@02

“INFLUENCIA DE LOS PARAMETROS MECANICOS EN
LA EVALUACION DEL COEFICIENTE DE TRANS-
FERENCIA DE CALOR EN EQUIPOS

DE HAZ Y

ENVOLVENTE”

Lr:u,m DE GRIGEK

T E S l S
Que  para  obtener el  Titulo de
INGENIERDO QuUIMICDO
p r e S e noot a
MANUEL ROA ALEJANDRE
México, D. F. 1990

?}\

NACIONAL
DE MEXICO
DE QUIMICAS



pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



INDICE

INTRODUCCION . . itiiiiivennnrenracenncsasaencannonnn PN
QBJETIVO .......... Cteereesetesett et titessaavanacs e
CAPITULO I

CRITERIOS APLICADOS AL DISERQ DE INTERCAMBIADORES DE CA-
LOR EN TUBOS Y ENVOLVENTE.

TUBOS tviiiiiiii it e Ceeaeraea
M DATAS ittt itirenesncaninesenosnssnnasanans
Seleccién de! Tipo de intercambiador .............
Seleccibn de factores de ensucjiamiento ...........
Placas de particidn ....eeenninans L taanasan
Ca¥de de prestdn permisible .....oieeieeinieionnn
Envolvente ..voeiiviinnanenaninn feeenoasennensnnss

CAPITULO 1!

CORRELACIONES DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

11.1
11.2
i1.3
11.4

IL.5

11.6
i1.7

Coeficiente de transferencia de calor

Nimeros adimensionales ......coivvennenn
Correlaciones para coeficientes de transferencia -
de calor para flujdos dentro de tubos ............
Correlaciones para coeficientes de transferencia -
de calor para fluidos por el lado de envolvente
Cajda de presién en intercambiadores de tubos y en
volventes con flujos sin cambio de fase ........ ..
Cafde de presidn por el lado de los tubos ........
Célculo de las pérdidas de friccidn dentro de tu-
T T teeasseanrsenens .es

Pdgina

80

81
82

82



Pagina

i1.8 Factor de friccidn vvuvvennuesssiinsresssisnenss 83
I1.9 Calculo de las pérdidas en cabezales ............ B84
11.10 Cafda de presidn por el lado de la envolvente ... 85
11.11 Calculo de las pérdidas por friccidn en flujo cru
28d0 ..iLennn.. it teresseraatisetnatssaerrsnnsoan 85
11,12 Pérdidas de presidén en 1a ventanad seieserecenrses B8O
11.13 Comentarios ..... ettt FS . -1
I1.14 Correccidn de viscosidad sveveessnssnrnasivonsses BE

CAPITULO II1

METODOS DE DISERO.

[11.1 Método de Bell .......c.cvediinn )
I11.2 Método de Tinker ....veeevninein 147
I11.3 MEtodo de Kern «.uvveeeresvuennrssinaniens ‘165

. . Cazr

IT1.4 MEt0dD de DONOMUE +vvievvvrnssorsrensensnines

CAPITULO 1V
ANALISIS DE RESULTADOS.

Iv.1 Definicién de disefio, simulacidén y evaluwacién ... 188
1v.2 Andlisis de resultados +..veverervvraranoanirsaes 223

IV.3  Andlisis de! disefic de mamparas .......e... ceeess 228
IV.4 Diferencia efectiva de temperaturas .........cc.. 231
IV.5 Coeficientes de transferencia de calor .......... 231

IvV.6 Andlisis de vibraciones en los tubos ............ 231
IV.7  Algoritmo de simulacion .uvvenivsursnerrenessness 232



CAPITULO V

CONCLUSIONES ........... PN [ ceeene

APENDICE - A Desglose de Temas
APENDICE - B Indice de Figuras y Tablas
APENDICE - C Nomenclatura

BIBLIOGRAFTA L.vviienrneariaruncnnnonsonsocnannancsoses

Pigina

237

246
258
262

268



INTRODUCCION

Actualmente es Importante hablar de una EFICLENCIA DE IN
GENIERIA, la que directamente nos habla de un sobredisefio en
un equipo. Esto implica tener un grado de seguridad, el cual
nos cubre para operar adecuadamente, cumpliendo asi, con cier
tas especificaciones para elaborar el producto. A todo lo an-
terior, se le antepone una limitante; el costo, por lo cual
hay que encontrar un punto de equilibrio entre éste y el SO-
BREDISERO.

Cabe mencionar, que lo que persigue cualquier empresa, -
compafia, planta, etc., es aumentar su PRODUCTIVIDAD, minimi-
zando costos y riesgos, lo cual lo estamos logrando a partir
de ciertos elementos bidsicos que son satisfacer las necesida-
des humanas, utilizar recursos tanto humanos como de capital
y el uso de una tecnologlia.

La tecnologia comprende técnicas de produccidn cuyos ob-
jetivos son eficientizar el trabajo., incrementar el nivel de
vida y maxjmizar los beneficios.

$i definimos un proceso como una serie de fendmenos por
medio de los cuales se transforman las materias primas en un
producto {s)i es necesario establecer un control sobre dichos
fendmenos, cuyo objetivo fundamental es la uniformizacidn del
proceso, esto lo llevamos a cabo mediante una serie de pasos
que a contjnuacidn se describen:

1) MEDIR aguellos pardmetros gque nos indiquen las varia-
ciones que tengamos en el procesoc, obviamente es un -
paso costoso, ya que en la mayoria de los casos es ne
cesario contar ¢on la instrumentacion y equipo adecua
dos, que nos permitan recopilar una serie de datos -
confiables.



2) ANALIZAR 1a informecibdn recopilada, para lo cual es
recomendable trabajar en equipo y elaborar planes de
accibn en el caso que as¥ lo requiera, de lo contra-
rio hay que:

3} VERIFICAR controles gque implantemos en el process con
el objeto de ver las tendencias, y a8 manera de estar
en una mejora continua es necesario.

4) CORREGIR condiciones de operacidn que pudieron en un
principioc ser fijados a sentimiento, ademds de evaluar
con una habilidad de proceso que tanto puede influir
un parfmetro en una etapa del proceso.

Dentro de estos fendmenos que nos ayudan & transformar -
las materias primas encontramos un parametro muy importante,-
el EQUIPO.

El arreglo que tiene un equipo en un proceso, depende de
la reaccidn gquimica (seglin sea el caso), por medio de la cual
obtendremos el producto deseado. De esta manera, podemos defi
nir la funcién que desempefa éste en el proceso.

Recordande que una vez definido el disefio del proceso, a
través de haber estudiado y analizado las variables criticas
en el sistema, necesitamos contar con equipos que cumplan con
ciertas condiciones de operacidn, de esta manera, podemos de-
cir que un intercambiador de calor es aquel gque efectfia una -
doble funcidn, calients un fluido usando un flufdo caliente -
que se enfria.

Los equipos de transferencia de calor pueden clasificar-
se en base a su geometrfa y tipos de construccidn, tenemos -
asi:

a) Intercambiador de tubos miiltiples.
b) Intercambiador de un tubo.
¢) Intercambiador de placas.



d) Equipos de calentamiento externo.
e) Superficies extendidas.

Dentro de los intercambiadores de tubos miltiples, encon
tramos a los intercambijadores de tubos y envolvente, gue son
los m8s utilizades en las industrias de proceso, debido a su
fécil construccidn, a la enorme variedad de tamafios gque pode-~
mos encontrar, mecdnicamente resisten una infinidad de esfuer
zos tanto en fabricacidn como en operacifén son de ficil mante
nimfiento. Presentan versatilidad a comparacidn de los otros
tipos de equipo de transferencia de calor, podemos hablar asi,
de varios parédmetros mec&nicos, tales como el arreglo de tu-
bos, ya sea en paralelo o en serie-paralelo, el de wutilizar
diferentes longitudes y didmetros de tubes, del nimero y espa
ciamiento de mamparas, del tipo de envolvente, mediante los
cuales generaremos un intervalo de operacibdn que serd satisfe
cho por un coeficiente de transferencia de calor, asi como de ’
una caida de presidn.

Para 1levar a cabo esto, necesitamos conocer como afectan
estos pardmetros mecdnicos. en su disefo.

De esta manera, el puntoc central de este estudio es el
poder cuantificar y correlacionar los pardmetros mds crlticos,
en el disefio de un intercambiador de haz y envolvente, sin cam
bio de fase, ademds de contar con las herramientas suficien--
tes para poder evaluar algunas variables contra el costo en el
disefio y operacidn del equipo.



OBJETIVO

El objetivo de este estudio, permitird identificar y ana
lizar, cualquier tipo de intercambiador de tubes y envolvente
sin cambio de fase 2 través de métodos convenclonales o bien
por medio de una pequefa simulacidn en la cual, se contemplan
criterios bastante simples, pero que a su vez sonh indispensa-
bles en cualquier disefo. Ademéds, nos brindard las bondades
de 4 mérodos bisicos que presentan ciertas interrelaciones en
tre sI y que nos fij)an un punto de comparacidn y de referen--
cia para analizar problemas y ventajas ahora, antes y después

de haber existido un disefo.



CAPITULO I

CRITERIOS APLICADOS AL DISENG DE INTERCAMBIADORES
DE CALOR DE TUBOS Y ENVOLVENTE



I.1 Tubos

Los tubos son los componentes bdsicos en los intercambia
dores de calor, debido a que proveen la superficie de transfe
rencia de calor entre los fluidos que van dentro y fuera de -
éstos.

Los tubos metdlicos generalmente van sin costura, aunque
en algunos casos ésta es aceptable. Los materiales generalmen
te son: acero al carbdn, aceros de baja aleacidn, acero inoxi
dable, cobre. admiralty, cupronfquel, inconel, aluminio (en -
varies alesciones) o titanio y algunos otros materiales espe-
cificos para aplicaciones especiales, como el grafito y el vi
drios de los cuales hablaremos posteriormente. De esta manera
los tubos pueden ser lisos o aletados.

Los tubos para intercambiadores de calor tambi&n se cong
cen como tubos para condensador y no deberdn confundirse con
tubos de aceroc u otro tipe de tuberia obtenida por extrusién
a tamafios normales de tuberia de hierro.

SELECCION DEL DIAMETRO Y ESPESOR DE TUBOS

El didmetro y espesor de los tubos se ve como un factor
muy simple de manejar, pero es extremadamente importante en -
el costo de un intercambiador de calor, y sobre todo en el ca
so, en que fstos sean de aleaciones especiales. Conforme el
diametro de los tubos sea menor, el irea de transferencia de
calor serd mayor para una envolvente con un didmetro dado, ob
teniendo diseflos mds compactos y mds econdmicos. Las dimensip
nes estindar de los tubos son:

Didmetro Externo - pulgadas



1/4,  3/8
1/2
5/8
374, 1
11/4, 1172 } T.E.M.A.-R

T.E.M.A.-C
T.E.H.A.-B

El factor mids decisivo pare la seleccidn del di&metro de
los tubos, es la limpieza del servicio, asI tenemos que la -
limpieza mecdnica sdlo es posible en tubos rectos con diame--
tros iguales o mayor a 3/4 pulg. y de 1 pulg. en tubos en U.
Anticipando condiciones severas de ensuciamiento y/o de lim-
pleza, es frecuente y recomendable utilizar tubos de 1 pulg.
0 mayores.

E1 tamaflo del tubo se especifica por su didmetro externo~
y su espesor. El espesor de los tubos debe ser suficiente pa-
ra soportar la presidn interna y externa del servicio, ¥y en
ocasiones debe ester de acuerdo con otras consideraciones me-
cinicas tales como: esftuerzos longitudinales, soldadura tu-
bo-espejo, etc...

El espesor de la pared de los tubos estd medida en unida
des Birmingham Wire Gage (BWG). Existen dos especificaciones:
“BWG PROMEDIO" la cual estd sujeta a una tolerancia, y "BWG -
MINIMO' que tiene una tolerancia de fabricacidn positiva f{ini-
camente. Por ejemplo: un tubo BWG 14 con un espesor de 0.083
pulg. tendrd una tolerancia en su espesor de 10% en un BWG -
promedio, y de 6% y -0 para BWG minimo.

Ambas especificaciones del BWG deben ser consideradas -
tanto en el calculo térmico como hidrdulico del intercambia--
dor. Se deben utilizar las dimensiones tebricas del tubo para
el caso del BWG promedio: pare utilizar el BwG minimo, usamos
las dimensiones tebricas para el cdlculo de coeficientes de -
transferencia de calor y para el cdlculo de la cafda de pre-
sidn usamos las dimensiones del BWG inmediato inferior (mayor espesor).



Las dimensjones comunes de tubos para intercambiador son
3/4 pulg. y 1 pulg. de didmetro externo.

Los tubos de 5/8 pulg. y 1/2 pulg. se utilizan en inter-
cambiadores para refrigeracidn y otros sistemas de diseflo es-
pecial.

Los tubos de 1 1/4 pulg. y 1 }/2 pulg. de didmetro exter
no y mayores se utilizan en calderas, rehervidores y en dise-
hos especiales.

SELECCION DE LA LONGITUD DE TUBOS

Uno de los factores importantes dentro del costoe de un
intercambiador de calor es la lonpgitud de sus tubos, de esta
manera los intercambiadores largos y delgados (sin llegar a -
los extremos) generalmente resultan mds econdémicos que unida-
des con didmetros mayores, sobre todo en servicios con presio
nes elevadas.

Las longitudes de tubos més utilizadas son: 6, 8, 10, 12,
16, 20, 24, 30, 32, 40 y 4B pies.

La longitud de los tubos, generalmente estd limitada por
la falta de espacio disponible en la planta, asi como su colo
cacibn, limpieza y extraccidn del haz de tubos.

Es importante recordar 1a relacidén de longitud de tubos
a didmetro del envolvente {L/D): stendo &sta del orden de 4
a 6 para valores de longitudes iguales o menores a 24 pies vy
de 9 a 11 para longitudes de tubo mayores a 24 piles.

También se puede ver limitada la longitud de tubos por -
valores maximos en la velocidad de los fluldos o bien en la -
cajda de presidn permisible, con lo cual forzamos a que el di
seflo utilice envolvente pequehas y de didmetros grandes.



SELECCION DEL ARREGLO DE LOS TUBOS

En los intercambiadores de calor de tuboc y envolvente se
utilizan 4 arreglos convencionales, definidos en base a la di
reccidn del flujo y el angulo del arreglo. Los arreglos que -
normalmente se utilizan son el triangular, triangular rotado,
cuadrade normal y cuadrado rotado.

Hay que mencionar que los aorificios de los espejos no -
pueden taladrarse muy cerca uno de otro, debido a que una -
franja demasiado estrecha de metal, entre tubos adyacentes. -
debilitarfa estructuralmente el cabezal de tubos o espejos. -
Recordando que el pitch es el espacio de centro a centro de -
los tubos, se mostrark a continuacidn las caracteristicas de
cada uno de los arreglos mencionados anteriormente.

* Trisngular Normal.

El arreglo triangular normal o en linea, es cuando la dji
reccidn del flujo es perpendicular o normal a la base del -
tridngulo. Este arreglo es el mis popular en servicios lim~
pios. o sucios cuando la limpieza quimica es aceptable, su uso
resulta adecuado en equipos con espejos fijos. Para un envol~
vente dado obtenemos un 15% més de Area que para un arreglo -
cuadrado. La limpieza puede efectuarse por medio de solventes
quimicos.

* Triangular Rotado.

Es cuando la direccion del flujo es paralela a la base -
del triangulo. Tiene aplicaciones similares al arreglo ante--
rior.

* Cuadrado Normal.

Este se recomienda en servicios sucios, que requieran -
limpieza mecdnica. Su uso es recomendable en haces de tubos -



removibles, donde la caida de presidn por el lado de la envol
vente estd muy limftada.

* Cuadrado Rotado.

También llamado de diamante, tiene una aplicacidn igual
a la anterior. Su uso queda limitado cuando las ventajas mos-
tradas en la siguiente tabla, asi lo requieran. (VER TABLA -
No, 1) ({VER FIGURA No. 1).

SUPERFICIES EXTENDIDAS

Se encuentran usualmente en el lado externo de los tubos,
aunque también pueden encontrarse en otro tipo de superficies,
y tienen la finalidad de incrementar el drea de transferencia
de caler, (esto se da cuando el fluido por el lado externo -
tiene un ceoeficiente sustancialmente menor al internc). Debi-
do a que la superficie del otro lado permanece igual, es ob-
vio que las aletas tendran efecto cuando el coeficiente de -
transferencia de calor en el lado en que se encuentran sea pe
queflo en comparacidn con el otro lado.

TUBOS ALETADOS

Partiendo de que la relacidn entre la superficie externa
y la interna para tubos lisos estd en el intervalo de 1.1 a -
1.5, {depende del didmetro y espesor del tubo}. Cuando la re-
sistencia térmica en el exterior del tubo es mucho mds grande
que la del interior, se puede transferir mds calor usando tu-
bos que tengan una relacidn de superficie externa a interna -
mids grande, y &sta abarca un intervalo de 3 a 40.

