,2 - 152.4 = 254.0 

Por lo que XI 13001 2 1 254.0>, iniciando aw{ la 

siguiente ewploración. 

El método de optl mi zaci ón fué adaptado las 

limitaciones de i. función objetivo, 9StO es, las 

re5tricciones de cada variable independiente fueron 

consideradas en el algoritmo, de modo que los resultados 

arrojados por el programa serAn los valores reales de cada 

sistema. 

El diagrama de flujo de la secuencia general considera 

las siguientes restriccionesz 

:::.16. 

Wp >= Wp l ! , 25 

<= NP <= 6 

Dtub = todos los di~metros comerciales 

La secuencia general de c~lculo se muestra en la FIGURA 
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Eb!J~Q 

DATOS DE ENTRADA. 

SELECC!ON DEL PUNTO BASE. 

LONGITUD DE EXPLORACION. 

ERROR. 

GOSUB METCAL. 

~00 !=1 TO 3 

Ll(Jl=X<Il 

O(! l =X (J l 

EXT 1 

Z=COSTOT 

¡ 1 / XO=PUNTO BASE 
•/ 

1
·
6 

, EXPLORACION ALREDEDOR 
v" DEL PUNTO BASE. 

[4 DO !=1 TO :: 

X<ll=X(Il+LE 

GOSUB METCAL 

FIGURA 3.3 

WP,NP,Dtub 

LE 

ERR 

SUBRUTINA METODOLOGIA CALCULO 

ALMACENAMIENTO DE LOS VALORES 

DE LAS VI A LAS VARIABLES XI, 

xo 

RESULTADO DE LA METCAL 

INICIO DE LA ETAPA 

INCREMENTO DE LA t VI 
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f 

Z=COSTOT - --3 

XII>=X<I>-2fLE 

GOSUB 11ETCAL 

:~:~f:IT~>LE .r 
NEXT I 

FINAL DE A EXPLORACION 

.-. DO I=I TO 3 

LX2<1l=X<I> 

NEXT I 

X2 ES EL PUNTO FINAL DE LA 
EXPLORACION, 

[e,, DO 1=1 TO 3 
y 

X2<I>OXO<1 > 

~ st 
PROYECCION OEL PUNTO Xl 

__ ..,..DO l=l TO 3 

LX<1>=2fX2<1>-Xl(Il 

NEXT 1 

GOSUB METCAL 

1 COSTOT<Z -~S 

DISMINUCION DEL TAMANO DE PASO 

SE DEJA LA VI CON SU VALOR 
ORIGINAL 

ALMACENAMIENTO DE LAS •JI DE LA 

EXPLORACION EN LA VARIABLE X2 

X2 ES DIFERENTE A XO 
COMPARACION CON LA VI ANTERIOR 

1 'º' ~.~, '''''""''' LA FUNCION MEJORA. 
~~~~--'-~~~~~~~~~~~~~~--! 

: FIGURA ~.16 SECUENCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION 
1 DE LOS SISTEMAS A REG!MEN NO PERMANENTE, 
1-----~~~~~~-<CONTINUACI_O_N_>_.~~~~~~~~~~~~~___J 
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¡·---- ------

Ir~;;~;~~:~~ 1 ~ 
XO<ll=X<ll 

·--NEXT 1 

K=K+I 
.-J.-. 

6 

~ LOS COSTOS AUMEtlTAN 
[/·, LA FUNCION NO MEJORA, 

~DO l=l TO 3 

1 X<Il=X2(1l 

LXI <I>=X2<Il 
XO<Il=X2< !l 

NEXT 1 

COMIENZA UN UUEVO CICLO 

NEXT I fa 
PRUEBA DE PRESICIDN 

si ' PRES>=ERROR ~9 
'too 

DISMINUIR LA LONGITUD DE 
EXPLDRACION, 

LE=LE/10 

....... 00 l=l TO 3 

1 Xl<ll=XC!l 

'··-NEXT I 

\6'"' 
\) 

ALMACENAMIENTO DE LAS VI A LAS 
VARIABLES X l, YO !NUEVO PUNTO 
BASE> 

INICIO DE DEL CICLO 

LA PRESICION ES MAVOR O IGUAL 
AL ERROR? 

LA LONGITUD DE EXPLORACION SE 
DISMINUVE A LA DECIMA PARTE 

-----------------~ FIGURA 3, 16 SECUENCIA GENERAL DE LA OPTIMIZACION 
DE LOS SISTEMAS A REG!MEN NO PERMAMEMTF., 
( COllTI MUAC I orn . 



:9 . · DATOS OPTI MOS 

¡.DO I=l TO 3 

X!I>=X2<Il 

L COSTOT=Z 
l\EXTI 

COSTO OPTIMO 
COSTOT 

8 

F :GURA 3. 16 SECUENC JA GE NEPAL DE LA OPTJ M 1 Z AC J ON 
DE LOS SISTEMAS A REGJMEN NO PERMANENTE. 
CCONTINUAClONl. 
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A 

AFT 

ATCD 

ATCR 

af pt 

b 

BHP 

Cp 

Cpp 

Cs 

De 

di 

dmed 

DTUB 

DCOM 

do 

H 

hi 

ho 

km 

NOMENCLATURA DEL CAPITULO 11 l 

Are a de transferP.ncia rlQ calor, 

Ar ea dll flujo por tubos, 

Are a de transferencia de calor disponible, 

Ar ea de tr,insferenci a de calor requerida 1 

Are a de flujo del tubo, 

Constante, 

Bral:e horse power, 

Calor especf f i ca del fl uf do cal i ent11, 

Calor especffi co del flufdo caliente, 

Calor especfflco d11J flufdo frto, 

DiAamtro equivalente para transferencia 
de calor y cafda de presión, 

DiAmetro interno dal tubo, 

Di~metro medio Jogarftmico, 

Dijmetro de la tuberfa 1 

Diámetro comercial de la tuberfa, 

DiAmetro P.Y.terno, 

MA2 

MA2 

MA2 

M~2 

MA2 
-1 

Hr 

HP 

J/Kg'C 

JIKg •e 

J/Kg "e 

mm 

mm 

mm 

mm 

mm 

mm 

Factor de fricción, AD!MENS!ONAL 

Cabeza total, M 

Coef i e 1 ente de transfer&ncia de calor 
por el lado de ] 05 tubo'l, W/M-2 ºC 

Coeficiente de transferencia de calor 
por el lado de la erwol vente, 

Conductividad t~rm1ca, 
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LT Longitud de tubo, 

LTMC LoMgitud de tubo-a má>:imt\ coMerciaJ, 

LTR Longitud de tubog requerida, 

Lote a enfriar o calentar, 

NP Nómero de p~sos por tubos 

NT N<lmero de tubos 

PT 

Ol 

Otot 

R 

Rd 

s 

SL 

TI, T2 

To 

T2' 

T1, T2 

ti ,t2 

u 

UPON 

Ul,U2 

V 

VEFS 

Paso en los tubos, 

Carga térmtc.s en al intervalo "i º, 
Carga termica total, 

Grupo adimensional 

Factor de obstruccion total, 

Grupo adimanstonal 

Pendiente de la curva de en.f'riamíento, 

Temperatura Inicial y final del fluido 
caliente, 

Temperatura del fluido caliente aNadldo 
continuamente al lote, 

Tamperatura del tlufdo de proceso en 
cualquier instante, 

Temperatura de entrada y salida del 
fluido caliente, 

Temperatura Inicial y final del fluido 
.f'rto respectivamente, 