Aunque todavia no es muy comiin, también pueden usarse tu
bos con superficies extendidas en el lado interno., cuando su
resistencia térmica es grande; cuando se tienen resistencias
grandes en ambos lados. podemos usar tubos con superficie ex-

10



TABLA

1

RELACION DE ARREGLOS PARA TUBOS EN UN INTERCAMBIADOR DE CALOR

Superficie por pile

E Area Peso por
Tubo | g :‘;ei‘” br.p1e |d¢ £lufo lin. pies? ple lneal,
DE,plg r dB 'PLE por tubo, 1b, de
pared, plg2 Exterior|Interior acero
i 12 0.109 0,282 1 0.0625 0.1309 | 0.0748 0.493
11 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1076 0.0969 0.329
18 0.019 0.402 0.127 0.1052 0.258
20 0.035 0.430 0.145 0.1125 0.190
344 10} 0.134 0.482 | 0.182 0.1963 | 0.1263 0.965
11 0.120 0.510 0.201 0.1335 0.884
12 1,109 0.532 { 0.22 0.1393 0.817
13 0.095 0.560 0.217 0.1166 0.727
14 0.083 0.581 0.268 0.152% 0.617
i5 0.072 0.606 .289 0.1587 0.571
16 | 0.065 0.620 | 0.302 0,1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469
181 0.049 0,652 0.331 0.1707 0.401
1 81 0.165 0.670 | 0.355 0.2618 | 0.1754 1.61
9 0.148 0,704 0.389 0.1843 1.47
10| 0.134 0.732 0.421 0.1916 1.36
11 0.12 0.760 0.455 0.1990 1.23
12 0.109 0.782 0.479 0.2018 114
13 0.095 0,810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 0.834 0.546 0.,2183 0.8%0
15 0.072 0.856 0.576 0,2211 0.781
16 ] 0.065 0.870 0.594 0.2277 0.710
17 0.058 0,881 0.043 0.2314 0.639
i8] 0.019 0.902 0,639 0.2361 0,545
1} 81 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2109 2.09
9 0.148 0.951 0.714 0.2198 1.91
10] 0.134 0.982 0.757 0.2572 1.75
11 0.120 1.0l 0.800 0.2644 1.58
12 0.109 1.03 0.836 0.2701 1.45
13{ 0.095 1.06 0.881 0.2775 1.28
14 0.083 1.08 0.923 0.283% 1.13
15 0,072 1.11 0.960 0.2896 0.991
16 0.065 1,12 0.985 0,2932 0.900
17} 0.058 1,13 1.01 0.2969 0.808
18{ 0.019 115 1.01 0.3015 0.688
1} 81 0.165 1,17 1.075 0,3925 0.3063 2.57
91 0.148 12 1.14 0.3152 2,34
10 0.131 1.23 1.19 0.3225 2.14
1 0.120 1,26 1.25 0,3299 1.98
12 0.109% 1.28 1.29 0.3356 1.77
13{ 0.095 1.31 1.35 0.3130 1.56
14{ 0.083 1.33 1.40 0.3192 1.37
15} 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20
16} 0.065 1.37 1.47 0.3587 1.09
17| 0.058 1.38 1.50 0.3623 0.978
18] 0.019 1,50 1.54 0.3670 0.831
11
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tendida tanto interna como extermamente

La superficie extendida consiste generalmente en aletas
longitudinales o transversales al tubo, aunque pueden presen-
tarse en diversas formes., De esta manera las aletas longitu-
dinales son recomendables pars servicios con baja calids de -~
presidn permisible y cuando el flufdo en el lado aletado, es
limpio. Las aletas transversales se usan generalmente pera -
flujo cruzado, aunque alpunos tubos con aletas pequefas pue-
den usarse con fluje paralelo.

Los tubos con aletas pequefias pueden adaptarse facilmen-
te a los cambiadores de tubo y envolvente.

La aplicacién mds comin es en la transferencia de calor
en gases, que va desde un simple calentamiento de aire hasta
equipos de proceso muy grandes.

Las aletas pueden ser integrales, como en los tubos de
aletas pequeflas, en los que el material del tubo se usa para
formar las aletas. Sin embargo, la mayoria de las aletas se
unen al tubo liso en forma mecdnica y se construyen coh un ma
terial diferente 2l del tubo, generalmente de aluminio

INTERCAMBIADORES ENFRIADOS CON AIRE (SOLOAIRE}

Es un eguipo que se utiliza para eliminar calor de una -
corriente de proceso, en servicios de enfriamiento o condensz
¢idn, transfiriéndolo directamente al aire atmostéricoe. Los -
equipos convencionales lo tranmstieren generalmente al agua vy
luego al aire a través de una torre de enfriamiento.

Los enfriadores con aire scn recomendables en lugares en
donde el agua es escasa o en donde el tratamiento de la misma
rasulta muy COsto0s0C.



* Descripcidn.
Un enfriador con aire consiste de:

- Uno o més haces de tubos

- Uno o varios ventiladores para mover el ajre

- Una estructura soporte, con los accesorios necesarios
que conjuntan al equipo.

Los haces de tubos aletados son en forma rectangular vy
consisten de 2 a8 10 hileras arreglados en pitch triamgular,
en los extremos los tubes son rotados o soldados a los espejos
de los cabezales.

Debido al bajo coeficiente de transferencia de calor del
aire, se utilizan tubos aletados (superficie extendida). El
tubo generalmente es redondo, eungue algunos fabricantes los
hacen de forma helicoidal, y se f{abrican de cualquier metal
que se ajuste a los requerimientos de presidn y temperatura
de operacién, asl como a las caracteristicas de corrosidn del
fluido.

Algunos factores que influyen en la seleccidn del tipo -
de tubo aletado son:

1) Que incremente la transferencia de caleor.

2} Que no ocasione una caida de presion elevada.

3) Bajo costo.

4) Temperatura méxima de operacidén del material.

S5) Posibilidad de relajacidn del contacto entre el tube
y la aleta.

6) Corrosian del tubo.
Los tubos pueden tener de 6 a 50 pies de longitud y una
relacidn de drea extendida a area lista de 7 a 25.

En el disefio de un enfriador con aire, éste se hace cir-
cular forzédndoelo o induciéndolo a través del haz de tubos ale

14



tados, el cual estd en posicidn horizontal usualmente, aunque
puede colocarse en posicidn vertical o inclinada, en forma de
A o de V.

Los ventiladores son de flujo axial. y generalmente se -
colocan por pares para cada haz de tubos, como una medida de
seguridad en caso de que alguno falle y también como un medio
para controlar el flujo de aire en forma gruesa, al apagar -
uno de ellos.

Los ventlladores varian en tamafio de 6 a 60 pies de di&-
metro Yy pueden tener de 2 a 20 aspas, las cuales pueden ser -
de madera, acero, aluminio o de plastico reforzado con fibra
de vidrio siendo &stas las mds utilizadas.

En las unidades de tiro forzado, el ventiledor empuja al
ajre a través de la superficie de tubos aletados, mientras -
que en las vnidades de tiro inducido el ventilador estd colo-
cado sobre los tubos, e induce el aire a través de ellos. Una
ventaja del tiro forzado es que paraz mover una misma cantidad
de aire, se requiere menor potencia en el ventilador, ya gue
el volumen de aire es mayor conforme aumenta la temperatura.
Este a su vez es recomendable cuando se enfrian corrientes de
proceso demasiado calientes, lo que originaria que la tempera
tura de salida del aire fuera elevada al grado de poder dafiar
el ventilador.

Dentro de las diferencias de usar tiro forzade o tiro in
ducido, vemos que cuando se requiere combinar en una unidad -
un clerto nmerc de secciones, el tiro forzade permite un arre
glo mids econdmico y conveniente, debido a que el disefo loca-
tiza el ventilador cercano al nivel del piso y de esta manera
los costos de estructura son menores. Ahora bien, las unida--
des de tiro inducido presentan una mejor distribuci6n del flu
jo de aire, debido a que la velocidad de &ste al acercarse al
banco de tubos, es relativamente baja. Como la velocidad de -

15



salida del alre es de 2 a 3 veces mayor que en tiro forzado,
es menor probable la recirculacidn de aire caliente en las -
unjdades de tiro inducido. Esto Gltimo es de particular im-
portancia cuando se tiene una diferencia pequefla entre la -
temperatura de salida del flufdo y la del aire. Otro punto a
favor del tiro inducido, es que el disefo permite la instala
cidn del equipo sobre otro equipo mecdnico, como tuberfas o
canbiadores de tubo y coraza, también resulta adecuado en ser
vicios donde cambios slbitos de temperatura causarfan tras--
torno y pérdida en el producto. El disefo del tiro inducido,
es mejor, ya que una mayor parte de superficie de transferen
cia de calor esté protegida contra el granizo, la lluvia o -
el calor del sol.

INTERCAMBIADORES DE VIDRIO

Cuando se requjere calentar, enfriar o condensar fluidos
corrosivos, es adecuado utilizar este tipo de equipo, el cual
se encuentra disponible en cinco diferentes disefios:

1.- Serpentin

2.~ Cascada

3.- Bayoneta (tubo interno es metélico)

4.- Doble tubo (tubo exterior es metdlico generalmente)
5.- Tubo y envolvente (la envolvente puede ser metdlica).

Las ventajas que presentan este tipo de cambiadores son:

- La superficie lisa del vidrio evita la formacidn de pe
1fculas de suciedad mejorando la transferencia de ca-
lor.

- La transparenclia del vidrio permite detectar rdapida vy
f3cilmente cuando la unidad requiere limpieza, la cual
puede llevarse a cabo haciendo circular una solucién -
diluida de &cido clorhidrico.
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- 81 se manejan 1fquidos sensitivos o productos farmacéu
ticos, este equipo elimina el problema de la contamina
cibn metdlica.

INTERCAMBIADORES DE TEFLON

Debido & la cualidad del tefldn, de ser casi completamen
te inerte a la mayorfa de productos guimicos, 8 hecho posible
el desarrollar intercambiadores con tubos de dicho material,
pudiéndose manejar asi servicios muy corraesivos.

De esta maners existen dos tipos principales de disefio:

1) Los haces de innersién
2) Intercambiadores de tubo y envolvente.

lLa utilizacidn mds comin para los haces de inmersidén se
encuentra en los bafos de tratamiento de superficies metdli--
cas, como los recubrimientos de cromo. Pueden adaptarse facil
mente a reactores sean con o sin agitacidn y a los tangques de
almacenamiento ya sea para su calentamiente o enfriamiento.

Por otro ledo, los intercambiadores de tubo y envolvente
son de un solo paso. con flujo a contracorriente, la envolven
te se fabrica de acero al carbdn, acero inoxidable ¢ de fibra
de vidrio.

Los tubos de teflén son rectos y flexibles y se unen en
los extremos a espejos integrales en forma de panal., éstos -
cuentan con tiras de tefldén para separarlos.

El fluldo que se mane)a mds frecuentemente es el acido ~
sulfirico., pero puede manejar también, acido crémico. acido -
nitrico o acido fosférico, solucirones cal@stica, metanol, teira
cloruro de carbono.



INTERCAMBIADORES DE GRAFITO

Su uso se implementd debido a la necesidad de intercam-
bio térmico con fluldos muy corrosivos en algunos procesos in
dustriales.

Este equipo se construye con bloques cilindricos de gra-
fito monolitico que tienen dos conjuntos de agujeros, unos en
posicibn radial y los otros en posicidn axial, & través de
los cuales circulan los dos fluidos gue intercambian calor.
Estos blogues se colocan unos sobre otros en grupos de dos.
con empaques de tefldn para separar los fluldos y con mampa-
ras de disco y anillo para definir los pasajes de circulacidn
de cada fluido. Los blogques se introducen en una envolvente -
cilindrica que generalmente es de acero al carbén y que cuen-
ta con un mecanismo gue permite la expansidn térmica de los -
materiales.

Los agujeros de los bloques tienen un didmetro muy peque
Ao con el fin de aumentar la turbulencia de los fluidos y evi
tar al méximo el ensuciamiento de los mismos.

El fluido menos corrosive se coloca siempre en el lado -
de la envolvente, mientras que el {luido corrosivo se coloca
en el lado interno pare que s6lo pueda entrar en contacto con
las paredes de grafito altamente resistentes a la corrosidn -
por lo que pueden manejarse toda clase de Acidos, bases y sol
ventes, excepto algunos apgentes altamente oxidantes.

Las aplicaciones son:

- Calentar fluidos corrosivos con vapor o fluidos calien
tes.
- Enfriar fluldos corrosivos con agua o salmuera.

- Condensacién o evaporacién.

- Reacciones que involucren la remocidén o adicidén de calor.
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Cuando requerimos manejar dos flufdos corrosivos, la en-
volvente se puede construir de aleacidn o se puede revestir -
con slgln materiasl resistente a la corrosidn.

En la TABLA No. 2 podemos observar un resumen de las ca-
racterfsticas m&s importantes, de los jintercambiadores ante--
riormente mencionados.

1.2 Mamparas

Las mamparas contenidas en el interior de la envalvente
de un intercambiador de calor, presentan una doble funciém, -
la primera es cambiar de direccidn o dirigir el flufdo a tra-
vés de la envolvente (aumentando asf la velocidad y el coefi-
ciente de transferencia de calor), y la segunda es que actda
como soporte de los tubos tanto para evitar que se flexjonen
como para asegurar un espacio constante entre ellos {pitch):
ademds de prevenir la vibracidn de los tubos causada por re-
molinos en el flujo.

En la medida en que el coeficiente de transferencia de -
calor o bien la cafda de presidn por el lado de la envolvente
sea el factor dominante en el disefto del intercambiador sera
la importancia que se le deberd dar tanto al disefio como a la
configuracién de las mamparas.

De esta manera tenemos que el cdlculo del coeficiente de
transferencia de calor y de la calda de presidn por el lado -
del envolvente puede establecerse en funcidn de dos patrones
de flujo:

- Flujo cruzadoi es transversal al banco de tubos.

-~ Flujo longitudinal: es paralelo al banco de tubos.
Cué@ndo uno y cuindo otro?

El pardmetro de referencia que define a ambos, es la se-
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EQUIPOS ESPECIALES

B) CAMBIADORES DE TEFLON

C) CAMBIADORES DE GPAFIT0

D} CAMBIADORES DE SUPERFL
CIE ROSCADA

INTERVALO DE
TAMARD (Ft2)

Hasta_t00 Ft2
(10 o?)

20-893 Ft?
(2-85 p?}

1-1800 Ft2
(0.3-130 n?}

Hasta
750 Fed

CONDICIONES DE
OPERACION

Hasta 375 ° F
Hasta 50 psi
{120°C, 3.4 AMM)

Kasta 300 °F
10 atn
(150°C, 10 ATH}

-6 a 390°F
-21 & 200°C)
80 FS1 {220 en

eqiipos pequefios)

Opera con refrige
rantes, vapor, =
etc,

TABLA 1

MATERIALES DE
CONSTRUCCION

Vidrio Pyrex

Teflén (resi-
na de fluoru-
ro de carbo~
no) .

Envolvente de
acero al carbdn
o lnoxidable.

Gra{ito monolf
lico, envolven
te de acero al
catbdn.

Normalmente -
acero al car=
bbn.

RESUMEN DE CARACTERISTICAS PARA DIVERSOS INTFRCAMHIADORES

CARACTERISTICAS Y APLICACIONES

Puede usarse como enfriador de
cascada, bayoneta doble tube y
aun  tubos y envolventes para
el manejo de flufdos corrosi-
vos.

Es caro, resiste el ensuclia--
miento y la corrosidn. Puede -
construirse serpentlnes o cam-
bladores de tubos y envolven-
tes. Enf. calent. y cond.

Es carg, con alta resistencia
& la corrosidn y buena trans-
ferencla de calor.

Util pars serviclos que involy
cran cristalizacién, fluldos =
con alta viscosidad o con gran
tendencia al ensuciamiento o -
incrustacidn.
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EQUIPOS ESPECIALES

B} CAMBIADORES DE TEFLON

C) CAMBIADORES DE GRAFITO

D} CAMBIADORES DE SUPERF]
CIE ROSCADA

INTERVALO DE
TAMARD {Ft?)

Haste 100 Fe?
110 &%)

26-893 Ft2
{2-85 &%)

1-1400 Ft?
10.3-130 =?)

Haste
756 Fe?

COMDICITHES D
OPERACION

Hasta 375 ° F
Hasts 50 pss
£130°C, 3.4 ATY)

Hasta 300 °F
10 at=
{150°C, 10 ATH)

-& o 390°F
(=21 a 200°C)
80 P51 (22 en
egulpos petuefos)

Upere con refrige
rantes, vapoIr, -
eto.

TAELA 2

FATERIALES DE
CONSTRUCCION

Vidrio Pyrex

Teildn (resf-
na de flueru-
ro de carbo=
nol.
Envolvente de
acero al carbin
o fnoxidabie.

Grafito monolf
lico, envolven
te de acero el
carbhn.

lormalzente -
acero s} car-
bbn.

RESUMEN DE CARACTERISTICAS PARA DIVERSOS IRTERTAMBIADORES

CRRACTERISTICAS Y APLICACIONES

Fuede usarse como enfriader de
cascada, hoyonets doble tubo y
aun  tuhos y envolventes para
el manejo de fiufdes corrosi-
vos.

Es eate, resiste €] ensucia~-
miento y la corrosibn. Puede -
construirse serpentines o cae-
biadores de tubos y envalven=
tes. Inf, calent, y cond.

Es caro, con alts resistencis
a 1a corrosibn y buena trans-
ferencla de calar.

Util para servicios gue involuy
cran cristalizacidn, fluldos -
con alta viscosidad o con gran
tendencia al ensutiarniento o =
incrustacion,.



paracidn de mamparas.

Si{ ésta entra en el intervalo de 1/5 a 1 vez el diametro
de la envolvente, se tendrd predominantemente [lujo cruzados
pero si la separacidn de mamparas es mayor al didmetro de la
envolvente tendremos un flujo lomgitudinal.

El corte de la mampara se define como la relacidn en por
centaje de la altura del segmento vacfo de la mampara entre -
el diémetro interno de la envolvente. Se deberd procurar gque
el drea de flujo sea igual a través de la separacién de mampa
ras y del corte de la ventana con el fin de tener un flujo -~
unjiforme a lo large del intercambjedor, siendo que el corte -
de las mamparas se encuentre en el intervalo de 20 a 35%, es-
pecialmente en fluidos sin cambjo de fase, o bien en condensa
cidén y vaporizacidn de fluidos con intervalos de temperatura.

En fluidos isotérmicos se deberd espaciar las mamparas a
la separacidn mixima permisible por el cédigo T.E.M.A., ¥y dan
do un corte maximo a las mamparas, tal que permita trasladar
dos hileras de tubos entre mamparas adyacentes.

Generalmente la distancia entre el espejo y la mampara -
adyacente en ambos extremos del intercambiador es mayor que -
la separacidn entre las mamparas centrales, por lo que se tepn
drd una disminucidn del coeficiente de transferencia de calor
que debe considerarse en el disefio térmico-hidrdulico del mis
mo; sin embargo, cuando esta separacidn sea mayor o igual a -
dos veces la separacibn entre mamparas, puede ser mids adecua-
do utilizar el arreglo de mamparas que se muestra en la si--
guiente figura (FIGURA No. 2).

TIPGS DE MANMPARAS
a) Mamparas Segmentadas.

Estas son las mas utilizadas, cuyo circulo de menor dia-
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ARREGLO DE LAS MAMPARAS ADYACENTES A LOS
ESPEJOS OE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR
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metro que la envelvente (cuye tolerancia con respecto al dia
metro interno de le envolvente se encuentra dade per la si-
guiente tabla (VER TABLA Na. 3), en donde una porcién vys sea
vertical y horizontal ha side recortade. La perie recortada -
representa el éres libre de flujo y este corte puede varjer -
desde un 10% & un 35% del Ares del envolvente. (VER FIGURA -
No. 3 Y TABLA No. 4).

a.l) Corte Vertijcal.