Coeficiente global de tran5ferencia 
de calor, 

Coeficiente global ponderado, 

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

Velocidad del fluido en tL1bas, 

Velocidad del fluido de s~rviclo 

'16 

11 

11 

H 

Kg 

mm 

w 

w 

'C/Hr 

•e 

·e 

ºe 

ºe 

"e 

11/S 

MIS 



VTM 

Wp 

Ws 

Velocidad de tubos m~Klma, 

Flufdo de proce5o, 

Flufo de servicio, 

Espesor del tubo, 
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MIS 

Kg/Hr 

Kg/Hr 

mm 



CAPITULO JV 

OBJETIVO• 

Se desea hac•r un estudio para encentrar el sistema 

Optimo para •l enfriami•nto de metil terbutil eter CMTBE> 

obtenido como producto final en una planta de proceso. 

ALCANCE. 

E•te proceso ti9ne como iunción obtener MTBE con un~ 

pureza mlntma del 96 r. en peso por medio de una reacción 

»•lectiva del metano? con el isobuteno contenido en la mezcla 

de alimentación Butanos - Butenos4 

OESCR!PC!ON DEl PROCESO. 

La corri~nte de Sutanos - Butenos se une con la 

corriente de Hetanol para producir MTBE en el ~istema de 

reacción. Una ve2 que se lleva a cabo la re~cciOn, se separa 

@l MTBE mediante una operación de dastJlaeión, y sale dP. la 

planta como producto. 



Este producto final del proceso se obtiene a 94 C el 

cual requiere ser enfriado a 49 C, para su almacenamiento y 

distribución CFIBURA 4.1>. 

Se requiere una producción de b Lotes 

planta opera 300 dias al aNo, la polftica de 

por dfa, la 

la co"'PaNfa 

requiere que ésta inversiOn 

impuesto sobre la renta 

sea pagada en tres ahos 

es del 42 Y. , la relación de 

depreciación como fracción decimal del capital gastado ea de 

0.04 y, la relaciOn de gasto, eMpresada como fracción 

decimal del capital ga~tado (cubre seguros, mantenimiento, 

Impuesto•> es de 0.05 • 

P~ra la evaluaciOn eccnOmica correcta en estos sistemas, 

•e deben considerar puntos importantes tales como la 

capitalización en la depreciación, ast como log factoreg que 

influyen directamente en los costos de mantenimiento, seguros 

e impuestos Cinflación, paridad del peso frente al dolar, 

avance del seMenio etc.J Debido a que el objetivo de este 

trabajo es el de seleccionar cual es el sistema óptimo <el de 

menor costo> considerando los mismos equipos pero dimensiones 

diferentes, no se tomaron en cuenta los puntos arriba 

citados, y los equipos se evaluaron a partir de correlaciones 

que arrojan resultados aceptables. 



~ 

e 
o 

A.E 

TORRE DE 

DESTILACION 

BUTANOS 
BUTENOS M T B E 

METANOL A L. B. 
DE L.B. 

FIGURA 4.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO PARA LA OBTENCION DE MTBE. 



.-----------------·· ..... ----

OBTENCION DE MTRE, 
ENTRADA DE DATOS 

DATOS DE PROCESO! 

ENVOLVENTE <AGUA> TUBOS <MTllEl 

ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA 

TEMPERATURA (Cl 30.(1 
DENSIDAD <Kg/MA3) 1000.0 
CAP.CAL, (J/Kg 'Cl 4186.0 
CON.TERM. (W/MA2'C/Ml 0.541 
VISCOSIDAD <N S/MA2) 0.00064 

FACTOR ENSUCIAMIENTO (MA2 'C/Wl 
TIEMPO DE PROCESO. 1 HORA 
LOTE. 104918 Kg 

DATOS DE DISEÑO! 

CRITERIOS DE DISEÑOI 

VELOCIDAD MAXIMA POR TUBOS. 
VELOCIDAD MAXIMA POR ENVOLVENTE. 
DP MAXIMA POR TUBOS. 
DP MAXIMA POR ENVOLVENTE. 
DIAMETRO DE ENVOLVENTE MAXIMO. 
NP MAXIMO POR TUBOS. 

PARAMETROS PREEUHINARES: 

NP POR TUBOS, 
DlAMoTRO DE TUBO. 
OIAMETPO EDIJ!VALF.NTE. 
PASO 
ARPEflLíl 
AS 

101 

44.0 94.0 M.O 
1000.0 680.0 713.0 
4186.0 2361. o 2177.0 
0.571 (l,0755 0.0854 
0,00092 0.00018 0,00028 

0.00053 

<MIS> 
<NIW2l 
(N/MA2) 

<MHl 

Cmm> 
<mm> 
1mm) 

Cmml 

0.00035 

CALCULADA EN LA SECUENCIA, 
0.91 
68947 
68947 
1524 
6 

4 
19.05 
2::1,87 
2~.4 
CllA!lPADn, 
59832 



[TP2-TSl. 
LN l TPl-TSl 

94-30 
LN 50-3(1 . -l 

----------- b=- -l,1786 Hr 

lnt&rvalo de tiempo< 

e 
INT = ------------- INT = = 0,2 Hr. 

No. intervalos s 

Temperatura de proceso despu~s de 0.2 Hrr 

-bl!NT 
TP2 = ITPl-TSll e +TSl 

C-1.1786) <0,2) 
TP2 a 194-30> e + 30 Bl.3 'e 

-1 
SL = -bltTP2 -TSJJ SL = t-l. l7Ból C81.3-30l =ó0,!5 Hr 'C. 

Carg.:t ttmni.oa en el mismo i ntervt1l 01 

QI = SLIMfCpP 

o CHrl 

o.:z 
0.4 
0,6 
o.e 
LO 

Oi=SB,9Bll04918t22ó9 = l,4 X lO 

-1 
TP2 CºCI SL CHr'Cl 

Bl.3 60.5 
70.5 47,6 
6:210 37.7 
55,3 2q.a 
:so.o 23.5 

CARGA TERNICA TOTAL 

102 

Di (JIHr> 

!. 40EIO 
1. l3E10 
B,99E09 
7 .10E09 
5.6lE09 

4.74EIO 

10 
J/Hr 



Flujo mfnimo a recircular: 

[TPl-TSI] 
MfLn ~ 

Wp min~---------------
9 

Fllljo ~ recirculari 

122035 Kg/Hr 

Es rPcomPndi.lble iniciar con una relac10n de 
r~circL1Jact6n peqL•~~a <l.25 el mfnimol, 

Wp = Wp mtnfl.25 

CMl0+713l 
prom = 

2 

77 

vrM =ie~-~~am. 'JTM 

b =~J~~~=~;ll b 
o 

tntrv~lo dP tinmpot 

e 
(.lj 

5 

Wp = 122035fl.25=152544 

103 

77 

]~~~~;· 
2. 91 MIS 

LN [
94-301 
5o-~oj 

INT 
5 

-t 
-1. 17fl6 Hr 

0.2 Hr. 



bHlt 
TP2 !TPl-TS!l " +TS1 

c-t. 1786> co. :n 
TP'Z = (94-30> " + 30 81. 3 °C 

SL = -bfCTP2 -TS1) SL = C-1.1786> C81,3-3Dl 60.S Hr ºe 

Carga térmica en el migmo intervalol 

O! SUMfCpP 0!•60,5f104918f2269 l. 4E!O J/Hr 
C3. 89E06 Wl 

Flujo mfnimo de serviciot 

Oi !,4EIO 

Ws ~ ------------ Ws ~ ---------- 238892 t<g/Hr 
4186 144-30) 

Wp 152544 
AFT=------------ AFT=-------------- 0.021 M"2 

VTM t f'r '3600 :;>, 9t69A. S t 3600 

AFHNP co.021 > <4> 
NT=-------- NT 431 TUBOS. 

af pt 0.000195 

Correlaci6n para calcular el di~mPtro de envolvente con 
t.'rrP.gl o dP tubo!; cuarlr.:1do <PT=CUAORADO> • 

ns Pn h:;~ + 25.4 os 

..--. 
25. 4t '--~~: + 25, 4 = 635 mm. 

J o. 75 

nnrL ns - 2s,4 ílfJTL 635-25.4 609 mm. 
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Se con~idera veloctd~d m~xima por envolvente 0.91 MIS con el 
fin de evitar erosión en el material, 

Area gruesa de ventana <suponer cut=0.38lt 

os-2 
SWG•-------

4 

-1 
ces C!-2CUTl - <1-2CUTl ¡t-. (1-2CUT> -2 

635-2 
SWG=------ ecos 

4 
C 1-2<0. 381l-C1-2 CO. 381 j 1-C 1-210. 38l i-2 

Area de ventAna ocupada por tubosl 

NT 
SWT•----- e 1-Fc l í'I do-2. 

e 

donde• 

-1 -1 
Fc2----1 ~ +2DSICUTAISENICOS IDSICUTAlll-2C09 ID91CUTAlll 

í1 

l-2CUT 
y, CUTA = 

DOTL 

1-210.38) 
CUTA•----------- = 0.00039 

609 

1 _, 
Fc=--:.--1~+21653l I0.00039lSEN<COS IC653l C0.00039lll -

" _, 
2COS 1 (b53) (0.00039) l = 0.3144 
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431 
RWT=------ct-Cl.3l44ll1 11q.(l5)A:;' 

R 
o.<1423 W2. 

SW = SW!3 - SWT sw = O.ll94 - 0,0423 =0.771 MA2 

Velocidad en envolvente: 

;1s 23Baq2 
vsa---------- VS=----------------------- (l,q M/5 

S•l• e, 1360(1 ((l, (l77l l <lOOOl (3600) 

El coeficiente individual de transferencia de calor del 
flufdo de servicio ser~ calculado adelante. 

PrlmPr Intervalo dP tiempo= Cl.2 Hr <12 min.>. 

Los valores ~tguientes ya h~n c;tdn calculados anteriormente: 

-l 
b = -1,l786 Hr 

lnt Cl.2 Hr 

TP2 = 81,3 ºe 

01 • l,4E1Cl J/Hr 

Evaluación dt:t temperaturc:1 de sal ida del flufdo dP. proceso 
en este primer intervalo• 

01 l.4ElCI 
TP3 TP2 - TP3=B1.3 --------------- = 30.3°C 

•IPCpP 

interpolando Cp a TP3•30.3 ºe 
Cp = 2137 

y, CpP = 2203 

106 
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recalculanr TP3 <con CpP> y ccmparr1rlal 

con: CpP = 2203 
CpP = 2200 

TP3 
TP1 

:-;9, ·.: 'e 
39. 1 ··e o.r.. 

Evei 1 Ui!'r prop t edades f t si cas en 1 os cuatro e>: tremas, 

81.JºC 

44°C 
3~.J"C 

L-------------~ 30"C 

FllllJRA 4. :;> TE"MPE"RATURAS rn LOS FXTflFMOS on CAMBIADOR 
DE CAl.nR EN EL PRIMF.R INTF.RVAl.íl DE TIEMPO, 

LADO TUBOS CMTBE>. 

TE"MPERATURA 
Cp 

kp 

ENTRADA CTP2=Bl.3't"> 
2107 
689.5 
0.0783 
0.00021 

LADO EN•IOLVENTE <AGUA>. 

TEMPERATURA 
Cs 

ENTRADA < TS 1 =30 'C l 
41A6 
JC100 
(1,541 
(1,0(1064 

107 

SALIDA ITP3=39. 3 °C) 
2132 
721 
0.08781 
0.00030 

SALIDA CTS2=44 'C> 
4186 
10(10 
(1,5711 
(1, (1(1(192 



FVALIJACION DE LOS COEFICIENTES INíll'llDUALES DE TPANSFEPENCIA 
DE CALOR 

LADO TUBOS t MTBE I, 

REBINEN LAMINAR. 
REBINEN TRANSJCION. 
REBINEN TURBULF.NTO. 

LADO ENVOLVENTE CAGUAI. 

NRP. de 2000 hasta 1000000 

LADO TllBOSI 

di IVTMI e, 
NRem--------------

/'? 

Cpl /'P 
NPr•--------

l•p 

EC. 2.62 
EC. ~.65 

EC. 2,66 

EC, 2.70 

15.75l2.91689.5 
NRe=---------------- = 1~0483 

IOOOl0.00021 

2307'0.00021 
NPr=------------- = 6.le 

0.0783 

o.e 1/3 ~P 
hl=0.027 NRP. NPr 

di 

o.e l/3 0.0783l1000 
hl=0.027lll504A~l 16.IRl ------------

15.75 

NRe = 110475 

NPr = 7.27 

hi = 3150. 7 

IOA 



l.AOO EtNOL'IENTE 1 

PPSVSS e, 
NRe=----------

/' s 

CpS /1, 
NPr=-----­

ks 

kg 0.55 1/3 
ho = O. 3bl NRe NPr 

º" 

24.13•0.q14s1000 
NRe=-----------------

1000S0. 00064 

418bl0.00064 
NPr=------------ = 4,q4 

0.541 

0.541'1000 0.55 1/3 

34459 

ho = 0.3bS --------- (3445q¡ (4,q4¡ 4308.8 W/t1~2. 'c 
23.14 

NPr = 6.7q 

ho = 4121.5 

COEFICIENTE GLOBAL EN EL EXTREMO 1 

Uot=------------------ Uol --------------------- = 1>76 
1 do 1 1q.05 

+ --- + Rd ----- + + 0.00088 
hl di ho 3415 15.74 4121 

COEFICIENTE GLOBAL EN EL EXTREMO 2 

Uo2 668 
1'?.05 
---- + + 0.0088 

3150 15.74 4308 

1oq 



tiempo• 0.4 Hr 124 mtn.l. 

La trmperil'tura de 1?nt!"'ada dP.1 fluido dP servicio (agua> 
permanecP. constante c3occ>. 

-bSINT 
TP2 • ITPl-T911 e +TSI 

-t. 1786'0. 4 
TP2•(94-30l P +10 70.S ºC 

-1 
9 ~ 4?.8 Hr ºe 
Ot • l.13EJO J/Hr 

Ot t.13EIO 
TP3 = TP2 - TP2 70.S - ----------- . 3B •e 

WpJCpP 1525402269 

Ot 1.13EIO 
T52 . + TSI T52 ----------- + 30 41. 3 •e 

WslC~P 23R892l4l86 

f?Pr...1Jc11J.,,ndl"') Cp, TP~ y propiedades ttsicas Pn la misma 
forma que el intP.rvalo anter"'tor, se encuentran lois 
coeficientPs globales de tr~nsferencta d9 calor. 

TP3 m 37.3 ºe 

r.oeftrientP glob~l en el e~tremo 673 

Coeftci&ntP. global en el eMtremo 2 667 

Sigutenrlo lit secuencia del ~Elgundo intervalo se obtienen: 

- TemperatL•ras en cada inter·1;.ilo, 
- PropiedadPs lfsicas y coeficiente~ individuales 

Pn J~ Pntrada del fl1Jfdo de proceso. 
- PropiPdad~s ftstcas y coPficientes individ1.1~les 

dPl fluido de ~ervicin 
- Propied.:adE'S ffsir.as v coPficientes individ11ali:i~ 

en l~ s~lidA dpl fltildo dR proceso. 

ll(l 