El corie generalmente es vertical en condensadores, reher
vidores, vaporizadores ¢ intercambiadores cuyo servicjo se -
realiza manejando materiales con sblidos en suspensién o {1luj
dos pesados. Con este errveglo los incondensables pueden esca-
par o ir al tope del cquipo provocandoc zonas uo propicias pa-
ra la transferencia de calor, también es importante el drene
del liquido que condensa. Se puede prever el dejur en una par
te inferdor de la mampara una porcidn pars el drene de estos
1iquidos y se recomienda el utilizar mamparas verticales para
permitir el paso o el drene del exceso de los condensadores.

a,2) Corte Horizental.

Este es recomendable cuando ne hay cambio de fase en la
envolvente y para cualquier liquido gue no contenga sdélidos -
en suspensi0n. En cesc de que existen gases disueltos en el -
1%fquido, que se puedan desprender, no se¢ deberan emplear es-
tas mamparas, pero en casoc de que se utilicen, deberdn dejar-
se canales para el paso de estos gases: este Sisleme no es =--
convenlente cuando se tlenen cantidades considerables de ga-

sS€es.

Los liquidos deberén estar limpios para evitar la sedi--
mentacion que bloquearia la transferencia vy el {lujo.

Es recomendable para el enfriamiento de liquidos muy vis
cosos. (VER FIGURA No. 3 Y TABLA No. 4).
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‘Diametro Interno Nominal

Pulgs.
B8-13 inc
14-17 Inc.
18-23 Inc.
24-39 Inc.
40-54 lnc.
55 Mayores

TABLA 3

Tolerancia entre D.1.
y Didmetroc de Mampara

0.100"
0.125"
0.150"
0.175"
0.225"

0.300"

TOLERANCIA ENTRE EL DIAMETRO INTERNO Y DIAMETRC DE LA MAMPARA



WAMPARAS SEGMENTADAS CON WAMPARAS SEGMENTADAS CON
CORTE HOR{IZONTAL CORTE VERTICAL

MAMPARAS TIPO DOBLEMENTE SEGMENTADAS

MAMPARAS TIPO DISCO

UNIVERSIDAD KACIONAL AUTONOMA BE MEXICO
TiPOS DE M‘MPARAS FACULTAD DE QuUIMICA
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TIPO DE MAWMPARA

CORTE
HORIZONTAL

[SESMENTADA

CORTE
HORIZONTAL

oDoBLE
JSCGMENTADA

CORTE
VERTICAL

o

COMPLETA

LONGITUDINAL

N\
vEaTicaL D
-

D

bISCO ¥ Dowa O

APLICACIONES POR TIPO DE MAMPARA

APLICACION

CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO DE LIQUIDOE SIN
CAMBIO DE FASE. EL FLUJO ARRIBA - ABAJD
PREVIEME LA ESTRATIFICACION EN EL EXFRIAMIEN:
-TO DE LIOUIDOS MUY VISCOSOS.

VAPORIZACION, CONDENBACION, €VITA EL ESTAN -
~CAMIENTD DEL VAPOR ¥ LtQuIDD. 8IN CAMBIO
DE FASE CON BOLIDOS EN SUSPENSION,
ENFRIAMIENTO ¥ CALENTAMIENTD DL GABES.

SIMILAK A LA SEGMENTADA, PERO PARA REQUL -
~RIMIENTD DE MENOR CAIDA DE PRESION.

SIMILAR A LA SEGMENTADA, PERD PARA REQUER)-
~WMIENTO DE MENOR CAIDA DE PRESION,

ALTERNATIVA DE LA MAMPARA DOBLE SEOMENTO
HORIZONTAL , NO SE UTILI2A FRECUENTEMENTE
DEBIDO A QUE SU COSTO ES MAYOR.

VAPORIZACION, CONDENSACION TOTAL DONDE
8€ TIENE FLUJO CRUZADC ENTRE LAS BOQUI-
—LLAS DE ALIMENTACION ¥ DE $0LibDOD,

VAPQRIZACION, CONDENSACION, ASEQURA UNA
BUENA DISTRIBUCION DE LA MEZCLA A DoOS
FASES. SE UTILIZA CONJUNTAMENTE CON
WAMPARAS COMPLETAS.

=
JUNNVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUIMICA

TESIS PROFESIONAL

TABLA L3 IFECM 18889




b) doblemente Segmentada.
b.1) Corte Horizontal.

Similar a la segmentada, pero para requerimientos de me-
nor calda de presion.

b.2) Corte Vertical.

Similar a la segmentada, pero para requerimientos de me-
nor calda de presidn.
IVER FIGURA No. 3 Y TABLA No. 4).

c) Disco y Dona,

El perfil de flujo de estas mamparas a lo largo de un in
tercambiador es casi lineal ya que &stas se encuentran consti
tuidas de un mismo plato circular perforado en el centro. E}
anillo y el segmento se colocan alternadamente 2 lo largo del
haz de tubos,

Para un servicio sin cambio de fase y con fluidos limpios,
estas mamparas resultan tan efectivas como las segmentadas, -
aungque se utilizan con menor frecuencia.

Este tipo de mampara no se recomienda para los casos en
que existen jincondensables disueltos, o que puedan desprender
se, o en servicios con cambios de fase, ya que no se desfoga-
rian apropiadamente los gases o vapores mencionados al quedar
atrapados en la parte superior de la dona.

(VER FIGURA No. 3 Y TABLA No. 4).

d) De Orificio.

Este tipo se usa raramente, ya que estd formado de un -
plato circular completo con orificios taladrados alrededor de
los tubos con una tolerancia de 1/16 pulg. a 1/8 de pulg. més
del diametro externo de envolvente. El fluido que debe ser -
muy limpio, pasa por la seccidn anular entre el exterior del
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tubo y el didmetro taladrado. Este tipo de mampara presenta -
una gran turbulencia pero muy poco flujo cruzado entre las -
mamparas.

Los condensadores se drenan bien y los incondensables se
pueden ventear por la parte superior, pero su escasa aplica--
cidn industrial es debids & que su caida de presidn es eleva-
da. (VER FIGURA No, 3 Y TABLA No. 4).

e) Longitudinales.

Las mamparas longitudinales se utilizan del Jado de la -
envolvente para dividir €sta en dos mads pasos, o bien para -
dar a la carcaza la caracterfstica del tipo split

Su aplicacidn generalmente es en la condensacibn, vapori
zacifn. Asegura una buena distribucién de la mezcla de dos fa
ses. [VER FIGURA No. 4 Y 5).

) Completa.

Su aplicacidn es en la vaporizacidén y en condensacidn to
tal donde se tiene flujo cruzado entre las boquillas de ali--
mentacidn y de salida. [VER FIGURA No. 4 Y 5).

g) Otro tipo de mamparas.

Dentro de un intercambiador existen otros tipos de mampa
ras cuya finalidad puede ser diferente a la de las menciona--
das anteriormente, tal es el caso de la mampara o placas de -
chogue de la envolvente, por encima del haz de tubos, y su fj
nalidad es evitar que las particulas sélidas en suspensidén vy
los condensadores en gases, a alta velocidad erosionen los ty
bas que se encuentran en esta entrada, asi como distribuir el
flujo de entrada. Colocados en {orma apropiada, reparten el -
fluido adecuadamente a través del haz de tubos en la seccidn
de entrada, ayudando al fluido a estar en contacto con la su-
perficie de transferencia del tubo. {VER FIGURA No. 4 Y 5).
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CONDICIONES PARA EL DISERQ DE LAS MAMPARAS

Los puntos mds importantes para el diseio de las mampa--
ras son las proporciones de espaciamiento y corte de la mampa
ra al didmetro de la envolvente. Otras consideraciones son:

La velocidad de flujo no debera cambiar drésticamente en
tre el flujo transversal y a través de la ventana.

Recordando que para lIquidos el corte de la ventana de -
la mampara deberd permanecer entre un 20 a 35% para obtener -
un comportamiento dptimo. Para gases a baja presidn, se pue-
den tener cortes hasta de un 40 a 45% a fin de minimizar la -
caida de presion. Los cortes muy grandes, especialmente si es
tdn en relacion a un espaciamiento entre mamparas grandes, -
causan un flujo altamente ineficiente con drea muerta y un in
cremento potencial en el ensuciamiento.

El T.E.M.A. restringe a un maximo de 36 pulgadas para es
paclamiento mdximo debido al soporte de los tubos.

. Para unidades suficientemente grandes, es posible utili-
zar incluso mamparas triplemente segmentadas o la nueva moda-
lidad de varillas y tiras.

En las figuras a continuacidn, se muestran algunos de -
los patrones de flujo tipicos para mamparas segmentadas. (VER
FIGURA No. 6).

Es obvio que en algunos casos el disefio de la mampara sg
rd un compromiso entre varias demandas contradictorias.
FAJAS DE SELLG

Las fajas de selle pueden ser tubos falsos (de igual o -
diferente didmetro a los tubos de transferencia) o barras en
forma rectangular siendoc estas fltimas las mads comunes. Se -
utilizan para bloquear el espacio anular que queda libre en-
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tre ¢l didmetro interno de la carcaza y el didmetro exterior
de]l haz de tubos, que se ocasiona por la construccidn de los
cabezales flotantes y/o por el édrea libre bajo-sobre las bo-
quillas del intercambiador. Generalmente se coloca un par de
fajas de sello por cada 5 hileras de tubos en flujo cruzado.
(VER FICURA No. 7).

TIRANTES Y ESPACIADORES

Los tirantes y espacjadores se utilizan para mantener ri-
gidos y en su posicidon a cada una de las mamparas y se extien
den desde el cspejo fijo hasta la Gltima mampara. El tirante
consiste de una varilla sdlida., mientras que el espaciador -
consiste de un tubo cuyo interior se encuentra el tirante. La
longitud del espaciador es igual a la separacidn entre mampa-
ras adyacentes. El estdndar T.E.M.A. especifica el nimero y -
didmetro minimos del tirante, pero deja a discrecidn del dise
fiador la localizacidn de los mismos, situacidn que debe apro-
vechar el disefiador para simultdnecamente bloquear dreas de -
flujo de corrientes pardsitas (sin disminuir la rigidez uni--
forme de las mamparas) tales como los espacios abiertos que -
dejan las placas de particidn en el haz de tubos. (VER FIGU -
RA No. 8},

ESPEJOS

Los espejos son placas circulares de metal que son barre
nados y ranurados para colocar los tubos en el patrdon desea--
do, los empaques, las varillas separadoras y el circulo de -
tornillos para que embone con la envolvente. Los tubos son -
sostenidos en su lugar al ser insertados en orificios practi-
cados a los espejos y posteriormente son expandidos o solda--
dos a é&ste. Sin embargo, cuvando se desea evitar el mezclado -
se pueden utilizar espejos dobles (¢on un considerable aumen-

to del costo); el espacio entre los espejos gqueda abierto a -
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‘la atmdsfera a fin de que la fuga de cualguiera de los flui--
dos pueda ser répidamente detectada. Se¢ permiten disefles con
espejos triples, para permitir gue cada fluido fugue & la at-
mbsfera sin mezclarse e incluso disefios més exblicos can cama
ra de gas inerte y/o sistemas de recirculacidn de fugas utilj
zadas en casos de riesgo externo o por el gran valor de los ~
fluidos manejados.

El espejo, en adicidn a sus requerimientos mecédnicos, de
berd soportar el ataque corrosivo de ambos fluidos y deberd -
ser electroquimicamente compatible con el material de tubos y
el material del canal. Algunos espejos se hacen de acero al -
carbdon con una capa delgada de aleacin resistente a la corro
sién. La adhesidn de la aleacidon puede ser hecha por diversos
métodos (explosidn, soldadura, etc.) (VER FIGURA No. §).

1.3 Seleccidbn del Tipo de Intercambiador

Los intercambiadores de tubo y envolvente se clasifican
de acuerdo a su geometria y tipo de construccion. Para la se-
leccidn del tipo de construccidn existen 3 factores basicos:

a) Consideracidn de la expansidn térmica diferencial de
los tubos y la envolvente.

b) Mantenimiento.

¢} Costo.

Con el fin de considerar estos tres factores existen 3 -
- tipos de construccidn gue son:

1. Espejos fijos
2. Cabezal flotante

3. Tubos en "“U.

1, Espejos Fijos.

El intercambiador de calor de espejos fijos es el que ~
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presenta el arreglo mecdnico méds simple, ya que los espejos -
son soldados &8 la envolvente, lo cual implica que el espejo y
la envolvente sean de materiales compatibles a soldar (por -
ejemplo): acero-acero, acero-acero inoxidable, acero-aluminio
bronce, pero no acerp-bronce). Este tipo de intercambiador es
el que se usa mds a menudo que cualquier otro tipo, debido a
que su construccidn resulta muy econdmica, ya que no tiene -
juntas en la envolvente, lo cual también proporciona maxima -
seguridad en cuanto a fugas de fluido en la carcaza hacia el
exterior, Sin embarge, tiene limjtaciones. E] lado de la en-
volvente no se puede limpiar mecdnicamente, ni ingpeccionar,

ni permite la expansidn diferencial de los tubos y la envol--
vente. Esta {ltima limitante se puede resolver colocando wuna
junta de expansidn en la carcaza, pero dichas juntas general-
mente son causa de falla del egquipo ¥y resultan excesivamente

caras.

En base a las caracteristicas citadas, este tipo de in-
tercambiador resulta apropiado para los casos donde el fluido
por la envelvente es limpio o cuande la limpiecza quimica es -
efectiva, y para servicios con intervales, diferenciales y ni
veles bajos de temperatura. Existe una regla que dice gue un
intercambiador de espejos fjJos solamente puede usarse (sin -
junta de expansidn) para los casos donde las temperaturas de
entrada de ambos fluidos no excede a 100°F. Obviamente, dicha
regla no se puede tomar totalmente, debide a que hay que con-
siderar la diferencia de materiales tubo-envolvente, el nivel
de la temperatura de operacidn, arranque, y operaciones cicli
cas de la planta. Especialmente cuando estos dos Gltimos pun-
tos son criticos, se debe procurar dirigir el fluido caliente
por la envelvente.

Cuando se seleccione un equipo de espejos fijos serd en
base a la consideracidn de que por el lado de la envolvente -
no se requiere limpieza quimica, ni mecdnica. Si se presume -
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que requerird limpieza quimica, se deberd conocer especifica-
mente el tipo de ensuciamiento que se presentard, con el fin
de poder seleccioner el fluido removedor, y los materiales de
construccién del intercambiador ya que casi siempre este tipo
de fluidos son abrasivos y pueden ser corrosivos. (VER FiGU--
RA No. 10).

2. Cabezal Flotante.

Este tipo de intercambiador tiene tubos rectos asegura--
dos en ambos extremos con un espejo. Uno de ellos estad fijo,
y el otro tiene movimiento libre. Presenta 3 ventajas sobre -
el de espejos f1ijos:

1) Es capaz de manejer fluidos con grandes intervalos ¥

grandes diferencias de temperaturas, debido & la relg
tiva libertad de movimiento del haz de tubos.

2) El haz de tubos puede ser removido de la carcaza para
su limpieza e inspeccidn, por lo que se aplica a flui
dos sucios e incrustantes.

3) El interior de la carcaza puede ser inspecclionada.
A su vez presenta las siguientes desventajas:

1) Es més caro gue el de espejos fijos.
2) Puede fugar a través del empaque.

3) El didmetro mdximo de la envolvente es de 60 pulg. la
longitud méxima de tubos es de 24 pies y el peso maxi
mo del haz de tubos es de 20 tons., estas Gltimas son
limitaclones de orden préctico que estdn en funcidn -
de las facilidades del cliente. {Dentro de esta clasi
ficacidn se encuentran los equipos con cabezales de -
retorno tipo T.E.M.A. P, S, T y W). (VER FIGURAS Nos.
10Y 1),
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3) Tubos en “U",

£l haz de tubos estd constituido por un espejo fijo, que
sujeta ambos extremos de los tubos, lo que permite que los tu
bos puedan contraerse-expanderse libre e independientemente,
y el haz de tubos se puede remover de la carcaza. Este tipo -
de intercambiador resulta ser muy econdmico, debido al reduci
do nGmero de juntas bridadas, lo cual es ventajoso cuando el
fluido por dentro de tubos tiene elevades presiones y no per-
mite que se fugue hacia la envolvente, Este tipo de equipo es
td limitedo a manejar fluides relativamente limpios por den-
tro de tubos ya que la limpieza mecanica no es factible en ty
bos con didmetro menor a 1 pulg. También por lado de la en-
voltura deberd manejar fluidos relativamente limpios, ya que
la depositacidn excesiva podria acumularse en la "U" donde la
limpieza mecénica es particularmente dificil, si no es que im
posible. (VER FIGURA No. 11).

1.4 Seleccidon de Factores de Emsuciamiento.

Durante la operacidn de un intercambiador los fluidos en
sucian la superficie de intercambio con la depositacién de po
limeros, costras, Impurezas, carbén, lo cual causa un incre--
mento notorio en la resistencia a la transferencia de calor,-
de tal manera gque la capacidad de disefio de la unidad disming
ye. La velocidad de ensuciamiento depende tanto de la limpie-
za o tendencia al ensuciamiento del fiuido como de la opera-
cidn esteble o inestable de! intercambiador.

Para que un equipo opere dentro de su capacidad de dise-
flo, se utlilizan resistencias adicionales en el cilculo del -
coeficiente global, dando asi un factor de seguridad que tie-
ne por objetivo incrementsr el 8rea de transferencia de calor.

Bl T.E.M.A. presenta factores de ensuciamiento para di-
versos fluidos en servicios tipicos, algunos de ellos en fun-
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cidon de la velocidad y temperatura del fluido. Cabe mencionar
que la mayorfa son independientes de las caracterIsticas del
servicio de la unidad y del fendmeno de transferencia de ca-
lor (enfriamiento, calentamiento, condensacidn y vaporizacidn).