TABLA 4. 1 

TABLA 4.2 

TABLA 4.3 

TABLA 4.4 



~'~""" 
------. -- -- - -·- -·---- -

T!F.'IPIJ <Hrl TP? ICl (1! r,1/Hr> TS2 ll:i TP3 (Cl 

1 o o.o 94,0 

O.'? 80.7 l.4EIO 44.0 40.3 

2 0.4 70.2 l.13EIO 41.0 39.0 

3 0,6 61.B FJ,79E09 ::;¡¡, 7 36.4 

4 0,8 5'5.2 6.90E09 36,9 35.2 

5 l. o 50.0 2.40E09 32.4 43.0 

-----------
CARl3A TERMICA TOTAL <otot l ~ 4,31EIO 

TARLA 4.1 TEMPERATURAS DE ENTRADA Y SALIDA EN CADA INTERVALO, 

TP2 81. 3 70.5 62,0 55.2 so.o 

PROP.FIS, 

f, 689.5 697,5 704.0 709.1 713. (1 

Cp 2307 2762 2227 2198 2177 

kp 0.0783 0,0807 0.08:?7 0.0842 0.0854 

J{r 0.00021 0.00023 0.00025 0.00027 0.00028 

NRP 150483 137113 !28466 12?46(• 118149 

NPr ~.18 6,52 6.76 6.92 7,(J5 

hi 3415 33?6 3'21-9 3230 32(11 

TA8LA 4.2 PROPIEDADES F!SICAS Y COEFICIENTES Jt In l IJ 1 DUl1LES 
DEL FLUIDO DE PRrJCESC1 EN LA ENTRADA DFL EDU!PO 
AL INICl!l DE CADA INTEF>IJALO. 
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- ----·----------- -- ---· --·-· 

TSERV, 30.0 44.0 41. 3 38,9 37.1 35.6 

PROP,FJS, 

(', 1000 1000 1000 1000 1000 1000 

Cq 4186 4186 4186 4186 4186 4186 

~. 0.541 0.571 0.565 0.560 0.556 0.553 

/t, 0.0006 0,0009 0.0000 0.0000 0.0007 0.0007 

NRe 34458 23971 25417 26899 28198 29316 

NPr 4,94 6,79 6.42 6.12 5,88 5.69 

ho 4308 4121 4149 4178 420(1 4218 

TABLA 4.3 PROP!EDADES FIS!CAS Y COEFICIENTES INDIVIDUALES 
Do TRANSFERENCIA nE CALOR DEL FLUIDO DE SERVICIO. 

TP3 

PFIOP.FIS. 

fl? 
Cp 

kp 

/~P 
NRe 

NPr 

hi 

TABLA 4.4 

39.3 37.3 35.7 34.5 33.5 

771. o 722.5 723.7 724.6 725.3 

2132 2123 2117 2112 2108 

0.0878 O.OAFl2 0,0886 0.0988 0.0891 

0.00030 0.00031 0.00031 0,00032 0.00032 

110475 109148 108140 107368 106773 

7.27 7.31 7.33 7,36 7.37 

3150 113q 3133 3128 3122 

PROPIEDAOES FISICAS Y COEFICIENTES INDIVIDUALES 
OEL FLUIDO DE PROCESO EN LA SALIDA DEL EOUIPO 
AL INICIO DE CADA INTERVALO. 

t 12 
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A partir dP Jns i:oefic:ientes individuales de transferencia dP 
CAl1Jr sP ~vall)an )C>i; coefictfi'ntes globiilPs calcLllan-do 
finalmente el c:neftci~nte global de tr~n~ferencia de Cdlor 
ponder.;,do CUPON, TABLA 4.Sl mediante la siguiente expresión: 

IU1+U2l Oi 
UPON 

2 Dtot. 

LA~ temperAturas a lo Jargo del proceso as{ como las cargas 
flrmtcas y loa coeficientes se muestran en la curva de 
enfriamiento mediante las FIGURAS 4.3 y 4.4, 

INTERVALO TIEMPO CHr, l 

o. '2 

2 0,4 

3 0,6 

o.e 

t. o 

COEFICIF.NTES GLOBALES 
EXTREMO 1 1 EXTREMO 2 

676 668 

673 667 

671 667 

669 667 

668 666 

UPON 

218 

172 

136 

106 

38 

IJPON 670 

-----------·--------------------------! 
TABLA 4, 5 COEFICIENTE GLOFAL PONDERADO 

----------------- ·----·--·----·--· ----------' 
11?. 



2º 3º 4º 5' 

1NTtRVALO 

FIGURA 4,3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN CADA 
INTERVALO !FLUIDO DE PROCESDl. 
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T=SO 'C 

'""' 
T=34 'C 

Qi=!.4 E 10 Qi=I. l E JO Qi=B.9 E 10 Qi=7 .1 E 09 Qi=5.6E09 

TIEMPO ( O ) 

FIGURA 4,4 CARGA TERMICA EN CADA INTERVALO· 
!FLUIDO DE PROCESO>. 
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Utili?ando Ja ~cuaci6n 

L = LN [~~:=~=:= 
L TP2-TS!J 

WS•CsP 
R m 

WP•CpP 

s • s 
OlWslCnP 

2.25 

í 94-301 
L = LN!------j'= 1.1631 

L so-:o 

238892•4186 

R = ----------- 2.8901 
152544•2269 

J.1631tl04918t2269 
(1, 2768 

ll238892t4186 
!Al 

y r1Psol vi en do CB) y <C> para igual ar el valor de fA> y 
eneontrar el Area de tranwferencia de calor requerida <ATCR> 

UPON ATCR ~~~~~~:~~~:=~ J2. 89W2+1 
1 

238892t4186 Ws•CsP 
1(5 e 18) 

2!K5-I > 

s = ~~~~:;:-;~:;:;--~-=-~~:;:-fR:;:;--) <Cl 

20'.5-I> 

g = ~~~;~~;~;:;:j~;~~;;;~:;:;-~-=-~;~~;;;:;:~;~~~;;~:;:;-) 
obtenemos 1 

ATCR = 457 M~:> 

ATCR 457 
L T = LT I 7. 7 M ( 58 FT> 

AS NT o. 05984'431 
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tomarr LT = 9.14 M l30 FTl 

ATCR 457 
recal cu) ar 1 NT = NT = ------------ 036 TUBOS 

AFT = 

VEFP 

ASfL T 

as•NT 
AFT = 

NP 

Wp 
= VEFP m 

AFT 

889 mm 
= 568 wm~2 'e 
= 539 M~2 

o.os9B4*9.14 

0.000195f836 

------------

152544 
---------------
o. 0407*696t3600 

DS = 
UPON 
ATCR 
LT = 9.75 M C32 FTl 

ATCD • NTtL TtAS 

~ g~ aaga º[ IEB~5E[8G~~!a Q[ ~SbQ8 

ATCD - ATCR 488 - 539 

0.0407 M"'2 

= l. !5 MIS 

O.K. 

Y. A x ------------ t too Y. A z --------- tlOO = -10,45 Y. 
ATCD 498 

el Y. A no se P.ncuentr~ dentro de lns JfmiteD permitido~, por 
lo que se recalculan los siguientes par.:'metros a partir del 
ATCR. 

LT NT AFT VEFP os UPON ATCR ATCD Y. A 

9.1 924 o.045 J. 4 940 568 539.0 -o. t 

Cafda de presión a lo largo del haz de tubos 1 

DPt = ----------------
5.22 EIOtDitS,G. 

dJtvP•er 
NRe 1:1 ---------

0.125 
f m 0.0014 + 

NRe 
15. 74t J. 4t696 

-------------- = 81673 
IOOOt0.0002 

0.125 
f=0.0014 + ------------

117 
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Wp 1'52~44 

t'lt = Gt 
AFT 0.0.045 

OPt = ---------------------------------- = 27579 N/H~2 

Catda de presión en retornos t 

OPr = ----------- OPr 
S.13.*2 g 

Caf da de pre!'i On total en tubos r 

0Ptubo5 = DPt + DPr 

La P.valua.ciOn de lA catda de presión por la envolvente se 
determina mediantP el METODO DE BELL CAPENDICE !). 

Este valor P.S mayor a DPEmaY. a 68947 N/M~2 por lo que se 
estima un nuevo valor de espaciamiento entre mamparas 11 se• 
<METODDLOGIA DE CALCULO>. 

DPenvolventt? 
SB m SB (------------->~0.3333 

DPEmax 

121967 
se = 308 mm <------>~o.~333 

68947 

y, Be recalculal 

373 mm 

CUT UPIJN ATCR ATCD Y. A 

1 0.40 543 563 -4.5 

DPtubl:l9 DPE 

52468 40411 

Encontr~ndo iin~lmente ol cambiador de calor requerido para 
las condiciones de proceso dadas. 
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Para el cálculo de la potencia de la bomba se asumirián los 
sigui entes val oreal 

- Longitud equivalPnte 60. 96 M 

- Cabeza e~tatica diferencial 3, 048 H 

P•ra un ~lujo de 152544 Kg/Hr y una velocidad de 
<TABLA 11, estimar el diametro de tuberfa. 

2 M/S 

Wp 152544 
AFTUB = ------------- AFT =--------------

OTUB • 

VELt (JP 3600 

4fAFTUFl 

tom~r DTCOM = ~03.2 mm ce inl 
VEL • l. 88 M/5 

OinttVELS E',, 202.7'1.88t696 

NRe = --------------- NR~ = --------------
!000•0.00023 

con NRe Y e/d e factor de rugosidad 
comercial/diAmetro de lB tuberfa>. 
e = 0.0018 
d • 20~. 4 mm 

obtener el factor fricción. 

2. 51 e/d 

-2 LOG e ---------- + ----------> p NPe ff 1 
3,7 

O.O!º! 

DF = ------------ DF 
Oi nt t2gc 202.7tl9.62 

11º 

o. 03(14 M-'2 

M <7.72 inl 

para acero 

l. (l'.l4 H 



Perdida de presión en la linea 1.034 M 

Perdida de presión en el cambiador C52462 N/MA2) 7,680 M 

Cabeza estatica diferencial 3.048 M 

Perd1 da de pres! On total !Hl 11. 762 M 

Estimación de los costos de la bomba y el motor eléctrico e 

Para lil bomba t 

CP m ce J FT J FM CP Costo de la bomba. 

Estimar al factor 11 FS 11 t 

CB •Costo base de la bomba. 
FT = Factor tipo de bomba. 
FM = Factor tipo de material. 

FS = GPM j 3.2eJH' FS = 965 l j 3.28Jll.76 = 5993 

Costo bas~ 1 ce m EXPl8.3949-0.60191Ln FSl+0,05191Ln F9JA2J 

CB m EXPl8.3949-0,ó0191Ln!5993l+0,5!9CLnC5993JA2J = « 1195 

Factor tipo de bomba 1 Tipo horizontal , una etapa 

FT m EXP (bl + b2CLn FSl + b3CLn FSJA2J 

FT=EXPC0,0632+0.27441LnC5993ll+C-0,0253CLnC5993JlA2l = 1.7088 

Factor tipo de mat•rial 1 

FM = l. 15 

Costo total de la bomba 1 

CP a 1195 f l.7088f 1.15 t 2348 

Para motor eléctrico t 

Calculo de los BHP de requeridos 

GPMl (, fH 

BHP = -----------
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Eficiencia de la bomba 1 

'¡r = -0.316 +0.24015(Ln GPMl-0.01199<Ln GPM)A2 

'rr- -0.316+0.24015<LnC965ll-0.01199<Ln<965llA2 = 0.7681 
1 

!965) (696) Cll.76) 
BHP = ------------------------ = 8.53 

<247000> (0.7681) <0.3048) 

por lo que &e requiere un motor de 10 HP. 

usar motor totalmente cerrado con ventilador y 3600 RPH. 

CM= EXP<3.8544+0.83311<Ln<IOll+0.02399(Ln(l0))A2) •• 365 

Estimación de loe costos del cambiador de calor . 

CE • CB f FD S FP S FM 

CB a Co~to base del cambiador de calor. 
FO • Factor del tipo del cambiador. 
FP ~ Factor p~ra presión de di•eno. 
FM ~ F~ctor par~ el material congtrucción. 

El Area de transferencia de calor dlspon1ble <ATCD>, debe 
eg,tar en FT. 

Costo base t 

CB = EXP<8.551-0.30863!Ln ATCDl+0.068ll(Ln ATCD)A2) 

CB=EXP<B.551-0.30863(Ln(5801ll+0.06Bll(Ln(5801))A2) •• 59361 

Tipo de cambiador 1 cabezal fijo. 

FD EXPC-1.1156+0.090606!Ln ATCDll 

FD = EXP<-l.1156+0.090606<LnC5801>>> • 0.7186 

Factor para presión de diseno 1 

FP = 0.7771+0.049Bl<LnC580ll> = 1.20 

121 



Material del cambiador : 

FM ~ 1 fAcero nl c~rbOn>. 

Conto del cambiador de calor r 

CF = ~9361 r 0.7186 r 1.20 r • 5118(,l 

C~sto dP tuberta 

Cpipe = • 3250 ldl~metro de 204 mm, 18 In>>. 

Co!'stos fijos 1 

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

C.F. = 2348+365+51188+3250 = • 57!5! 

Co,;tos de operaci On <consumo de potencia de 1 a bomba) : 

Eficiencia del motor ), 

,Í < • O. 80+0. O~! 9 !Ln BHP>-O. 00182 !Ln BHP> ~2 

1& = 0.80+0.0319flnl8.~1)>-0.00182flnc8.53>>A2> 0.86 

Potrncia requerjd~ CPR>, 

BHP 8.53 
PB a PB = = 9,37 HP 

~ b o. 86 

KW - Hr totales requeridos, 

KW Hr 6 Lotes 30(1 dlas 
KW-Hr. 9.91r0.7457 

HP Lote Ola Arto 

J 1 Arto • 13301 KW-Hr 

Costos dP. op~raci~n 1 

• 0,015 
c.n. • 13301 ~W-Hr 1 • !99,5 

KW-Hr 
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.• 

F~ctor p~ra consider~r los costos de mantenimiento, seguro, 
imruec;tos y depreciación 1 

1 - R 

J = ----------------------
+ <1-Rl r E - R r D 

N 

Donde• 
R = Impuesto sobre la renta. 
N = No. de anos para el retorno de la inversión. 
E • EwpresiOn de gaste <cubre seguros y mantenimiento> 
D • DepreciciOn expresada como frar.ciOn decimal. 

1-0.42 
J !. 42 

+ (1-0,42) (0.05) - <0.42l0,04l 

Costos de operación por a~o 

e.o.A. ~ e.o. ' J e.o.A. • 199.srl,42 = • 203 

Costos totales del sistema r 

c.T.s. • 203.o + 57151 = s 57434 