Recordando que el diseitador no debe dejar pasar por alto
que los factores de ensuciamiento tienen un efecto diferente
en cada uno de los procesos de transferencia de calor, causan
do en ocasiones que dichos factores no cumplan con su objeti-
vo o bien que obtengamos sobredisefios excesivos en el drea de
transferencia, favoreciendo una velocidad menor y por lo tan-
to se aumenta la tendencia al ensuciamiento, de tal maners -
que un factor de ensuciamiento alto puede ser contrapruducen-
te.,

Para evitar que lo anterior suceda. el disenador debe -
comprobar el efecto real de los factores de ensuciamiento en
la evaluacidon del coeficiente global de transferencia de ca-
lor, a manera de que el exceso de drea esté de acuerdo con -
las caracteristicas del servicio, as! como las facilidades de
limpieza disponibles para el tipo de intercambiador seleccio-
nado.

Hay ¢ue tener presente:

a) Los factores de ensuciamiento generalmente se selec-
cionan en forma arbitraria.

b) El equipo de haz de tubos removible puede tener wuna
limpieza (mecdnica) efectiva, lo cual implica tener
un menor exceso de &rea que uno de espejos fijos, ya
que en este filtimo sB8lo es posible tener un lavado -
quimico por lado del envolvente, el cual en el mejor
de los casos no es totalmente efectivo, por lo que -
resulta tener un mayor exceso de drea gque para un -
equipo de haz removible. (VER TABLAS Nos. 5, 6 y 7).
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TABLA 5
FACTORES DE ENSUCIAMIENTO

Texperatura del megio caletpctor u_q_u_zm"r 250-400°F ¥
Tesperatura del agua 125°F o menos KEs de 125°F
Velocidad del Velocinad del
Agua sgua, pps agua, pps
3 pies MEs de 3 pies Mis de
0 menos 3 ples 0 meRos 3 ples
Agua de mar 0.0005 0.00C5 0.001 0.001
Salmuera natural 0.002 0.00% 0.062 0.002

Torre de enfriamjento y tangue con
roclo artifieial:

Aqua de compensacibn tretads 0.001 0.001 0.002 0.002

Sin tratar 0.003 0,003 0.005 0.001
Aguz de la ciudad o de pozo {como

Grandes Lagos) 0.001 0.001 0.002 0.002
Grandes Lagos G.002 0.001 0.002 0.002
Agua de rio:

Minims 0.002 0.001 0.003 0.022

Mississippl 0.003 0.002 0.004 0.003

Delavare, Schiylhill 0.003 0.002 Q.00 0.003

East River y New York Bay 0.003 0.002 0.004 0,003

Canal sanitario de Chicago 0.009 0,00 0.010 0.008
Lodosa o turbis 0.003 0.002 0.004 0.003
Dura (mls de 15 granoss/gal) 0.003 0.003 0.005 0.00%
Enfriamiento de mAguinas 0.001 0,001 0.001 0.001
Destilada 0. 0005 4.0005 0,009 0.0005
Alimentacibn tratada para calderas 0.001 0.0005 0.001 0,031
Purga de calderas 0.002 0.002 ©.002 0,002

* Las cx(:ns de lus G1timas dos columnas se basan en una temperatura del medio calefactor -
de 240 & . S1 la temperatura de este medio o5 mayor de 400°F, y si s& sabe que el me
do enir!ndux forma depdsitos, estas cifras deben modificerse convenientemente.

FRACCIONES DE PETROLEQ

Aceites ({ndustrizles): Liquidss (industriales):
Comdustolio 0.005 Qrgénices G.001
Aceite de recirculacifo Liquides refrigerautes, ca-
1impio 0.0 lefacsibn, eniriadores, o
hceltes para maquinarias evaporantes 0.001
y transformadores 0.001 Salwueras (enfriamiento) 0.001
Aceite para guenching 0.004 Unidades de desttlacifn atmos
Azeites vegetales 0.003 férica;
Gases, vapores (industriales)s: Fondos residuales, menos de
Gas de hornos de cojue, 25% AP1 0.005
gas manufacturado 0.01 Fondos residuales, de 25°
APl o mis 0.002
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CGases de escape de miqui-
nas Diesel
Vapores orgénicos
Vapor (sin aceite)
Vapores de alcohol
Vapor, de escape (con acei
te
Vapores reirigerantes (can
densando de cowpresores
reciprocantes)
Alre
Vapores superiores en conden
sadores enfriados por agua:
De la torre de burbujeo
(condensador final)
Del tanque flash
Cortes intermedios:
Aceite:
Purs agua
Fondos residuales, menos
de 20° APT
Fondos residuales,
de 20° API
Eatabilizader de gasolina
natural:
Alimento
Vapores superiores
Enfriadores de producto
e intercambladores
Calderetas de producto
Unidades de eliminacidn
de HS:
Para vapores superiores
Intercambiadores enfria
dores de solucidn
Caldereta
Unidades de Cracking:
Alimento gas-oil:
Menos de S00°F
S00°F y mis
Alimento de nafta:
Menos de 500°F
Mis de S00°F
Separador de vapores(vapo
res del separador, tan-
que flash, y vaporizador)

wis

TABLA 6
FACTORES DE ENSUCIAMIENTO

0.001
0.04

0.001
0.002

0.005
04.002
0.0005
0.0005
0.0005
0.001
0.001

G.0016
0.0016

Unidades de destilacidn at~
mosfErica:
Vapores superiores sin tra
tar
Vapores superiores tratados
Cortes intermedios
Unidades de destilacidn al
vaclo:
Vapores superiores a aceite:
De la torre de burbujeo
{condensador parcial)
Del tanque flash (sin re
flujo apreciable)
Aceite delgado
Vapores superiores
Gasolina
Debutanizador, Depropaniza=~
dor, Depentanizador y unida
des de alkilacidn:
Alimento
Vapores superiores
Enfriadores de producto
Calderetas de producto
Alimento del teactor
Unidades de tratamiento de
lubricantes:
Alimento de aceite solvente
Vapores superiores
Aceite refinado
Intercambiadores calenta-~
dores de sceite refina-
do enfriados paor agua
Gomas y breas:
Generadores de vapor
friados por aceite
Enfriados por agua
Solvente
Unidades desasfalrizadoras:
Aceite de alimento
Solvente
Asfalto v resina:
Ceneradores de vapor -
enfriados por aceite
Enfriados por agua
Vapores de solvente

en-

0.00¢

0.003
0.002
0.001
0.0005

0.001
0.001
0.001
0.002
0.002

0.005

0.001



TABLA 7
FACTORES DE ENSUCIAMIENTO

Acelte refinado 0.001 Unidades para eliminar ceras:
Aceite refinado enfriado
por agua 0.003 Aceite lubricante 0.001
Vapores de la torre de 0
burbujeo 0.002 Sclvente 0.001
Residuo 0.010 Calentamiento de mezela
Unidades de absorcidn: aceite-cera 0.001
Gas 0,002 Enfriamiento de mezcla
Aceite graso 0.002 aceite-cera% 0.003
CORRIENTES DE ACEITE CRUDO
0-193°F 200-299°F 300-493°F 500 y wmis
Velocidad, pps
MNenos 2-4 4 ples|Menos 4 ples|Metios 2-4 4 ples | Menos 2-4 4 ples
de 2 ples de 2 2-4 o f{de 2 ples © de 2 ples o
ples ples ples wls | ptes ufs ples nbs
Seco(0.003 0.002 ©0.003 0.002 0.002|0.004 0.003 0.002 | 0.005 0.004 0.00
Sal [0.003 2 0.005 0.004 0.004{0.006 0.005 0.004 [ 0.CO7 0.006 0.00

* Standards of Tubular Exchanger Manufactures Association, 24 ed., New York, 19
Deben tomarse precauciones contre la depositacidn de cera.
Se refiere a un crudo himedo~cualquier crudo que no ha sido deshidratado.
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1.5 Placas de Particidn.

Las placas de particidn se sitdan en los cabezales de ad
misibn y de retorno, con el objeto de hacer la distribucidn -
del fluido a través de cada uno de los pasos por lado de los
tubos, cuando el intercambjador tiene més de 2 pasos por los
tubos.

Debido a que estas placas son soldadas & los cabezales,
se debe observar que no es posible en la practica., tener un
nimero elevado de ellas, especialmente en didmetros pegqueflos
por lo que se debe procurar tener un minimo de 20-25 tubos -
por paso en intercambiadores con més de dos pasos por tubos.

El arreglo de las placas de particién debe ser tal que:
1.- Proporcione casi el mismo niimero de tubos por paso.

2.- Maximice el nimero de tubos que caben en un didmetro
dado.

3.- Minimice la diferencial de presidon y temperatura en-
tre cualquier placa de particién.

4,- Proporcione una presidn uniforme en todos los puntos
del empaque cabezal-espejo, y

5.- Que sea de arreglo sencillo.

Debe darse especial atencidn a la posicién de las placas
de particidon en relacidn a la orientacidn del corte de los ba
fles, con el objeto de evitar que dichas placas sean parale--
las a la direccion del flujo de! fluido por lado de la envol-
vente, es decir, que la posicién del corte debe ser transver-
sal al mayor nimero posible de placas de particidni ya que -
los espacios ocupados por las placas de particidn en los cabe
zales quedan libres en el haz de tubos, ocasionando corrien--
tes parasitas, situacidn que se debe evitar especialmente en
fluidos sin cambio de fase. (VER FIGURA No, 12},
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1.6 Caida de Presion Permisible.

La seleccién de calda de presién permisible, es un fac--
tor sumamente importante en el disefio de los intercambjadores
de calor como del proceso mismo y especialmente en operacio--
nes al vacio y en el manejo de pases o vapores, donde la cal-
da de presidn toma en cuenta a todos los equipos y lineas del
sistema.

E!l incremento de la caida de presidn aumenta la veloci--
dad del fluido y a la vez el coeficiente de transferencia de
calor aumenta, disminuyendo el tamafio y el costo del intercam
biador, aun a expensas de los costos de operacibén y ademds -
disminuye los problemas de ensuciamiento. Por lo tanto es muy
recomendable el uso de la AP mdxima disponible para cada in-
tercambiador, respetando los limites méximos de velocidad.

Cuando sea posible, se debe optimizar el uso de la cajda
de presidn permisible, de manera que no se desperdicie, en -
puntos donde no sea ventajosa para la transferencia de calor,
como es el caso de los retornos en cada paso de los tubos y -
en las boguillas del intercambiador. Es recomendable minimi--
zar y simplificar las lineas involucradas en estos equipos.

Hay que resaltar el aspecto de analizar cudl es el flui-
do gque controla, con el objeto de gque la optimizacién de la -
caida de presidon sea hacia éste y no desperdiciar presidn en
el fluido que no controla la transferencia de calor.

A manera de recomendacidn, no utilizar mds de 4 pasos -
cuando. se presente una condensacidén o vaporizacidon dentro de
tubos. Para la condensacidén de vapor saturade de agua dentro
de tubos no se deberd tener mis de 2 pasos y la caida de pre-

"sién permisible serd menor a 1.0 psi especialmente si el con-
densando retorna por gravedad a la caldera.

Un intercambiador de calor construido con materiales de
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aleacidn, deberdn consumir mayor caida de presidn, que aque-
llos con materiales de costo inferior.

Cuando se determina la caida de presidn permisible tam-
bién deberd tomar en cuenta la presidén de operacibn del siste
ma y la posicidén que guarda el intercambiador dentro del pro-
ceso. En los cuadros siguientes se presentan recomendaciones
generales: {VER TABLA No. 8).

TABLA 8
PRESION DE OPERACION AP PERMISIBLE
Vacio 1/10 Presidn absoluta
1 - 10 psig Menos de 0.5 psi
Mayor a 10 psig 1 - 10% Presidn de

operacién

Para valores mayores de calida de presién permisible que
los mostrados, pueden justificarse debido a:

- Si se tienen pequedos acercamientos de temperatura.
- 81 se tienen intervalos de temperatura elevados.

- Una tendencia a la incrustacidn.

- Materfales especiales de construccidn (aleacidn).

Se anexan valores de velocidad minima y mdxima, con el -
fin de establecer pardmetros de referencia sobre el andlisis
y/o disefio de intercambiadores de calor. {VER TABLAS Nos. 39,
10 Y FIGURA No. 13).

i.7 Envolvente,

Es simplemente el recipiente del fluido en dicho lado vy
las boquillas son la entrada y salida de 1. La envolvente -
tiene una seccidén cruzada circular y estd hecha comiinmente de
placas de metal que son roladas a las dimensiones requeridas
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TABLA 9

CAIDA DE PRESION RECOMENDABLE POR CUERPO (ib/in2)

FLUIDO CoRAzA TuBOS
HRidrocarburos 0.1 - 10 cp T promedio 5 10
Ridrocarburos 10 cp en adelante T promedio 10 15
Producto de enfriadores a almacenamiento 5 18
Ridrocarburos fase vapor 5 5
Condensadores de domos (30° de rango) 3 3
Condensadores de domos (isotérmico) 2 2
Condensadores de domos (100° de rango y 100 psi) 5 5
Condensadores atmosféricos (3-15 psi) 2 2
Condensacién de vapor {de agua) saturado 2 1
Agua (3 - 4 ftis) 5 5
Agua (4 - b ft/s) 10 10
Agua (6 - 8 frfs) 10 15
Liquidos a vaporizar (mencs de 100 psi) 5 10
Liquidos a vaporizar (mds de 100 psi) ] 5
Termosifones Horizontales 0.45 -
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TABLA 10
VELOCIDAD PERMISIBLE PARA EL AGUA

MINIMA

MATERIA], TUBOS CARCAZA™ TUBOS"*
ACERO 3 1 8
COBRE 3 1 6
ADMIRALTY 3 1

Cu-Ni 3 1 12
18-8 3 1 20
Aleaciones de Ni 3 1 20
Titanfo 3 1 20

* 1.5 para agua con lodos o sdlidos en suspensian.
** 8 para agua con lodos o sdlidos en suspension.

TABLA 11

VELOCIDAD RECOMENDABLE, Ft/s TUBOS

Liquidos de proceso 3 -6

Ligquidos de proceso con
s6lidos en suspensidn:

a) Tubos Rectos, Mixima
Minima

b} Tubos en "U", Maxima
Minima

oo L

MAX IMA

CARCAZA

[, T IO SN

CARCAZA
1 -3
1 -2
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y soldadas longitudinalmente.

Las envolventes de didmetros menores a 24 pulg., se pue-
den construlr de tuberia comercial. Les redondez de la envol--
vente es importante a2l fijar el di@metro miximo de las mampa-
ras. Estas Oltimas generalmente presentan una redondez supe--
rior a las anteriores.

En intercambiadores grandes., es recomendable gque la en--
volvente sea de acerc al carbbn por razenes de economia, aun-
que se pueden utilizar aleaciones por demandas debido & la co
rrosidn o 8 esfuerzos por sltas temperaturas.

Ls boguilla de alimentacidn con frecuencia cuenta con -
una mampara de choque coleocada fnmediatamente bajo la entrada
para dispersar el chorro del fluido de alimentacidn, con el -
fin de que no golpee y erosione las primeras hileras de tubos.

El colocar la placa de choque y dejar suficlente area de
flujo entre la envolvente y la placa para que el fluido des--
cargue sin una pérdida de presidn excesiva, es la causa de -
omitir algunos tubos. Otro arreglo para lograr }e distribu- -
cidn es e} utilizar cinturones de distribucién. Asi un cintu-
ron de vapor, ayuda & distribuir uniformemente el vapor a la
entrada del haz de tubos y ayuda a reducir la erosién de los
tubos.

En general pare fijar el didmetro de envolvente permiti-
do es necesario tomer en cuenta varjos factores, entre é&stos
estdn los siguientes:

1. S84 es de cabezal flotante, 12 limitacidén de tamsho es
tard en funcidn del peso miximo del haz gque pueda ser
transportado para su mantenimiento.

2. 8i es de espelios fijos el didmetro mdximo estara dado
por el equipo de mantenimiento disponible para trans-
portar a todo e] equipo, que generalmente permitird -
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tamafios mayores por ser menor }a frecuencia de repara
ciones, ya que !a limpleza generalmente se efectlia en
su sitio.

3. Las presjones de disefic también serdn una limitante -
para fijar el didmetro maximo, va que el espesor de -
los materiales es funcidn directa de este pardmetro.

4, El espacio disponible en la planta.

De acuerdo al T.E.M.A. tenemos siete diferentes tipos de
envolvente para los equipos de tubo y envolvente, a continua-
cidn se mencionan &stos:

1) El tipo "E' para aguellos que son de un solo paso.
2) El tipo "F" para aquellos que son de dos pasos.

3) El tipo "G'" llamado split.

4) El tipo "H" para doble split.

5) El vipo "J" de flujo dividido.

6) La “K" llamada tipo Kettle ¥

7) La "X" de flujo cruzado.

El patrdn de flujo a través del tipo de envolvente, es -
debido a las boquillas de alimentacidon y salida, asl como del
didmetro y arreglo de los tubos por el tipo de mamparas, ti-
ras de sello, etc...

TIPO “E"

La envolvente tipo "E" es la de mayor aplicacidn debido
a que presenta la configuracidn mas simple.

Se define como de "un solo paso” debido a que es un reci
plente cilindrico con 2 boquillas en cade extremo, una para -
la entrada y otra para la salida del fluido, con el fin de -
que éste se desplace a todc lo largo de la envoivente. Con un
paso por el lado de tubos se logra un arreglo en paralelo o -
en contracorriente. Este tipo de envolvente se puede utilizar
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en unidades verticales, harizontales e inclinadas.

Ha sido considerado como punto de referencia, para eva-
luar las caracteristicas de los otros tipos de envolvente ya
que & partir de €ste se hen generado los otros tipos de en-
volvente satisfaciendo asi mGltiples servicios.

Cuando se requiere més de un envolvente en serie, se de-
ben estacar de acuerde a los siguientes limites:

DIAMETRO DE ENVOLVENTE No. méximo de envolventes

pulg. estacadas
menor o igual a 18 4
de 20 & 32 3
mayor a 32 2

TIPO "F"

Consiste de un cilindro dividido en 2 mitades por medio
de una mampara longitudinal que esté unida al espejo fijo. -
Aqui tanto la boguilla de enirada como de salida estan del -
mismo lado, esto es con el obleto de tener 2 pasos por la en-
volvente, que junto con los 2 pasos por el lado de los tubos
se logra tener un arreplo & contracorriente. Cuando se tiene
un nimero de pasos mayor s I, su finalidad Gnicamente seria -
el aumentar la velocidad del fluido, por el lado de la envol-
vente.

Dentro de las restricciones tenemos, que debido a las fu
gas del fluido a través del espacic mampera longitudinal-en--
volvente el Gnico medio efectivo para evitarlas es la soldady
ra de dichas partes, esto hace que no sea recomendable en in-
tercambiadores de espejo {ijo.