8 s § ~ b I 9 º Q § 

Estos son los costos del sistema que utiliza una relación de 
rectrculactOn de 1~2544 Kg/Hr. 

COSTOS DEL SISTEMA 1 

- Costos ~iJos BOMBA • 2348.0 

MOTOR s 365.0 

CAMBIADOR DE CALOR s 51188.0 

TUBER!A • 3250.0 

t 57151.0 

- Costos se operación 283.0 

- Costo total del sistema 57434.0 
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OPTIHIZACION DEL SISTEMA. 

El costo total del sistema Ct 57434>, se obtuvo fijando 

los siguiente!! valores: 

Flujo de proceso CWp). 

NJmero de pasos por tubos CNP>. 

Dl4metro de tuberfa CDTUBl. 

Estos tre~ valores son las variables independientes, las 

cuales movidas una a la ve? 1 proporcionan el costo total de 

cada eistema, localizando asf el sistema óptimo. 

El resultado de cada sistema evaluado por el método de 

opttmtzact~n se muestra en la TABLA 4.6. 

Como se muP~tra P.n esta TABLA DE RE:SUL TAOOS, conforme 

disminuye la r-elac:16n de recirculaci6n del flufdo de 

proceso, se requiere Lin .:\rea do tran§ferenci a menor para el 

CBmbiador de c~lor 1 h~sta el punto en el cual, el aumento de 

dicha rP.circulación no provoca un gran cambio en el área de 

transferencia requerí da 1 este incremento en la reci rcul ación 

del flufdo de proceso Afecta directamente en el decremento 

del cnsto del cambiador de calor pero, el tama~a v costos de 

la bomba, motor y tuberfa 1 se ven incrementados, asf como los 

costo~ de operación • 

~n la hoja de resultados se puede observar que existe un 

punto mfntmo, este punto representa el sistema óptimo cara 

las condiciones requeridas del proceso. 
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,..... ________ -----------·------·------ - . -- --

MOVIMIENTO 
PUNTO 1 
BASE _L 1 

NP•I NP=2 NP=2 NP=2 NP=:? 

Wp•IS2544 Wp•l52544 Wp=l97903 Wp=l97903 Wp=243263 

Dt•IS2.4 Dt=IS2.4 Dt=l52.4 Dt=203.2 Dtat52.4 

• =69990 • =65386(. =31998 ). =32204 • =28991 

NP•4 NP•I NP=2 NP•2 NP=2 1 

Wp=243263 Wp•243263 Wp=288623 Wp=288623 Wp=379343 

Dt=IS2.4 Dt=IS2.4 Dt=IS2.4 ~;?Q.;L1_ Dt=2S4.0 

• •29925 • =29429 • =27570 • =27106 ~ • =25602 

NP•4 NP=I NP=I NP•I NP=I 

Wp•379343 Wp•379343 Wp=424703 Wp=424703 Wp=560783 

Dt•2S4.0 Dt=2S4.0 Dt=254.0 Dt•304.8 Dt=406.4 
1 --~ 1 
1 • •25784 • •24424 • =24417 \. =24410 • =25610 

1 

1 

NP•2 NP•I NP=I NP=I NP=I 1 
1 

Wp•424703 Wp=470063 Wp=470063 Wp•470063 Wp=515423 

Dt•304.8 Dt=304.B Dt=35S, 6 Dt=254,0 Dt=304,8 

• 
,------, 

=24997 \. =23667 , 1i =24117 • =23876 • =24372 

NP•2 NPal NP=I NP=I NP=I 

Wp•470063 Wp=SIS423 Wp=424703 Wp=470063 Wp=470063 
1 

Dt=304,8 Dt=304.B Dt=304.8 Dt=3S5,6 ;it_:~4·?___ 1 

• •24888 • =24372 • =24410 • =24117 t =23876 . 

TABLA 4.6 RESULTADOS IÍELASECUENC!A D-ELME~E-- --1 
HOOKE ~ JEEVES. 1 

------ ·- --- --------~----------------------~ 
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AFT 

ATCR 

af 

b 

BHP 

Cp 

Cph 

Cpc 

De 

di 

do 

Kl,K2,KJ 
K4 1 K!5 

K 

Km 

LT 

M 

N O M E N C L A T U R A 

Area de transferencia de calor, 

Area de flujo por tubos, 

~rea de transferencia de calor requerida, 

Area de flujo del tubo, 

Constante, 

Brake horse po\11er, 

Calor especffico, 

Calor especff!co del flufdo caliente, 

Calor especifico del flufdo frfo, 

DiAmetro equivalente para transferencia 
de c~Jor y cafd~ de presiOn, 

DiAmetro interno del tubo, 

Ot~metro e~terno, 

Hr 

HP 

J/Kg •e 

J/KgºC 

J/Kg ''C 

in 

in 

in 

Factor de frJccJ6n, ADIMENSIONAL 

Constantes en laG ecuaciones de calenta-
miento y enfriamiento, ADIMENSIONAL 

Conductividad térmica, 

Conductividad térmica del material, 

Longitud de tubo, 

Lote a enfriar o calentar, 

W/Hr M~2 l'c!M> 

W/Hr M~2 lt/11l 

M 

Kg 

NP N~mero de pasos por tubos 

NT Nómero de tubos 

PT Paso en los tubos, mm 

O! Carga térmica en el Jntervalo 11 i 11 J/Hr 
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R 

Rd 

B 

SL 

T 

Tl,T2 

T2 

TPI, TP2 

TSI, T92 

t l ,t2 

u 

lll,U2 

V 

Wc 

Wh 

Wp 

Grupo adimen~l~nal 

Factor de obstrucción total, 

Grupo ~dimen~tonal 

Pendiente de la curva de enfriamiento, 

Temperatura promedio, 

Temperatura Inicial y final del fluido 
caliente, 

Temperatura del flufdo dP proceso en 
cualquier instante, 

Temperatura de entrada y salida del 
flutdo de proceso respectivamente, 

Temperat1.1ra de entr~da y sal ida del 
fluido de servicio, 

Hr M'2 "C/W 

ºC/Hr 

ºC 

'C 

'C 

'C 

Temperatura inicial y final del fluido frlo 
respectivamente, ~ 

Coeficiente global de transferenci~ 
de calor, 

Copfictente glcb~l de transferencia 
de calor de entrada y salida respect. W/Hr MA2"C 

Velocidad del fluido en tubos, MIS 

Fluido frf o, Kg/Hr 

Fluido caliente, Kg/Hr 

Flufdo de proceso, Kg/Hr 

Fluido de servicio, Kg/Hr 

Espesor del tubo, M 
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La metodologta tradJcfonal para dimensionar sist~mas de 

calentamiento y enfriamiento a rlgimen no permanente se basa 

en dise~ar el cambiador de calor mediante un valor de 