Sin embargo. para el caso de tener una condensacién de -
sustancias relativamente puras, y/o cafdas de presidn inferior

es a5 psi, o bien cuando en el disefo térmico se tome en con
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sideraci6n el efecto de las fugas en los costados de la mampa
ra longitudinal, se puede utilizar este tipo de envolvente en
haces de tubos removibles.

TIPO "G"

Este tipo de envolvente presenta una mampara longitudi-
nal que divide la envolvente en 2 mitades. En la parte central
se coloca una placa circular para soportar a los tubos y divi
dir el flujo en 2 partes, debido a que las boquillas tanto de
entrada como de salida se encuentran en los extremos de dicha
placa. El objeto de esta configuracion es el de conseguir un
arreglo mds proximo al de contracorriente que el obtenido por
una envolvente tipo "E". En cuanto a la longitud de recorrido
y drea de flujo este arreglo es igual a una envolvente tipo -
|IEH .

Debido a la mampara longitudinal, este tipo presenta las
mismas limitaciones que un tipo "F", pero podemos reemplazar-
le por 2 envolventes tipo "J" en serie para obtener las venta
jas de la envolvente "G". Se usa en unidades horizontales, vy
casi exclusivamente para la condensacién y vaporizacién de -
fluidos con un pequedo intervalo de temperatura.

TIPO “H"

Equivale a 2 envolventes tipo "G" en paralelo. Esta con-
figuracidén es con el objeto de combinar las cualidades de la
envolvente "J" (menor longitud de recorrido) y las de la en-
volvente "G" {mayor LMTD), con las limitaciones mencionadas -
anteriormente. Su uso es semajente al del tipo "G".

TIPO "IV

Este se utiliza con el cbjeto de reducir la longitud de
recorrido del fluido a través de la envolvente y mantener un
drea de flujo equivalente a una envolvente tipo "E". Este ti-
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po de envolvente equivale a 2 envolventes tipo “E™ en paralelo.
Cuando se requiere un solo paso por el lado de les tubos debe evi
tarse éste, debido a que cada extremo del intercambiador presen
tard diferentes condiciones de operacién, obteniéndose una ma-
yor transferencia del calor en el extremo en donde se alimenta
el fluido por tubos, especialmente cuando la LMTD es menor de 40°F.

El factor & priori de decisién en cuanto a la disposicidn de
las boguillas, es el volumen del fluido tanto a la entrada como a
la salida de la envolvente., Es decir, en el punto en que el fluj
do tenga un mayor volumen se colocaran las 2 boquillas y donde
se tenga el menor volumen se colocard una bogquilla. Cabe resal-
tar que cuando se juzgue necesar{o, se deberdn analizar ambas
alternativas para seleccionar el arrepglo de bogquillas mds econdmicas

T1PO KETTLE "K"

Este tipo de envolvente se utiliza cuando se requiere ge
nerar vapor y por lo cual hay que mantener parte del liquido
que se alimenta y dejar un espacio encima del nivel del liqui
do para que el vapor producido pueda viajar a una velocidad -
suficientemente baja a fin de que las gotas del liquido que -
arrastre tengan la oportunidad de caer. Para los generadores
de vapor se utilizan este tipo de envolventes, con la adicibn
de un dispositive para remover gotas de liquido del vapor.

TIPO CRUZADO "X

En esta envolvente se colocan una serie de boquillas de
alimentacidn y en posicién contraria otras de salida.

Cuando se tienen alimentaciones considerables hacia el -
equipo se requiere utilizar los llamados distribuidores cuya
funcibn es bajar la velocidad de la alimentacidon para evitar
gque los tubos cercanos a la alimentacidn se erosionen. Estos
distribuidores pueden alimentar el fluido encima o alrededor
del haz de tubos o mediante un anille alrededor de la envol--
vente.
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CAPTIULO 11

CORRELACIONES DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR



11.1 Coeficiente de Transferencia de Calor.

Los fendmenos de transferencia de calor mds Importantes
son la conveccidn natural y la conveccidn forzada.

Cuando un flujo pasa sobre une superficie sélida calien-
te, la energfa se transfiere de la pared al fluido por el me-
cenismo de conduccidn, £€sta continua corriente abajo por el
fluido y difundida dentro de si misma por conduccibn. A este
tipo de gproceso de transferencia de energis se le denomina
conveccldn,

Si el fluido de proceso es inducido por una bomba o cual
quier otro sistema de circulacidn se le denomina conveccién
forzada, pero si el flujo del fluido se debe a gradientes de
densidad (fuerzas de flotacidn) causados por el calentamiento,
el proceso se llama conveccion natural.

Hay que mencionar que los primeros avances de la teoria
de la transferencia de calor fueron realizados en flujo lami-
nar, donde el fluido se mueve en capas uniformes deslizando-
se suavemente por la accidn de la viscosidad. Las investiga-
ciones mds recientes se han realizado en flujo turbulento. ya
que presenta mayor complejidad debido a la naturaleza del mo-
vimiento (turbulento).

En flujo turbulento, de un {luido sobre un sdlido, se
presenta en la vecindad inmediata una zona relativamente quige
ta, denominada como pelicula. Conforme el fluido se aproxima
a la pared, desde el seno del fluido en movimiento, el flujo
tiende a hacerse menos turbulento, desarrolléndose en flujo -
laminar en la zona inmediatamente adyacente a la pared. La re
sistencia de la capa laminar 2l flujo varia de acuerdo con su
espesor y puede ser del orden del 95% de la resistencia total
para algunos fluidos y cerca del 1% para otros, (metal liqui-
do). Ademds, el centro turbulento y la pelicula amortiguadcra
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{que se localiza entre la subcapa laminar y el centro turbu--
lento)., ofrecen une resistencia & la trensferencis de calor -
que es funcidn de s turbulencis y de las propiedades térmi--
cas del fluido en movimiento. A su vez las diferencias relatj
vas de temperatura & través de las diferentes capas depende -
de esas resistencias a la transferencia de calor.

Debido a que el flujo turbulento presents gran comple ji-
dad (estructura, espesores y temperaturas), se ha definide la
velocidad local de transferencia de calor entre el fluido y -
el sblido como:

dq = hi dAi (T-Tw) = ho dho (tw-1) ec.-l

donde hi y ho son los coeficientes de transferencia de -
calor locales a anbos lados de la pared, y T, Tw, tw ¥y t son
las temperaturas definidas en la figura siguiente: (VER FIGU-
RA No. 14).

El coeficiente de transferencia de calor es hasta cierto
punto arbitrario, debido a gue para su definicién partimos de
una temperatura de referencia estimada, la cual puede ser:

- La temperatura en el seno del fluido.
- La temperatura promedio.

- 0 cualquiera otra temperatura apropiada.

As] tenemos que la expresidn anterior es conocida como -
la Ley de Enfriamiento de Newton (ec.-1).

Integrando la ecuacidn obtenemos:
g = hiAi ATw = hoAo Atw

y en forma general:
q = hAAT

Establecido el concepto de coeficientes de transferencia
de calor, mencionaremos a continuacidn las situaciones mds -
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usuales en las cuales es necesarjo evaluarse:

1.- Conveccion Natural.

2.- Enfriamiento o calentamiento por conveccidén forzada.
3.- Una combinecién de conveccidbn natural y forzada.

4.- Condensacion.

5.~ Vaporizacion.

RELACIONES ADIMENSIONALES Y ECUACIONES DIMENSIONALES

Se ha determinado que la conducta de transferencia de ca
lor de los fluidos en tuberlas, sobre aletas y otros, pueden
correlacionarse en Lérminos de la velocidad y propiedades {I-
sicas del fluido ademds de la geometria de la superficfe sdli
da.

Exjsten dos métodos generales para expresar los coefl- -
cientes de pelicula.

1.- Reluciones adimensionales.

2,- Ecuaciones dimensionales.

Las relaciones adimensionales, se expresan usualmente de
dos formas, la primera fue sugerida por Colburn y la cual re-
laciona 3 grupos adimensionales: e) namero de Stanton (h/CpG),
el nimero de Prandt] (Cp L/K) y el nimero de Reynolds (DG/M).
Cuando el Re > 10000 se utilizan dos prupos adimensionales mas:
la relacidon Longitud a Didmetro (L/D) y la relacidn de visco-
sidad & le tempertaturae del seno del {leide vy la viscosidad a

la temperatura de la pared (A, ﬂw).

Le segunda relaciona el nimero de Nusselt (hD/K), el ni-
mero de Prandtl (CpM/K) v el nimero de Reynolds (DG/A), ade-
mis para Re > 10000 ranto la relacion de (L/D) y (ﬂ /ﬂw) son -
aplicables.

Las ecuaciones dimensicnales, sonh aquellas en las cuales
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los términos se expresan en unidades més convenientes., y en -
las cuales los factores numéricos son agrupados en una sole -
constante numérica. A menudo se representan combinadas en una
funcidén lineal de temperatura y la cual se resuvelve con upa -
ecuacidén de sdlo una o dos variables.

DETERMINACION DE LAS ECUACIONES PARA EL CALCULO DE COEFICIEN-
TES DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

En el disefio de intercambiadores de calor., un punto muy
importante es el anadlisis de la transferencia de celor por -
conveccidn, tanto dentrc de los tubos como por fuere de éstos.
En flujo laminar es donde més avances se ha logrado., ya que -
se han resuelto las ecuaciones de continuidad., momentum y -
energia, no as} para el régimen turbulento, debido a su natu-
raleza inestable. En este caso, se han utilizado las analo- -
gias entre la transferencia de calor y la transferencia de mg
mentum, asY como las ecuaciones de conservacién de mosa y ener
gia.

Es sumamente importante menciopar la ayuda de datos expe
rimentales para que las expresiones obtenidas sean aplicables
& una gran varjedad de pardmetros, en intervalos de interés -
préctico.

ANALISIS DIMENSIONAL

Este andlisis se basa en suponer cu&les son las variables
independientes, establecer una ecuacidn en donde la variable
dependiente es proporcional al producto de las variables inde
pendientes, cada una de ellas elevada a2 un ciertoc exponente.
Se establecen las dimensiones de cads una de las variables vy
se lgualan eliminando alguno o todos los exponentes de la ex-
presibn.

Se procede ahora a trabajar todas las variables, en un -
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intervelo amplio de vaslores,

dez de la ecunaclon postulsda y determinando los exponentes

constentes de proporcionelidad.

cou el objeto de probar ls veli-

y

Dle esta manera podremos obtener alguno de los siguientes

resultados:

1.- La ecuscitn es no valids,
2.- La ecuacidn no es vélida pero puede ser satisfacto-
ria con algunas modificacicres.
3.- La ecusci&n es valida.
4.- La ecuscidn es vilide pero algunas de las varjables
no son significentes.
APLICACIONES

Si la transferencts de calor es proporcional & lss

guientes variables en el sistema:

?
g

E

K
T
D
P
B

coeficiente de transferencia de calor.
velocidad del {luido,

viscosidad.

calor especifico o capacidad calorifica.
densidad.

conductividad.

aceleracidn de la pravedad.

diferencio de temperatura a través de la pared.
dimensidn ceracteristica del sistema.
coeficiente de expansibn térmica.

fuerze de flotacidn por unidad de masa.

Seas ¢ cualyuler funcidn, en particular:

h

¢ (V. D PR Cp. K B)

Suponiendo gue cads una de las variables estd elevada

un exponente tenemos:
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Tiemp

nera

nemos

h =avd pb pc fd cpe g L g ¢ o1}

Representando las dimensiones de Masa (M), Longitud (L)},
o (B) y Temperatura (T) tenemos:

S (BT ()

Igualando los exponentes de las 4 dimensiones:

M= 1= c+ d + f {A)

L = 0=a+b-3c~-d+2e +f+g {B)
=- 3 =-5 -d - 2e - 3f -2g (C)
=- 1 = -e - f (D)

De (D) :

-1 = -e-f f = l-e

Sustituyendo f en (C) tenemos:
0=18+4d-¢e 2g d=-2g+e -8
Con (A) y sustituyendo d y { obtenemos:
l1=¢-2g+1-a c=a + 2g
Sustituyende f, d. y c en (B):

0= -a+b-3g~+1 b=2a+3g -1

Con los resultados obtenidos, rearreglamos ec.-11; a ma-
de obtener una correlacién adecuada del sistema:

h =g ve D—lva¢3g P a+2g ﬂ.-a¢e-2gcpe Kl-e RE

Agrupando cada variable con su respectivo exponente obtg

o) () (LREpn)
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En general las expresiones para conveccibn "natural o 1§-
bre" son del tipo:

Nu = € Pc™ G

Esto debido & que los efectos de la velocidad son despre
ciables, por lo tanto se omite el nimero de Reynolds.

Para el caso de flujo turbulento, los efectos de flota-
cibn son despreciables, por lo que puede omitirse el niimero -
de Grashof.

Nu = €y Re" prf
CALCULO DE GRADOS DE LIBERTAD DE DISERO PARA UN INTERCAMBIA-
DOR DE CALOR
LY
X T4
" | | o

v W
1 3 2
v

Cabe mencionar que las variables termodinimicas son cong

cidas.
A partir de: F = M - N
donde: F - grados de libertad de disefic
M - no. de variables de disefo

N - no. de relaciones.

Como se menciond anteriormente, hay variables en M con -
valor conocido denominadas como variables de valor conocido -
VVC, de tal manera que la ecuacib6n anterior quedaria:

F =M - (N+VVC)

Es muy importante mencionar que estas ecuaciones se apli
can al disefio de un equipo.
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DETERMINACION DEL NUMERO DE RELACIONES Y VARIABLES

a) No. de Variables (M) b) No. de relaciones (N)
Q Q=U0Aa T (1
U
A

AT
w1 Q = Wy Cp (r1-12) (2)
3
12
W3 Q = W3 Cp (tg-t3) (3)
ty
L3
W3 Wy = W3 %)
W4 W3 = Wy (5)
K AT - ATy - AT, )
In ATy /AT

U = f(W], W2, Wi, W4,

11, L2, T3, t4, -
K) (7)

13 7

K es la caracteristica del tipo de intercambiader (R,S.
arreglo &, arreglo 0, diametro de la envolvente, didmetro de
tubos, etc...).

Las variables termodindmicas como Cp.ji.P . X. Sp.Cr, -
son funcidon de la temperatura, por lo tanto podemos conocer--
las en cualquier momento.
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DETERMINACION DEL TIPO DE VARIABLES

Variables de velor Conocido (VVC):

Wi, t1. tziotg3

Variables fijadas por el medio ambiente (VFMA);
13

Variables generadss por cdlculo: (VGC):

Q. W2, U, A.

Variables independientes: (VI}i

K, W3, tq, Wy

Observamos gque t3j estd tanto en VVC como en VFMA, pars -
el anhlisis es mAs significativo tomarla como VFMA.

F=M-N=13-7-=206

F= M- (N+VVC) = 13 ~ (7+4) =12

Aunque t3 sea mis significativa como VFMA en este caso,
se toma como VVC.

El resultado nos jndica, que hay que fijar 2 variables -
para poder definir el sistema.

DEFINICION DE LAS VARIABLES RESULTANTES DEL CALCULO DE F.

El nimero de grados de !ibertad debe coincidir con el -
no. de variables independientes, por lo tanto hay que hacer -
un andlisis de las variables independientes, para saber asi,
cufiles son las que se deben fjjar, esto solamente cuando F #
VVC, de esta manera tenemos:

K - es una variable que no condiciona a las demds .'. -
es la primera variable que tenemos que fijar.
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W3 - Con esta variable podemos conocer W4 y tg4.

W4 - Fijando ésta podria conocer W3 y tg4.

tg - Al fijar t4 podemos conocer Wg y W3.

En este caso en perticular,

la determinacion del &rea de transferencia de calor, que
ya gue a un mayor flujo {velocidad) habra -
Pare lo cual existen 2 alternativas:

pende de W3 o Wy,

menor area.

i. Se fija K y W3,

Z. Se fija K y Wq.

el objetivo fundamental es -

Para ver cuial de las Z es la mas conveniente,

siguiente anédlisis:

de-

se hace el

a) Se procede a hacer una matriz con las varfables usa-
das y con las ecuaciones que &stas involucran.

SN0 [ o] afar|wloleafus fe|es [w ve]x
WANAY

2 B SR

5 W DAV

‘ =

s L1 [

5 TR

7 X AR XIXIX X XX
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b) Se eliminan las columnas de las variables cuyo valor
haya sido seleccionado por el disefador, en nuestro -
caso son: K, t3, t, t3, W], de tal manera que la ma-
triz queda:®

AT W3 | 14 ¥y | Wy

Q u A
W AZAv/ A1

2 8%

AN BN

= . il

. i il

¢) En la matriz resultante, se eliminan las columnas de
las variables que estén contenidas en un menor nimero
de veces, eliminando su hilera respectiva a la vez.
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E Q U AT W3 |ty Wy | We
2R ERREEER
s 1N AW

5 Wil

6 i i

> % Ll

7 X AR

d) Se eliminan de la misma forms la columna de U con la
hilera 7 y la columna de AT con la hilera 6.

E Q LT Wa | Wy
: B3
' =

5 [ WL
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f) El1 pasco final es eliminar la columna de Q con la hile-
ra 2.

Finalmente la Gnica variable gque queda y que no puede ser
eliminada debido a que en la matriz no queda ninguha relacidn
es Wj3.

De esta manera para definir el sistema hay que fijar K vy
w3.

ALGORITMO DE SOLUCION

1.- Se fijan K y W3

Z.- Se calcula Q con le ecuacidn (2)
3.- Se calcula W4 con la ecuacidn (5)
4.- Se calcula W) con la ecuacidn (4)
5.~ Se calcuta T4 con la ecuacidn (3)
6.- Se calcula AT con la ecuacidn (6)
7.- Se calcula U con la ecuacidn (7)

8.- Se calcula A con la ecuacidn (1)
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11.2 Niimeros Adimensionales.

Como mencionamos anterjormente, el Nimero de Nusselt pue
de expresarse en funcidn de diferentes nimeros adimensionales
a continuacidn se describen los méds importantes:

- Re (NUmerso de Reynolds).

a) Es un indicador de la importancia relativa de los -
efectos inerciales y de los efectos viscesos en el mo
vimiento del fluido.

b) Cuando Re {2100, domina el efecto viscoso y .'. el flu
jo laminar.

c) Cuando Re >10000, dominan los efectos Inerciales que
son los causantes de la turbulencia y que dominan los
procesos de transferencis de calor y momentum.

d) Re = DGM

- Pr (NGmero de Prandti).

a) Considera la habilidad relativa del flujdo a difundir
momentum y energia interna por mecanismos moleculares
relacionando perfiles de velocidad y temperatura.

b) Toma en cuenta los cambios en el perfil de velocidad
del fluido, ya sea debido al desarrollo de un perfil
uniforme de velocidad o a la distorsién por efectos
de viscosidad o de conveccidn natural,

c¢) Para aceltes altamente viscosos el Pr es tipicamente
alto (100 a 10000), indicando una réapida difusibn de
momentum, comparada con la baja difusién de momentum
comparada con la baja d¢ifusidn de energia interna.

d) Se desarrolla mas rapidamente el perfjl de velocidad
que el de temperatura.
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e) Los metales 1iquidos tienen por lo genersl un niimero
de Prandt]l entre 0.003 y 0.01, lo cual indica una ré-
pida difusidén de energfa interna .'. se desarrolla -
mis el perfil de temperatura que el de velocidad.

F) Pr = Cp J/K

~ Gr (Numero de Grashof).

a} En conveccidn natural, el niimero de Nusselt se rela--
clona con el Pr y el Gr.

b} Es una medida de la intensided relativa de las fuer--
zas de flotacidn y de las fuerzas viscosas.

c) A medida que Gr/Re aumenta, implica que las fuerzas -
de flotacién causen una distorsién del perfil de velg
cidad, en una magnitud tal, como para causar una tran
sicibn de flujo leminar & flujo turbulento.

d) Estas transiciones implican un incremento en el Re.

e) Gr = g patel’ p? oy u?

L/Di.

Debjdo al incremento de velocidad cerca de la pared en -
la region de entrada al tubo, la velocidad de transferencia -
de calor es mayor en el caso de un perfil de velocidad en de-
sarrollo, que en el caso de un perfil totalmente desarrcollado.
Esto fltimo se refiere una vez que el fluido ha avanzado una
distancia considerable a través de un ducto, de tal manera -
que no hay cambios adicionales en el patrdn de velocidad al -
continuar su avance a través del tubo.

a) El flujo a la entrada del tubo generalmente es turbu-
lento, aun cuando el flujo en un punto anterior sea -

laminar.
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b) Los efectes de velocidad son importantes para razones
pequefas de L/Dt.

c) Para valores de L/Di> 40, los efectos de velocidad -
son despreciables,

d) Los efectos de entrada son mucho mds importantes en -
flujo laminar que en flujo turbulento.

- }lﬂnw

Este numerc fue desarrcllado por Sieder y Tate, y consi-
dera el gradiente de viscosidad., ocasionado por la diferencia
de temperaturas entre el seno del fluido y la pared del tubo.
En general para flujo turbulento se utiliza la expresidbn - -

14
(R0
- Nu (Numero de Nusselt).

Es la relacion entre la transferencia de calor total, -
{tanto por transporte molecular como por transporte turbulen-
te) v la transferencia de caler por transporte molecular,

a) Proporciona el valor del coeficiente individual de -
transferencia de calor, para el fluido de referencia.

b) Ne = hD/K.

—

- Eu {Numero de Euler).

E]l nimero de Euler define 2l factor de friccidn y rela--

ciona la caida de presion del fluvido con las propredades geo-
métricas del sistema y la velocidad del fluido.

Eu = AP gc D/G° L = f/2.
FLUJO LAMINAR Y FLUJO TURBULENTO

Cuando un liquido o gas fluve por una tuberia se pueden
identificar dos regimenes de flujo: leminar y turbulento.



En el flujo laminar el fluido se desplaza en forma de ca
pas concéntricas una sobre otra, sin mezclarse en la direccidn
radial: las velocidedes puntuales se incrementan desde cero -
en la pared haste un valor de aproximadamente el doble de la
velocidad media en el centro del tubo-, dando asf el perfil -
parabbélico de distribucion de velocidades.

Los flujos en régimen laminar se deben a:

1) El fluijdo es viscoso.

2} El fluido no es viscoso, pero la cantidad es pequefia
comparada con el area de flujo disponible.
3

~

La cantidad y viscosidad del fluido son intermedios,
pero se combinan para dar el flujo laminar. (VER Fl--
CURA No. 15).

El calor es transferido por conduccidn dentro del fluido
entre las capas, y no se desarrollan remolinos o vértices que
contribuyan & la transferencia de calor de capa a capa.

Si al aumentar la velocidad del fluido, se presenta un -
mezclado radial debido a la formacidn de vértices y remolinos
el movimiento del fluido es aleatorio, denominindose flujo -
turbulento. {VER FIGURA No. 16}.

En este caso, el mecanismo de conduccidn junto con las -
corrientes de mezclado llevan la energia a través de las co-
rrientes del fluido.

Entre estos 2 tipos de flujo, existe un régimen transi--
cional, en el cual el flujo oscila entre laminar y turbulento
presentando caracterIsticas de ambos.

El régimen del flujo estd determinado por el Nimero de -
Reynolds, lo cual indica que el tipo de flujo depende de la -
geometria del sistema y de la velocidad, densidad y viscosi--
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dad del fluido, de esta manera se tienen los siguientes 1imi-

tes:
Red 2100 Flujo Laminar
2100 4 Re {10000 Flujo Transicional
Re? 10000 Flujo Turbulento
APLICACIONES

La formacifn de remolinos sirve como transportadores de
momentum y energfa dentro del flujdo. por le que los coeficien
tes de transferencie de calor en flujo turbulento son tipica-
mente més grandes que en flujo laminar, esto implica que para
mantener un determinado flux de calor, se requiera de menores
diferencias de temperatura.

11.3 Correlaciones para coeficientes de transferencia de ca-

lor para fluidos dentrc de tubos,

a) Para flujo laminar.

Aun y cuaude se han legrado desarrollar soluciones numé-
ricas de las ecuaciones de conservacidn de transferencia de -
caler en flujo laminar dentro de tubos, 25 necesario recurrir
a datos experimentales gque permitan formular correlaciones gpe
nerales. El enfoque mis practico es supoensr gyue las propieda-
des son constantes, lo cual permite obtener la farma bisica -

de la ecuacidn.

En el caso de liquidos. deben incluirse diferentes efec-
tos, entre €stos se tienen: conveccidn forzada, e¢fectos de -
viscosidad variable, de conveccidn natural y efectos de entra
da.

Para gases. los efectos de viscosidad variable tienen un
efecto secundario en el coeficiente de transferencia de calor
y pueden omitirse de la correlacion.



Los niimeros adimensionales mids utilizados en expresiones
de flujo laminar son:

El niimero de Nusselt (Nu = hD/K), el nimero de Graetz -
(Gz = MW/f4-Re- Pr « Di/L) vy el nimero de Grashof (Gr = gﬁ -
ATw L3 p2 a2,

Para flujo forzado en régimen laminar, Re{ 2100 tenemos -

las sigujentes correlaciones:

1.- Hausen.

Para tubos horizontales, son aplicables diferentes corre
laciones, las cuales dependen del nimero de Graetz (Gz).

Cuando G24100 no se recomienda la correlacidén de Hausen.

0.085 Gz ( A )0'“

1+0.047 Gz %3 I

Ku = 3.66 +
donde Gz = WCp/KL

2.- Sjeder y Tate.

Cuando Gz3100, la correlacidn de Sieder y Tate es reco-—
mendable tanto para didmetros como para AT's pequefas.

Nu = 1.86 (Re Pr Di/E}/%  (pfoe) 024

bos 2,016 62t/ (/)01

Una expresidn més general que cubre todos los didmetros
se obtiene incluyendo un factor adicional:

0.87 {( 1+ 0.015 Gr )1/3 en las dos ecuaciones anteriores.

Cuando e] niimero de Reynolds es bajo, es posible que el
coeficiente de transferencia de calor sea mayor que el calcu-
lado por las ecuaciones anteriores. esto es ocasionado por el
efecto de las fuerzas de flotacidn generadas por viscosidades
bajas del fluido y grandes diferencias de temperatira entre -

78



la pared y el fluido que producen un incremento en el mezcla-
do por conveccidn natural. Este efecto se considera aplicando
un factor de correccidén para conveccidn libre y flujo laminar
combinados.

3.- Kern y Othmer.

p - 228 (1s0.001 gri’3
log Re

Este factor se aplica a la ecuacidén de Sieder y Tate, ob
teniéndose:

Nu = 1.86 (Re Pr bi/L)/3 ¢ (/pf 14

b) Para flujo transicional.

Este tipo de flujo es altamente inestable y es muy sensj
ble a la naturaleza de las condiciones de entrada y a las per
turbaciones externas (vibraciones). Debido a que no es posi-
ble establecer con precisién los efectos de los distintos ti-
pos de perturbaciones, implica que las predicciones del niime-
ro de Nusselt no sean muy precisas. Se recomienda la correla-
cion de Hausen.

Nu = 0.11b (Re2/3 - 125y prd/3 (14 (Dig1)¥f3 w 014

¢) Para flujo Turbulento.
Entre las correlaciones propuestas estdn:
1.- Ditrus y Boelter.

Re >10000: 0.7{Pr {120: L/D>60

0.8 0.4

Nu = 0.024 Re Pr para calentamiento

Nu = 0,028 Reo‘B PrD‘S para enfriamiento

Estas ecuaciones son recomendables para fluidos poco vis
cosos como por ejemploc en gases.
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2,- Colburn,

Re>10000 ¢ 0.7{Pr < 160 para calentamiento
0.7{Pr { 750 para enfriamiento

0.2 r -2/3

St = 0.023 Re~ p

Aplicable a calentamiento y enfriamiento.
3.~ Sieder y Tate.
Re 100600: 0.7 Pr 16700: L/D 60

= 0.027 Re®B pr1/3 (p/uy) 014

Probablemente esta ecuacidn es la que reproduce mejor -
los valores de coeficientes internos, siendo asf la mids utilj
zada.

11.4 Correlaciones pars Coeficientes de Transferencia de Ca-

lor para fluidos por el lado de la Envolvente.

El cdlculo de los coeficientes de transferencia de calor
por el lado de la envolvente tiene una forma mds elaborada, -
debido a que el fluido cambia de trayectoria continuamente ~«
por el efecto que ocasiona la presencia de las mamparas. Un
factor adicional es el drea de flujo cruzado, la cual no es -
constante, afectando directamente el valor de la masa veloci-
dad del fluido., E! flujo alrededor de las mamparas no es flu-
jo cruzado puro, sino una combinacifn de &ste vy flujo longity
dinal.

De tal manera que los principales factores que afectan -
el valor del coeficiente de transferencia de caler por el la-
do de la envolvente son:

1) Efecto del espaciamiento entre las mamparas. (Incluye
una trayectoria de flujo de onda senoidal).
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2) Efecto del corte de las mamparas (Ventanas).

3) Efecto del &rea de flujo (Es méximas en la linea radial
central del intercamblador).

4) Efecto de las dreas de derrame entre la mampare y la
envolvente, el haz y la envolvente, los tubos y las -

mamparas.

Pare el cdlculo del coeficiente de transferencia de ca-
lor por e} lado de la envolvente, se consideran 2 tipos de mé
todos:

1. Métodos Simplificades (KERN, DONOHUE).

2. M@todos Semianalfticos que consideran los efectos de
la distribucidn del flujo en la envolvente (TINKER, -
BELL, HTRI, HTFS).

11.5 Calda de Presidn en Intercambiadores de Tubos y Envol-
vente con Flujos sin cambio de Fase.

Es necesario crear una diferencia de presiones entre la
entrada y la salida pare que el fluido pase a través del inter
cambiador, asY tenemos gque una mayor cafda de presidn aumenta
la velocidad de la transferencia de calor, pero este gradiente
se refleja en un alto costo econbmico. Lo enterior nos i{ndica
que debe existir un balance entre la cafda de presidn y la ve-
locidad de transferencia de calor con el costo del equipo.

La diferencia de presiones puede ser consecuencia de 3 -
fuentes:

1. Pérdida por fricclién,
2. Efectos hidrostédticos, y

3. Contribuciones de aceleracidn/desaceleracidn.

El punto relacionado directamente con la velocidad es la
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pérdida de friccidn, va que los mecanismos que producen la -
friccibon del fluldo tambjén afecten a la transferencia de ca-
lor, por lo tanto por el lado de los tubos como por el lado -
del envolvente, con objeto de asegurar que las pérdidas no ex
cedan los valores aceptables.

11.6 Caldae de Presidén por el lado de los tubos.

Le cafda de presidn en el lado de los tubos estd consti-
tuida por dos términos que son aditivos:

1) Pérdida de friccidén, causade por la friccibn dentro -
de los tubos - APf.

2) Pérdida en los cabezales, causada por cambios en la -
direccidn del flujo por expansiones y contracciones -
en las édreas de flujo de los canales o cabezales -APr.

Una vez evaluados estos términos, calculamos la calda de
presién total del intercambiedor:

4Py = BPp + AP,

donde generalmente APg AP,

11.7 Calculo de las Pérdidas de Friccidn dentro de tubos.

Para este calculo empleamos la ecuacidn de Fanning:

AP; = 4E PV LNp i 1b-g/pulg?
2g D1 (144)
donde
f - factor de friccidn
P - densidad ;i lts/pie3
V - velocidad i pies/seg
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L - longitud del tubo  pies

Np - niimero de pasos
g - constante gravitacional ; 32.17 lbs-pieflbs-f -~ seg?
Di - Diémetro interno de los tubos | ples.

I1.8 Factor de Friccidnm.

Como se menciond anteriormente, estéd definido por el nd-
mero de Euler. Las correlaciones se obtienen de datos experi-
mentales como una funcidn del niimero de Reynolds y de la rugo
sidad del tubo.

Este factor depende del régimen de flujo presente en el
tubo, asi tenemos que las correlaciones recomendadas son:

a) Régimen Laminar: Re{ 2100.

Se deriva anal{ticamente de la ley de Hagen-Poiseuille -
siendo confirmada por datos experimentales:

f = 16/Re

En flujo laminar no se incluye ningln efecto debido a la
rugosidad de la pared del tubo.

b) Régimen Transicional &+ 2100 { Re { 10000.

Debido a la inestabilidad y dificultad de definir este -
flujo, no se recomienda, ninguna correlacifn, ya que la apli-
cabilidad de los datos experimenteales (usualmente tomados ba-
jo condiciones de laboratorio ideales), a la prédctica indus-
trial es cuestionable. S5in embargo, el efecto de la rugosidad
comienza & ser apreciable, pero aln asi el desarrollo de la -
siguiente correlacién es incierto:

F = 2.67 X 1070 Re 1-04
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¢} Régimen Turbulento ;i Re > 10000.

Las correlaciones para esta regidn se han obtenido de nu
merosos estudios experimentales. Aquf la rugoesidad es sumamen
te imporiante, as! las ecuaciones aplicables son:

Para tubos lisos (Drew, Koo y Mc. Adams)
F = 0.0014 « 0.125/Re0:32

Para tuberfa comercial y tuberfia de acero (Wilson. Mc. -
Adams y Seltzer).

0.264

F = 0.0035 + ;
Re0.4

I1.9 Caélculo de las Pérdidas en Cabezales.

Para este célculo partimos del concepto de cabeza de ve-
locidad, que considera los cambios de direccidn que sufre el
fluido en su paso a través del equipo. En este casc se consi-
deran 2.5 cabezas de velocidad que corresponden a:

Vuelta de 90° en el cabezal de entrada 0.5
Contraccién a la entrada de tubos 0.5
Expansidn a la salida de tubos 1.0
Vuelta de 90° en el cabezel de salida 0.5

2.5
Por lo tento las pérdidas en cabezales serén:

2
_ 2.5 (N v .
APr = T84 iz i lbs- Ffpyyg?

Esta ecuacidn aplica a cualguier tipo de cabezal excepto
para cambiadores con tubos en U, en este caso las pérdidas en
las U's son menores por lo que se emplea la ecuacibn:

2
s o) Py )
Pr 144 28 # 1b-Frpurg?
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11.10 Calda de Presifn por el lado de la Envolvente.

La cafda de presidn se encuentra constituida por dos tér

minos aditivos, que son:

1. APc - Pérdide de presién, a través de la seccidn de -
flujo cruezado.

2. APw - Pérdida en la ventana de la mampara, causada -
por el cambie de direccidn del fluido en el drea 1i-

bre del corte.

Por lo tanto, la calda de presidn total por el lado de -
la envolvente serd:

APe = APc + APw

11.11 Célculo de las P&rdidas por Friccidn en flujo Cruzado.

Estas se calculan por medio de la ecuacién de Fanning, -
dada por:

_Af G7 NeNx

BPc <4797 %1079 pGINeNx /gp & 1b-f/pyes2

donde:

G - masa velocidad del fluido basada en el Area de flujo
cruzado lbs/hr-piez.

Nc - Nfimero mdximo de restricciones encontradas en flujo
cruzado, ¥y que corresponde al nimero de hileras de tuboes en-
tre dos cortes adyacentes.

Nx - Namero de cruces entTe mamparas.

P - Densidad del fluido : 1lbs/pie3
g - Constante gravitacional ; 32.17 lbs-pies/lbs-f -segz.

En este caso f depende de la configuracidn de los tubos,
la relacidn pitch de tubos-didmetro externo y el niitmero de Reynolds.
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11.12 PpPérdidas de Presién en la Ventana.

Para estimar las pérdidas en le ventana se consideran 2
cabezas de velocidad para cada una de }as mamparas, asi tene-
mos: ;

2 Vw -b 2, 2
Pw=—— Nbp [— = 3.,3551X10 Nbp (Vw)® i 1bs-F 1

APw a4 P(zg) P (Vw) s-F/pulg

donde:

Nb - nlimero de bafles en el intercambiador
Vw - Velocidad del fluido en lz ventana i pies/seg.

I1.13 Comentarios.

1. Los factores de friccidon especificados son validos pa
ra flujo isoté@rmico., Esto hace introducir la razdn de
viscosidad entre el seno del fluido y la pared en el
denominador de las expresiones de calda de presién -

(Arpwy0-14
2. Las férmulas para caida de presidn son aplicables pa-

ra flujo incompresible, lo cual es siempre el caso en
1fquidos y frecuentemente en el caso de gases.

1I1.14 Correccién de Viscosidad.