recirculaci6n del flufdo de proceso ya establecido, y, 

partir de éste, se eval~an lo5 requerimientos de potencia de 

1 a bomba. 

La metodologta desarrollada en este trabajo también so 

bas.a en el disaf'l'o inicial del cambiador de calor, pero a 

diferencia del m~todo tradicional, el gasto del fl uf do a 

recircular sP obtiene A p~rtir de la evaluacidn del flujo 

mfntmo d& proceso,el cual se obtiene con las temperaturas del 

flufdo de proct?so y de senlicto. Por otro lado, ~sta 

11etodologf~ propone dividir en ionas el tierr."Jo de proceso 

para obtener en cada una de ellas el coeficiente global de 

transferencia dP calor y ponderarlo para obtener 91 

coeficiente global ponderado medt~nte el cual se eval~a el 

area de tranqferencia de calor del cambiador. A P.sta 

metodologf.a de cé\lculo se adaptOo un mótodo de optim1:ación 

IMETODO DE HOOY.E Y JEEVES> mediante el cual se encuentra el 

sJstema óptimo. Esta adaptación consi~tiO en rest~ingir 
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Vi.tl ores reales los parAmetros que afectan en forma 

determinante el diseNo del ~istema. 

Para encontrar ol sistema óptimo de transferencia de 

calor a régimen no permanente el método de optimización 

varfa loe parAmetros mas importantes que afectan el diaeMo 

del sistema y por lo tanto 111 costo del mismo, esto• 

par~metros sen los siguientes: 

El 

1> Flujo de proceso a recircular. 

21 Dijm~tro de la tuber!a. 

3> N~mP.ro de pasos del cambiador (lado tubos>. 

flujo de proceso recircular se encuentra 

restringido desde ol valor del flujo mfnimo hasta el momento 

en qL1e su incrP.mento provoque un .1umento considerable en los 

costos del sistema, el di~metro de la tuberfa v~riarA 

dependiendo de la velocid~d recomend~da p~ra el flufdo de 

proceso y, el n~mero de pasos del cambiador de calor deberA 

encontrarse dentro de los valores pr~cticos y dentro de los 

limites de cofda de presión permitida. 

Cualquier método de optimización en el que se pueda 

evaluBr la funciOn objetivo puede ser utilizado: a ésta 

metodolog!a se le adaptó el metodo de búsqueda de HOOKE Y 

JEEVES debido a que es un método facilmente programable y de 

rápida convergencia en comparación con otros método~ de 

busqueda tales como el SIMPLEX 6 el m~todo de bilsqueda 

univ~riante. 
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Método para el c~lculo del coeficiente de transferencia 

de calor y cafda de presión para flufdos sin cambio de fase 

por el lado de la envolvente. 

CALCULO DE LOS PARAHETROS GEOHETRICOS, 

1) N~mero total de tubos en el cambiador <NT>. 

Por medio de una plactilla. 

Una tabla cuenta tubos. 

2) Espaciamiento entre tubos paralelo fPp> y normal CPnl al 

flujo <FIGURA A-1>. 

3> N~mero de hileras de tubos cruzados en una sección de 

flujo cruzado CNc>. 

4) Fracción de tubos totales en flujo cruzado CFc:l 

<F !GURA A-2). 

Dsf !Os - 2fCUT -t DsJ <Ds-2tCUT 
Fe s <n+ 2 <--------------> SEN ecos <------------>> 

lí Otl Otl 

-1 Dst<Ds - 2lCUTl 
- 2lCOS !---------------->>> 

Otl 
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5l N~mero de hilera~ efectivas de flujo cruzado en cada 

ventana CNcw), 

O,B ' CUT 1 Os 
Ncw --------------

Pp 

bl Area da flujo cruzado en la linea central de una secciOn 

de flujo cruzado <Sml. 

Al Arreglo rotado 

81 Arreglo normal 

<Dtl-dol CP-dol 
Sm = Sb ((Os-Otll + ------------> 

Pn 

<Otl-dol <P-dol 
Sm = Sb <<Ds-Otll + ------------> 

p 

7l Froocc!ón de 4rea de flL1jo cruzado disponible por flujo de 

derrame <Fbp l , 

COs-Otll Sb 
Fbp = 

Sm 

B> Area de derrame tubo - mamparas <Stb>, para una mampara. 

Stb = 0.0245 'do CI + Fcl NT 

<Espaclficación TEMA clase" R" tolerancia 1132 In> 

91 Area de derrame mampara - envolvente <Ssbl <FIGURA A-3>. 

-1 
Ssb - CDS C 1 - 2•CUT> 

2 

Estandar TEHA el ase " R 11 

Os (!ni tsb 

B - 13 0.100 
14 - 17 0, 125 
18 - 23 0.150 
24 - 3'1 0.175 
40 - 54 0.225 
55 - 0.300 

Valores para tuberia comercial, para tuberta rolada sumar 
0.125 al valor de tsb <generalmente desde 24 lnl, 
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JO> • Area de flujo a trave~ de la ventana CSw), 

5w = Swg - Swt 

Swg =Are~ gr~es~ ocupada por tubos (FTGURA A-41. 
Swt = Area de ventana ocupada por tubos CFIGURA A-51, 

Os '2 -1 
swg -----ecos e 1-2scun - e 1-21cun 1 - e 1-2scun '2> 

4 

NT 
Swt C 1 - Fe> do"2 

8 

11) DiAmatro equivalente de la ventana (Ow>. 

4 1 Sw 
Dw --------------------------

( /2l NT <1-Fcl do + DstOb 

O Angulo de !a mampara <FIGURA A-6). 

12) N'.lmero ds mamparas CNb>. 

Le 
Nb Le = Lt - 2•espesnr del espejo 

Sb 

LP Longitud efectiva del tubo. 

CALCULO DF.L COEF 1c1 ENTE DE TRArJSFERENC 1 A DE CALOR. 

12 l do t Wp 
1> N~mero de Reynolds. NRe /1 t Sm 

2> Factor JI para banco,; 1 deal es de tubos CFIGLIRA A-7). 

3> Coeficiente de transferencia de calor para un banco ideal 

de tubos <hoi > .• 

hoi Ji t Cp 1 
!44JWp kp ~ 

(----->~213 (-~--l~0.14 