La pared del tubo ya sea que se encuentre caliente o -
fria, ocasiona una distorsidn de los perfiles fsotérmicos., de
velocidad. Recordando que en flujo laminar se supone que la -
distribucidn de velocidad es parabdljca. Cuando una cantidad
determinada de 1Yquido se caliente, a medida que viaja a lo -
largo de la tuberla, la viscosidad cerca de la pared es menor
que la pared del seno del liquido, por lo tanto la velocidad
es mayor para el fluido cercano a la pared que la del flujo -
isotérmico, modificdndose as? la distribucién parabdlica de -

.
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velocidades tal como lo muestra la sipguiente figura: (VER Fl-
GURA No. 7).

Si el 1fquido se enfrfa ocurre lo contrerio. El fluido -
cercano a la pared fluye a menor velocidad que en flujo iso--
térmico.

Para gue el liquido fluya més ripidamente en la pared, -
durante el calentamiento parte del liguido cercanc al eje cen
tral del tubo debe fluir hacia la pared para mantener el au-
mento en velocidad. Del mismo modo por el lado de la envolwven
te, las paredes de un tubo caliente o frio distorsionan los -
perfiles jsotérmicos de distribucidn de velocidades del flui-
do.

Estos gradientes de velocidad tienden a incrementar la -
caida de presidn durante el enfriamiento de 1iquidos, y la -
disminuyen en el calentamientc, en tanto que el efecto de con
veccidn natural tiends a aumentar la caide de presidn, en cual
guier condicidn, considerando la turbulencia inducida por las
corrientes de conveccién.

En el caso del ceeficiente de transferencia de calor, se
presenta un efecto similar, el cual se puede estudiar con 1la
ayuda de la {FIGURA No. 18), donde se encuentra graficada la
temperagture local del fluido contra l!a distancia a2 la pared -
del tubo.

La curva a'b'c’ corresponde a la distribucidn de tempere
turas que se tienen cuando el fluido se calienta v la curva -
abc para cuando el fluido se enfria.

Se puede establecer que durante =l calentamiento la tem-
peratura promedio de la pelicula laminar serd mayor que la -
temperatura promedic del fluido v seri meror para el case de
enfriamiento. 5§ el fluido es un liguide, la viscosidad de la

pelicula laminar serf menor em el caso del calentamiento que
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en el enfriemiento, de tal manera que el espesor de la pelicu
le laminar, delimitada por la Ilnea F'F' serd menor gue en el
enfriamiento, representada por la lIinea FF, por lo que se ten
drd menor resistencis a la transferencia de calor en el calen
temjento. Esto implica un mayor coeficiente Hi para un fluido
gue se calienta y menor para un fluide gue se enfria.

Ahora bien cuando el fluide es un gas, la viscosidad en
la pelfcula laminar es mayor en el calentamiento Que para el
enfrigmientc, siendo e! espesor de la pelicula mavor para ca-
lentamtento y el coeficiente menor.

Cuantitativamente, la diferenciz entre el enfriamiento y
calentemiento se tomz en cuenta multiplicando o dividiendo -
las ecuaciones de coeficfentes y calfdas de presidn por un fac
tor ds correcidn adimensional de viscos:ded, ¢

b - (fl/l“‘) 0.14
donde:

- Viscosidad del fluido & la temperatura media i c.p.

- Viscosidad del fluido evaluads & !a temperatura de pa-
red : c.p.

Segiln las condiciones anteriores se tiene para lfquidos:

Calentamiento }l)}lw

Enfriamiento Ay Aw
Calentamiento Q) 1.0
Enfriamiento ¢71.0

Para el caso de manejar gases, las desigualdades se in-
vierten,

ESTIMACION DE LA TEMPERATURA DE PARED

La estimacidn de g¢sta temperaturaz requiere un cdlculo -
por prueba y error de las siguientes ecuaciones:

90



‘/hio
o= ——dhio o ay
1/hio + 1/hn
Esta ecuacidn requiere desde luego un estimado preliminar
de los coeficientes hio ¥y ho. La temperatura de pared se obtig
ne de las siguientes ecuacjones:

Para calentamiento:
tW = 1 4 Alw
Para enfriamiento:

tw F L - ftw

Si esta primera aproximacifn no tiene la precisidn desea
da, se puede realizar un segundo cdlculo de tw con base en -
los primeros resultados. A menos que el factor ¢ sea muy dife
rente de le unidad., el segundo célculo es jnnecesario.

TEMPERATURA DE REFERENCIA PARA EL CALCULO DE PROPIEDADES FISI
CAS.

Al aplicar una correlacidn se regquieren diferentes pro--
piedades {isicas de los fluidos, que en general dependen de -
la temperatura, pare esetimar los grupos adimensionales. Dado
que ambos fluidos cambian continuamente su temperatura - a me
dida que se lleva a cabo el proceso de transferencia de ca--
lor - , se requiere una temperatura de referencia a la que se
evalilen las propiedsdes fisicas.

1. Temperatura media del seno del fluido.

La cual es la mediz aritmética de las temperaturas de en
trada y salida.

Fluido caliente T (Ty + T2)/2
Fluido frio t o= (1« t2)/2

Este cdlculo es muy recomendable para el disefiador ya que
las temperaturas son conocidas directamente de las condicio--
nes de disefio.

91



Sin embargo, este método no es realists en el sentido de
que la resistencia térmica esté localizada cerca de la pared
del tubo y la temperatura de referencia debiera estar entre -
la de la pared y la media,

2. Temperatura de pelfcula.

Que es la media sritmética entre la temperatura de pared
tw, suponiendc que &sta es consilante y la temperatura media.

Fluido caliente Tg = (T + Tw)/2

Fluido frfo tr = {t + tw)/2

Este calculo no es conveniente, para el disefador puesto
que tw no se puede anticipar solamente de las condiciones de
disefio.

3. Combinacién de temperaturas medias y de pared.

Similarmente inconveniente para el disefador.

4. La temperatura caldrica.

Introducida por Colburn y discutida por Kern. la cual se
usa cuando el coeficiente de transferencia de calor varia apre
ciablemente & lo largo del intercambiador.

E)l procedimiento es el siguiente:

Fluido caliente Te = Ty + Fc (Ty + T2)

Fluido frio tc =ty + Fc (tz -~ ty)

donde:

/K -
Fc = /Ke + r/{r-1)

1
Kc
1o+ In (Kc + 1)

Inr

ke = Ycaliente - Ufria .

' . Do
Ufria r XL



Kc y Fc se obtienen de la (FIGURA No. 19).

5. Las temperaturas de entrada y selida.

Cuando el cdlculo se realiza por extremos. (VER FIGURA
No. 20).

La temperatura de la pared del tubo puede ser computada
a partir de las temperaturas caldricas cuando tanto hio como
ho son conocidas. Si la temperatura caldrica exterior es Tc
y la temperaturs calfrice interior es tc y

1/Rio = hio = Hi (Ai/A) = hi » (DI/DE)
Q = At/ER = Tc-tc/ Ro « Rio = tw - tg/Rio
sustituyendo el valor de Ro y Rio:

Tc - tc 1w - tc

l/ho + Y/hie /hio

Resolviendo tw:
tw = tc + ho (Tc - tc) / hio + he vy
tw = Tc - hio (Tc - tc) / hio + ho
Cuando el fluido caliente estd dentro del tubo obtenemos:

hio (Tc - tc
hio + ho

tw = Tc - —he (Tc - tc)

hio + ho

Iw = tC +
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CAPITULO TI1%

METODOS DE DISERO



111.1 Método de Bell.

El diseflo termohidrdulico de los intercambiadores de ca-
lor de tubo y envolvente, se debe a que la presencia de mampa
ras ocasiona patrones de flujo y que los perfiles de tempera-
tura sean muy complejos. Desde el punto de vista de fabrica--
cidn y mantenimiento, requieren ciertas tolerancias entre las
mamparas y los tubos, y entre las mamparas y la envolvente pa
ra facilitar asi. el ensamble y desarmado mecdnico del equi--
po.

Dependiendo del tipo de cabezal de retorno, se tendrd -
una tolerancla apreciable entre los tubos del haz y la envol-
vente. Dado que existen los espacios mencionados anteriormen-
te, parte del flujo pasard por estas dreas debido a las dife-
rencias de presidn. Estas corrientes tienen un efecto adverso
sobre la velocidad del! fluido, disminuyendo el coeficiente de
transferencia de calor y el gradiente de presidn, asi como -
una distorsibn del patrdn ideal de temperatura.

En la FIGURA No. 21 se muestra el problema de flujo pre-
sente en ¢l lade de la envolvente del intercambiador. la co-
rriente B es la corriente principal en flujo cruzado, A es la
corriente de derrame a través de la tolerancia entre el tubo
y la mampara {(VER FIGURA No. 22-B). La corriente E es de de-~
rrame a través de la tolerancia mampara envolvente (VER FIGU-
RA No. 22-A), C es la corriente de derrame entre los tubos pe-
riféricos del haz v la envolvente FIGURA No. 23 v F es ]a co-
rriente de derrame a través de los espacios libres que dejan
las placas de particidn en los canales (VER FIGURA No. 21).

Para el disefio deben considerarse dos aspectos:
1. Las resistencias relativas de cada corriente.

2. Las interraciones y el intercambio de fluido entre -
las corrientes.
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Estos pueden resolverse mediante dos eproximaciones:

8)

b)

Es necesario considerar los parédmetros geométricos.
Difmetro externo, arreglo y espaciamiento de tubos, -
espaciamiento entre mamparas, su corie, didnetro de -
1a envolvente y las tolerancias tubo-mampara, envol--
vente-mamparas y haz de tubos-envolvente. La desventa
ja de este mérodo es que debemos conocer datos experi
mentales y determinar constantes empiricas.

Hay que establecer la naturaleza de los mecanismos i
sicos en el intercambiedor, evaluando sus efectos so-
bre la caida de presidn y la transferencia de celore
Este método tiene como ventaja requerir menor canti--
dad de datos.

BANCO I1DEAL DE TUBOS

Se

considera el intercambiador de tubos y envolvente co-

mo una serie de bancos de tubos conectados por region es de

cambio de direccidn de flujo (ventanas)., con derrames o fugas
de flujo por las 3 trayectorias de flujo alternas.

En

el desarrollo del método Bell se consideran los si--

guientes aspectos:

1.

Caida de presidn y transferencia de calor en un banco
ideal de tubos.

El fendmeno debido al flujo del fluido a través de la
ventana de la mampara Yy en flujo cruzado.

las 3 trayectoriss de flujo alternas, considerados in
dividualmente.
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CAIDA DE PRESION Y COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN
BANCOS IDEALES DE TUBOS

a) El factor de friccidn se define como:

. 0.14
f - 2EBL_gc P (F/ ) i adimensional
4 Gs* Nc }l\-'
factor de friccidn en flujo cruzado: adimensional
donde:

Pbk - Cafda de presidn en un banco ideal de tubos : psi

. g¢ - 32.17 lbs-pieflb-f -seg?
fs - Densidad del fluido del lado de la envolvente
1bs/p1esz
Gs - Masa velocidad del fluido en la envolvente i 1lbs/
seg—piesz

=

Viscosidad del fluido a la temperatura media : c.p.

)& - Viscosidad del fluido a8 la temperatura de la pared
s C.p.

N¢ - Nimero de hileras de tubos cruzados en una seccidn

de flujo cruzado.

b) Para el coeficiente de transferencia de calor., se de-
fine el factor de Colburm.

2/3
o= E%%: (EﬁtL) (%%!); adimensional

c¢) La longitud caracteristica es el didmetro externo (do)},
por lo que el nimero de Reynolds es:

Re = da}le
donde:
F - lbs/pies-seg
do - pies
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Gs - lbs/seg-pies?

Con estas definiciones obtenemos los datos graficados en
fas figuras Nos. 30, 38 y 39,

Podemos observar que tanto f como J dependen del niimero
de hileras de tubos encontradas en la direccidn del flujo, En
régimen turbulento sdlo se requieren unas cuantas hileras de
tubos para tener una bhuena turbulencia, esto implica que los
intercambiadores con mamparas operan esencislmente en el va-
lor asintdtico de f y J. En régimen laminar este efecto se de
be a un gradiente adverso de temperaturas, el cual no es disi
pado completamente por el mezclado inducidos por las expansio
nes y contracciones del fluido.

Las FIGURAS 30, 38 y 39 son aplicables a bancos de tubos -
en los cuales los tubos se extienden o estdn embebidos en las
paredes laterales del equipo. En este caso se aplica Jb, el -
cual considera la tolerancia entre el OTL y el didmetro in-
terno de la envolvente (Ds).

CAIDA DE PRESION EN LA VENTANA
Colburn sugliere que &sta es constitujda por dos términos:

1. Debjdo al cambio de direccidn del fluido en la mampa-
Ta,

2. Una contribucién de friccidn a través de un cierto nf
mero de tubos en la ventana: Ncw.

Esto da como resultado el factor Jc, el cual corrige al
coeficiente ideal en flujo cruzado por efecto de la configura
cién de la mampara.

EFECTO DE LOS DERRAMES EN LAS MAMPARAS

Las corrientes de derrame tienen tal temperatura, debida
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a las condiciones de la seccidén anterior de la mampara a tré-
ves de la cual se fugan, que distorsionan los perfiles de tem
peratura de la corriente en la que se adicionan. De la FIGU--
RA No. 21 vemos que €l flujo tubo-mampara fluye a lo largo del
tubo sobre la vecindad inmediata de la mampara, & una veloci-
dad ligeramente mayor, por lo tanto la transferencia de calor
se hace muy significativa en el exterior del tubo, para el ca
so del flujo mampara-envolvente como no entra en contacto con
la superficie de intercambio en su trayectoria, representa -
una pérdida significante en la eficiencia de la transferencie
de calor.

De esta manera. los derrames en las mamparas tienen ma-
yor efecto sobre la calda de presion que sobre el coeficiente
de transferencia de calor, en cambio el dres mampara-envolven
te afecta mds sobre el coeficiente y la calda de presién que
una drea equivalente alrededor de los tubos.

Si suponemos gque los efectos de las dos corrientes son -
aditivos, y evaluados independientemente nos da por resultado
el factor de correccién J1.

Tomando en cuenta todos los efectos mencionados anterior
mente, en el intercambiador, el valor del coeficiente de trans
ferencia de calor por el ludo de la envolvente es:

Ho = Hk Jc J1 Jb Jr
donde:

Hk - coeficlente ideal de transferencia de calor em un -
haz de tubos i BTU/hr-pies? - °F

La caida de presidn por el lado de la envolvente es:

Pe = [(Nb-1)Pbk Rb+ Nb Pwk] RI + 2 Pbk Rb (1 + NCW/pnc)
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CONSIDERACIONES SOBRE EL DISERO DE UN HAZ DE TUBOS

w

Para arreglos de tubos rotados con relacién pequefa -
pitch/do, son més eficientes que para una relacidn -
grande, pitch/do para arreglos rotados y normales, -~
con una cantided dada de potencia de bombeo por pie -
de &rea de intercambjo,

Es recomendable gque las &reas de derrame y fuge se mi
nimicen y gue la confipguracidn se asemeje a la de un
banco ideal de tubos, de tal manera que la velocidad
en la ventana sea igual a la velocidad méxima a tré--
ves del banco de tubos.

Recordando que la pérdide més seria con la eficiencia
del proceso en la transferencia de calor es causadz -
por el derrame alrededor del haz de tubos y la envol-
vente, esta corriente debe minimizarse, disefande la
tolerancia entre el haz y la envolvente tan pequena -
como sea posible. En los cabezales tipo T requieren -
una tolerancis apreciazble, por lo cual se insertan {a
jas de sello (figura No., 23} entre la envalvente y la -
hilera de tubos mis externa, a lo largo de la trayec-
toria de flujo en cada seccidon de flujo cruzado. Para
que sean mds efectivas, estas fajas deben bloguear -
por entero el canal de derrame.

La fuga entre la envolvente y la mampara, debe dise--
flarse cuidadosamente y fabricedo de modo gque esta to-
lerancia sea minima para insertar y remover el haz de
tubos.

La corriente de fuga y derrame menos seria es entre -
el tubo y la mampara, aungue debe minimizarse, debe -
cuidarse que al hacerlo no se incremente el derrame -
mampara-envolvente. El drea de fuga entre los tubos y
la mampara debe ser mayor que entre la mampara y la -
envolvente.
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PARAMETROS GEOMETRICOS EN EL LADO DE LA
ENVOLVENTE

{a) NUMERO DE HILERAS ENTRE () AREA DE FLUJO EN LA VENTANA
DOS CORTES CONSECUTIVOS

{c) AREA DE FLUJO CRUZADO

UNVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUINICA

TESIS PROFESIONAL

FIGURA IFECNA 1989
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CALCULO DE 10S PARAMETROS GEOMETRICOS DEL LADO DE LA ENVOLVENTE

Diidmetro del Haz de Tubos. (0.T.L.)

El OTL se estima en forma aproximada en base al tipo de
intercambiador que se haya seleccionado, asi tenemos:
a) Para espejos fijos.
OTL = Ds - 0.75 pulg. para Ds grandes
OTL = Ds - (5/8 pulg. X 1/2 pulg.) para Ds pequefios
b) Para un intercambiador de cabezal flotante tipo "S".
OTL = Ds - (1.5 a2 2 pulg.); para presiones mayores &
300 lbs/pulg. usar el segundo valor,

c) Para un intercambiador de cabezal flotante tipo "T".

Cuando Ds £ 30 pulg. OTL = Ds/1.15
Cuando Ds > 30 pulg. OTL = Ds/1.20

Nimero Total de Tubos en el intercambiador. (NTT)

Este se determina por medio de una plantilla, de una ta-
bla cuenta de tubos TABLA No. 12 o por medio de una ecuacidn
aproximada tal como:

172
OTL = P (——i%!;-a donde C = 0.75 para normal
C = 0.866 para rotado

Espaciamiento entre Tubos Paralelo {(PP) y Normal (PN) al
flujo.

00 PN = PP = Pitch

¢ PN = 0.707 X Pitch pp = 0.707 X Pitch
A PN = 0.5 X Pitch pp = 0.866 X Pitch
- PN = 0.866 X Pitch pp = 0.5 X Pitch
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TABLA 12

DIAMETRO
DE LA
ENVOLVERTE

Ds ; in.

B.071

10,02

12.00

13 1/2

DIAMETRO DEL HAZ
DE TUB3S

0.T.L. 7 in.