Sm Cpl '• /' w 
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4> Factor de corrección por efecto de configuración de la 

mampara CJcJ CFIGURA A-BJ. 

5> Factor de corrección por efecto de derramPs en la mampara 

<JI l CF!GURA A-9). 

6) Factor de corrección por efecto dP derrames en el ha~ de 

tubos CJbJ CF!GURA A-IOl. 

7J Factor de correcc i 6n por construcc i 6n del gr adi ente 

adverso de temperatura a bajos NRe (Jr>. 

Para NRe >= 100 Jr =1.0 

Para NR• <= 20 Jr Jrl CF!GURA A-llJ. 

Para 20 < NRe < 100 Jr a partir de Jrl CF!GURA A-12l. 

8) Coeficiente individual dP transferencia de calor Cho>. 

he hol t Je t JI t Jb t Jr t O 

CALCULO DE CA!DA DE PRES!DN. 

1) Factor de fricción pc:ira un banco ideal de tubos Cfi J 

CF!GURA A-13l. 

2} Catda de presión para un~ sección ideal de flujo 

cruzado cLPbk>. 

fi t Wp·'2 1 Ne " 
l_Pbk = 0.69E-06 ---------------- C~--J~0.14 

1( Sm'2 /' w 
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3) Cafcta de presi6n para una sección ideal de 

VPntana <DPwl:J, 

NRe >=100 ÓPw~ !.78E-07 ------------------
Sml <! fSw 

flujo 

NRe < 100 L'.'IPwk = 0.7SE-Oó -~----~~- <-~~~ + -=~-1 + 
SmtSw E' P-do OwA2 

0.034~E-Oó ----------
SmtSwl ('. 

4l Factor de corrección por efecto de derrames en las 

mamparu CRI 1 <FIGURA A-14l, 

<no axtr~polar las curvas mas all~ de los puntos 

mostrados>. 

5) Factor de corre~ción por derrAmeg an el haz de tubo& CRb> 

<FIGURA A-151, 

61 Calda de presión a través de la envolvente (Í::,Pel. 

Ncw 
b, Pe 2 C<Nb - I> l PbtRb + Nbt Pwkl R! + Pbl:SRb (1 + ---1 

Ne 
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DIAMETRO ESPACIAMIENTO ARREGLO Pp C!nl Pn Cinl 
EXTRNO Clnl DEL TUBO Cinl 

0.625 0,912 .... < 0.104 0,406 

0,750 0.939 -Jo <J 0.814 0,46Q 
r-

0.7ZO 1.000 - ' 1.000 1.000 

o.750 l.000 -· ( (l,707 o. 707 

(1, 750 1.000 - < 0.866 o.soo 

1.000 1.250 - r-
1.250 1. 250 '-.__; 

1.000 1.250 - / 0,884 0,884 

1.000 l. 250 - <i 1.002 0,625 

-----------·-·-------~ 
FIGURA A.1 VALORES DE ESPACIAMIENTO DE TUBOS PARA 

ARREGLOS COMUNES. 

-----------· ·- -------------' 
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FLUIDO 

AMONIACO (L!O, > 

BENCENO 

CLORURO DE 
CALCIO 

CLOROFORMO (LJIJ.) 

ET! LEN GLI COL 

ACEITES 
LUBRICANTES 

PROPILEN GLICOL 

H!DROXIDO DE 
SODIO 

o - 30 Y. 

30 - 50 Y. 

50 - 73 Y. 

ACIOO SULFURICO 

88 - 93 'Y. 

93 - IOOY. 

ESTIRENO 

AGUA DE SERVICIO 

VELOCIDAD 
RECOMENDADA 

6 FPS (1.82 MIS> 

6 FPS <l .82 MIS> 

4 FPS 11.21 MIS> 

6 FPS (l .82 MIS> 

6 FPS 11.82 MISl 

6 FPS <l.82 MIS> 

5 FPS (1.52 MIS> 

6 FPS 11.82 MISl 

5 FPS <l.52 MIS> 

FPS ( 1.21 MIS) 

FPS 1!.21 MIS> 

FPS <1.21 MIS> 

6 FPS (l. 81 MIS) 

6 FPS 11.181 MIS> 

MATERIAL 

ACERO AL CARBON 

ACERO AL CAR BON 

ACERO AL CAR BON 

COBRE Y ACERO 

ACERO AL CAR BON 

ACERO AL CARBON 

ACERO AL CAR BON 

ACERO AL CARBON 

y 

NIKEL 

ACERO INOXIDABLE 

ACERO AL CAR BON 

ACERO AL CAR BON 

ACERO AL CARBON 

(l\pplied Process D:?sign fer Oimical and PetrocOOnical Plants P. 52) 

TABLA A. l VELOCIDADES RECOMEIJDADAS DE FLUIDOS 
EN TUBERIAS. 
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FACTOR DE COSTO PARA EL TIPO DE BOMBA IFT> 

FT = EXPlbl+b2tLNCS>+b3CLNCSl~2l 

bl b2 b3 

l. 5.1029 -1.2217 0.0771 
2. * ' ' 3, 2. 0290 -0.2371 0.0102 
4. 0.0632 0,2744 -0.0253 
5, 13,7321 -2.8304 0.1!542 
6. 9.8849 -1.6164 0.0834 

t ES EL TIPO DE BOMBA BASE CFT=ll 

LIMITES DE FLUJO, CABEZA Y POTENCIA 

PARA BOMBAS CENTR 1 FUGAS, 

FLUJO IM~3/Sl CABEZA CJ/Kg> POTENCIA CHP> 

MIN. MAX. MIN. 11AX, 

l. 0,00315 0.2208 1!50 600 200 
2. 0.00315 0,0!568 150 1200 75 
3. 0.01!577 0.3155 150 1500 250 
4. 0.00631 0.0946 300 13!50 150 
!5, 0,00315 0.0694 900 3300 250 
6, 0.00631 0,0946 2000 9600 1450 

TABLA 2 
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---1 
FACTOR DE COSTOS PARA MOTORES ELECTRICOS CCMl 

CM=EXP<al+a2tLN<Pl+a3<LN<Pll~2l 

P = POTENCIA NOMINAL 

al ~2 a3 
1 

o. 15375 1' 

0.02399 
-0.05695 ' 

l. 5.1058 0.03316 
2. 3,8544 0,83311 
3, 5,3182 1.08470 

0.22616 1 
0,04609 

4. 4.9687 -0.00930 
5. 4.5347 0.57065 

0.14357 1 
0.07408 

__ ·------------·-·---Ti:~_LA _3 _ -~-~-d 
6. 5.1!i32 0.28931 
7. 5,3858 0.31004 

---------------- ··----

COSTO POR TIPO DE CAMBIADOR 

1, FO e exp 1-1.1156 + 0.0906 <Ln ATCDJ~21 

2. FO 1.35 

3. FO = exp <-0.9816 + 0,0830 CLn ATCDl~2l 

TABLA 4 
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·······-·-------------------------------------. 

COSTO POR PRESION DE DISEÑO 

1. FP = 0,7771 + 0,04981 <Ln ATCDl 

2. FP = 1.0305 + 0,07140 !Ln ATCDl 

3, FP = 1.1400 + 0.12088 <Ln ATCDl 

l. 

2. 

3. 

4. 

5. 

6. 

7. 

e. 

TABLA 5 

COSTO MATERIAL DE CONSTRUCCION 

FM = gl + g2 (Ln ATCDl 

gl 

FM = 1.0 

0.8608 

0.8193 

0.6116 

1.5092 

1.2989 

1.5420 

0.1549 

g2 

0.23296 

0.15984 

0.22186 

0.60859 

0.43377 

o. 42913 

l. 51774 

L ____ ·-__ -_-_ TAB~-------6 ___ --- -· --- ------
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