6,821

8,770

10.75

DIAXETRO
EL

do ; in.

3/4
EYL)
3/4

3/4
3/4
U4

i
/4
3/4

3/4
3/4
3

CUENTA DE TUBOS
ESPACIAMIENTC
DE TUBOS Y
ARREGLO
P ; io.

15716
1
1
1172
112

15/16
112
112
15/16
1172
112
15/16

11/4
1 1/4

1

PASO

108
8O
50
48

127
95
110
60
67

NUMERO DE PASQOS POR TUBOS

2 PRSOS

4 PASOS

A"
20

16
16

B¢
8
72
40
44

96
81
90
51

& PASOS

42
36

48
4

8

B PASOS

36

60
0
B
44

86
70
74
35
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DIAMETRO
DE 1A

EVOLVENTE
0s ¢ in.

15 172

17 174

19 1/2

3172

DIAMETRO DEL HAZ
DE TUBOS

0.7.L. ; im.

14.00

19 1/2

i 12

DIAMETRO
DEL

TUBO
do ; in.

3/4
/4
373
1
1

3
3/
3

N}
N
34

3N
3/4
3/4

3/4
3/4
N

ESPACIAMIENTO
DE TUBDS ¥

¥ %n.

15/16

1172
1374

15/16

1374
1174

15/16

1174
1174

15/16

11/4
1174

15/16

112
114

1 PAsO

170
138
163
B8
96

239
188
211
112
130

3ol
236
273
148
172

351
276
318
170
199

42
341
381
210
247

NUMERO DE PASOS POR TUBOS

2 FASOS

160
132
152
a2
92

F2{)
178
201
110
124

282
pl)
256
142
162

2
264
308
169
188

420
3
369
195
230

4 PASOS

140

194
168
181
102
116

252
216
242
136
152

£t
146
79
157
170

386
308
49
197
226

6 FASOS

1386
12
133
70
B4

188
164
176

98
1o

248

236
129
148

306
240
269
150
164

378
256
326
186
208

8 PARS0S

128
108
110

68

178
142
166
82
24

234
188
210
116
18
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DIAMETRO
DE 1A

ENVOLVINTE
Ds ; n,

25

7

29

n

a3

DIAMETR) DEL HAI
DE TUSOS

0.7.L. ; 1a.

33 38

25 3/8

17 3/8

29 3/8

31 3/8

DRINNETRG
DEL
TUBO

do 7 in.

e
k1)
3/t

3/¢
3/4
N

3N
3
3

n
3/4
kY43

ESPACIAMIENTO
DE TUBGS Y

P in.

15716

13/4
13/4

15/16

13/¢
13/%

15/16

13/
13/4

15/18

13/4
13/4

15/16

13/4
13/4

1 PASO

53
387
470
250
194

£37
465
559
286
349

721
554
630
348
397

847
£33
s
3%0
. an

9N
n2
856
40
538

NUMERQ DE PASOS FOR TUBOS

2 PASOS

506

452
248
282

602
452
534
75
334

692
542
604
ELL)

B22
616
128
ig]
45¢

938
m

453
522

4 PASOS

322

6 PASOS

446
380
394
216
252

418
4
257
296

620
503
538
g
334

722
588
666
366
420

852
683
760
420
40

8 PASOS

434
343
382
217
242

524
408
464
260
286

534

508
13
a6

720
570
640
348
400

a%
672
732
@24
454



it

DIAMETRO
DE 1A

ENVOLVENTE
Ds ; in.

35

kY

42

4@

DIAMETRO DEL HAZ
DE TUBOS

0.7.L. ; tn.

33 3/8

35 3/4

37 3/1

40348

2114

DIAMETRO
DEL

TUBO

do ; in.

3/4
3/4
3/4
1
1

n
3/4
3

3/4
3N
34

kL)

kN
3/4
314

ESPACIAMIENTO
DE TUBOS Y
ARREGLG

P in.

15/16
1
1
13/4
1374

15716
1
b
13/4
134

18/16

131
13/4

13/4

15716

1 /4
11/4

1 PASO

1102
B27
270
517
600

1142
929
1080
588
678

1377
1026
1206
645
768

1201
745

1782
1340
1562
856
930

NUMERO DE PASOS POR TUBOS

2 PASCS

1068
E11
938
513
593

1200
302
1042
580
664

1330
1012
1176
637
736

un
728

1736
1327
1535

986

4 PASCS

773
882
467
586

1148
830
982
555
632

1258
948
1128
618

7

144

1650
1266
1463
B9
921

6 PASOS

%62

1248

1100
610
€86

no"

1624
1270
1422
m
888

8 PASOS

958

84B
450
532

1078
BS2
953
538
598

1212
952
€65
665
672

11
685
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DIAMETRG
DX LA
DNVOLVENTE

s to

4E

33

DIRGETRY DIL HAZ
D TIBE

C.r.L.

58

ic.

DIAMETRD
DEL

TURC

374
374
/3

373
3ed
374

ISPACIANIENTS
DI TUBOS Y

1 PARQ

RUMERC DI PASOS FOR TUBOS

7 FASE

15%¢
1B4e
1010
iied

praki
183¢
TLE3

1378

4 FASYS

€ PASDE B PASDS

1sat
1535
1724

107¢



Este pardmetro es necesario para estimar otras varisbles.
Si se cuenta con un dibujo derallado del intercambisdor, es -
me jor obtenerlos por cdlculo directo (VER FIGURA No. 24).

Area de Flujo Cruzado en la Lines Central de una Seccibn
de Flujo Cruzado. (Sm)

Para arreglos rotados:

$m = B ((Ds-0TL) « LOTL 'Pg° P-do) y ; pulg?

donde:

B - espaciamiento entre mamparas : pulg.
do - diimetro externc del tubo : pulg.

Para arreglos normales:

OTL - do P-do

Sm = B ((Ds-OTL) + ) i pulg?

Fraccidn de Area de Flujo Cruzado Disponible por Flujo
de Derrame. (Fbp)}

Fbp = Ds é BTL B i adimensional
m

Por ciento de Corte de le Mampara. (B.C.)

En la tabla a continuacidn tenemos valores de la altura
de corte al didmetro del envolvente y del didmetro del envol-
vente a separacién de mamparas, ademés de respetar la especi-
ficacidn del T.E.M.A. donde:

B#Ds/5 6 2 pulg. cualquiera de estas dos medidas que -
sea menor:

Sin cambio de fase el miximo deberd ser 35%.

H/Ds Ds/B
0.16 5.0
0.17 4.0
0.20 3.0
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FIGURA 124
ESPACIAMIENTO ENTRE TUBOS PARALELOC PP Y NORMAL PN AL FLUJO

DIAMETRO EXTERNO ESPACTAMIENTO ARREGLO 33 PN
DEL TUBO ENTRE TUBOS in. in.
do : in. P i in.
3/8=0.62 13/16=0.812 0.704 0.4006
3/4<0.75 15/16=0.938 0.814 0.469
3/4=0.75 1.0 1.000 1.000
3/4=0.75 1.0 0.707 0.707
3/4.075 1.0 0.866 0.500

1.0 1.25 1.250 1.250
1.0 1.25 0.884 0.88B¢
1.0 1.25 1.082 0.625

Pn \

Pe




0.25
0.46

Nimero de Hileras de Tubos Cruzados en una Seccidn de -
Flujo Cruzado. (NC) ~

Puede ser determinado del dibujo del intercambiador o es
timado por:

Ne = Ds (1 - 2 (H/Ds ; adimensional

pp
Si las hileras cruzedas son menores a 1.2 habrd que dis-
minuir el corte de las mamparas, porque de otra forma se pre-
sentarfe un flujo cesi paralelo & la longitud de Jos tubos.

Mamparas Segmentadas.

Estos son circulos de menor didmetro que la envolvente -
(cuys tolerancia con respecto a8} diimetro interno del envol--
vente estd dado por la sipguiente tabla) en donde una porcidn
ya sea vertical u horizontal ha sido recortada. La parte re-
cortada representa el drea libre de flujo y este corte puede
variar desde un 10% & un 35% de) dres de la envolvente,

Para 1Iquidos el corte de la ventana de la mampara debe-
ré permanecer entre los limites de 20% a 33% para un comporta
miento éprimo.

Didmetro del envolvente Tolerancia | dsb

8 - 13 inclusive 0.100 pulg.

14 - 17 inclusive 0.125 pulg.
18 - 23 inclusive 0.150 pulg.
24 - 39 inclusive 0.175 pulg.
40 - 54 inclusive 0.225 pulg,
55 y mayores 0.300 pulg.

B.C. = - % 100
Ds
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dende:

H - altura de corte de la mempara  pulg.

Nimero de Hilerss Efectives de Flujo Cruzado en ceds Vep
tane., (Ncw}

Ncw = 0.B H/PP ; edimensional

Freccitn de Tubos Totales en Flujo Crurzedo. (Fc)

<L (n__ﬂ) (cost} [Ds o ZH y -1 [Ds 2K
Fc b (v + 2 oL sen { cos oL y-2cos i)
VER FIGURA No. 25. Todos los &rngulos se celculan en ra-

dianes.

Arez de derrame Tubo-Mampare. (5tb)

s:b=%( 2% tol ¥ do - tol2) KTT ( 1-Fe) ¢ pulg?

donde:

tol - tolereancia i pulg.
ST B 36 pulg. 3 tol = 1y
1

2 pulsg.
B» 36 pulg. i tel = 4

pulg.

El 3rea de fuga parz una mampara resultz por la teleran-
cia en la fzbricacidn de les mamparas, las cuales son funcifn
sin soportar de los tubgos ae acuerdo con lo anterior.

Area de derrame Mzmpara-Envolvente. (Ssb)

Si se conoce la tolerancja envolvente-mampare (dsb), Ssb
ley)

2H,

= = {F —cos'l (1 - B;))

Los &ngulos se calculan en radianes. O bien por medio -
de la FIGURA No. 2.

La relacidn total de Zreas de fugas en las mamparas es -
Sp s pulg?.
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S, = Stb + Ssb

Area CGruesa de Flujo en la Ventana. (Swg)

S D82 el (. ZHy (gL 28 (- 22
Swg T (cos (1 DE) ¢! Ds) 1-(1 DS) )
H pulg2

Los Angulos se calculan en radianes, o bien por medio de
la FICURA No, 27.

Area de la Ventana Ocupade por Tubos. (Swt)

Swt = 5‘% (1 - Fe) do?T & pulg?

o por medio de la FIGURA No. 28

Area de Flujo a través de la Ventana. (Sw)

Sw = Swg - Swt pulgZ

Es conveniente que las &reas de flujo cruzado Sm y a tra
vés de las mamparas Sw sean similares. Con objeto de aprove--
char al méximo la calde de presidn teniendo una corriente con
un flujo lo m&s regular posible.

Angulo de Corte de la Mampara. (8b)
Ob - 2 cos-t (1 - 4
Ds
o por la FIGURA No. 29. El &ngulo en radianes.

Didmetro equivalente de la Ventana. (Dw)

Regquerido sélo para flujo laminar., definido como: Re 100,

- 4 Sw
(M /2)NTT {1-Fc)do - DsOb

i opulg.

Velocidad de Flujo Cruzado basado en Sm. (Vm)

C_Ws(144)  _ {0.04) Ws |
I = Sn Ps(3800) Smps ° Pissised
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donde:
Ws - flujo mdsico por el lado de la envolvente : 1lbs/hr

Ps - Densidad del fluido por el lado de la envelvente ;
1bs/pie3,

Velocidad en la Ventana, basado en Sw. (Vw)

Vw = Eéﬁgﬁgil i ples/seg
S

Velocidad Geométrica Promedio. (Vz)

Vz = {Vm .Vw i piles/seg

Nimero de Reynolds dentro de los tubos. (NRel)

GieDj
NRel = ~N
Gi = ¥, %1
Af Af ./tubo ¢ NIT
tubo ¢ t Npasos )

Afcjrubo = 0.7854(d1)z i sustituyendo:

NREIL = Wi=di i adimensional

0.7854(di)? (NTT/Npasos) Vi{2.42)

donde:

Wl - flujo misico por lado de los tubos : lbs/hr

di - diidmetro interno del tubo : pies

Vi - viscosidad del fluido por el lado de los tubos
i c.p.

Nimero de Prandtl dentro de los tubos. (Prl)

Cpi (Vij)(2.42
Ki

Pri = i adimensional

donde:
Cpi - Capacidad calcrifica interna i Btu/lb °g
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N L P iecd .

ki - Conductividad térmice ' Bru/piesi-hr- Fjpie
Coeficiente de Transferencie de Calor interno. {Hio)
A part:t de le ecuacibn de Sieder v Tate:

Hio =

Kiowmero de keynelds per el lade del envolvernte. (NReS)

: Ws{ll .
KkeS = g§—~3L7—L1f' i af:imensional
Sep o Vell.45)

donde:
Vs - viscpsigad erxterna § C.p.
Dbtener el factor J: para btances ideeles de tubos, de la
FIGURA No. 3C.

Nimero de Frandtl por e} ladc del emvolvente. (Pr§)

DS {Vs) £3.42
pre - LBS {¥s} 2,20} o . encienal

Ks
donde:

CpS - Capacidad Calorif:ce exterme & Btuflbs °F
¥s - Viscositad externa ; C.p.

Ks - Conductiv:ded TErmica externa | Ezu/piez-hr-‘F

Coeficiente de Transierencie de calor perea un banco ideal
de tubos. (Hoj

He = Ji CpS

Cilculo de las
pared. (TINI, TMS, Tw}

Ty - XIT - T2T ;e

2
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donde:

- referente & los tubos

referente & le envolvente

- fric

L I 7, B |
'

- cel:iente

Tomande en cuente sl

de los tubos © por el

tempereture de la perec.

CTMS - TMIG

Tw =

™S - Hie
ho

Correcc:dn ce le Viscos:idad.

L 6%%;—) "

[ LS L edimensiongl
i Vwi ' '

edimensiongl

donde:

Vws - viscosided del fluids & la

volvente ¢ c.p.

viscosided del fluido & la
£.p.
0.1

0.

Vi ~
tubos

N
-
=
—
©
(2

turbulente

lgminer

[N
I

Coeficientes de Transferenciz de

(Hioc. y Hag.)

2 . (Vl )
aipc. = g ko
Vwi

i flusde celiente ve por el
z envolvente,

por

£0)

lado

celculemos la

por dentro de los tubes

fuerg de los tubos

Iw per el lzdo de la en

Tw por el lado de los -

Calor va corregidos. -

2o
i Bru/hrepires-« F



Vs

Hoc. = Ho (‘V:;') i Bru/hr-pies?-'F

Coeficiente de Transferencia de Celor Total. (Ud)

Ud = —— ! i Bre/hr-piel-°F
1/Hioc. + 1/Hoc. « RAI - RdS

donde:

kdl - factor de incrustecidn por el ledo internmo & Biu/
hr-piess-°F

RdS - facror de 1ncrustacidn por el lado de le envalven-
te 1 Btufhr-pilesi-‘F

Diémetro de la Boguilla. {DEE)
DENS» VELZ = 1300
VEL = {1500/DENS)Y T & presise

vt - e 1;2
DBE = \\s-‘.“'D;.\f;»\EL- 3600 ! 5 pulg.
B2

Mimero de Mamparas. (Nb)

Lt =L - 3Dhb
Ne = L'/B - 1
donde:
L - lengitud del tubo § pulg.

Nb - nlmero de mamparas : adimensional

Factor de Correccidn por efecto de la configuracidn de -

la Mampara. {Jc)

Con el valor de Fc obtenemos de la FIGURA No. 31 Je.
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Factor de Correccidn por efecto de Fugas en las mamparas
(@2 9]
Con las relaciones:

51 ¥ Ssb
Sm Ssb + Stb

obtenemos J1.

i ¥y con la ayuda de la FIGURA No. 32, -

Factor de Correccién por Derrames. (Jb)

Nss - pared de fa)a de sello (1 por cada 3 hileras de iy
bos, es decir Nc/3).

Con Fbp y la relacidn Nss/N¢ obtenemos en la FIGURA No.
33 Jb.
Factor de Correccidon por Construccion del Gradiente - Ad

verso de Temperaturas. {Jr)

El factor es igual & 1.0 sI Reg100.

Para Re&20 el factor es funcibn s6lo del niimero totsl -

de hileras cruzadas.

Para 20{Re {100, se utiliza una regla de proporcién li-
neal.

a) ST KReS{100, estimar Jr = de la FIGURA No. 3a.

b) 51 NReS{20 : Jr = Jr*

) SI1 20{NReS{100, estimar Jr de la FIGURA No. 35 con-
Jr* y NReS.

Coeficiente de Transterencia de Calor para el Intercam--

biador. (Ho)

Ho = Hoc. Jc J1 Jb Jr §
CAIDA DE PRESION POR EL LADO DE LA ENVOLVENTE

Obtenemos el factor de friccién para un banco ideal de tubos, FI.
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La FIGURA No. 36 es para arreglos triangular y cuadrado

rotados. La FIGURA No. 37 es para arreglos cuadrade normal.

do.

ra

S.

R1.

Calda de Presidn para una Seccidén Ideal de Flujo Cruza-
(PbX)

: 196 612 N rwe ) 0014 5
pok - 0:69 X 1079 F1(Ws)? N Yus . 1bs/pulg?
Ps  sm? Vo

Cafds de Presidn para una Seccidn Ideal de Ventana. (Pwk)
a) 51 NReS3100
Pk - 1275 X 1077 (Ws)? (2 + 0.6 New) | Lbs
Sm Sw j)s pulg-

b) SI NReS{100

Pwk = 0.75 X 10-6( Vs ks )(Nth . \

Sm Sw Psf{P-de D/
e v -6 o1l
+ 0,345 X 1070 _ (Ws)s . 1bs/pulg?
Sm Sw Ps

Factor de Correccidn por Efecto de Derrames en las Mampa
(R1)

Con S1/Sm y Ssb/(Ssb + Sth) y la FIGURA No. 38 obtenemos

Factor de Correccidn por Derrames en el Haz de Tubos. -

Con Fbp v la relacidn Nss/Nc v ia FIGURA No. 39 obienemos

Finalmente tenemos:

Pe = ({Nb-1)({PbK)IRb + Nb Pwk) Rl -+ 2(PbKk)I(Rb)(1 +~ Ncw/Nc)
donde:

_ibs

pulg?

Pe - Caida de Presidn del lade de la envolvente
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111.2. M&todo de Tinker

En 1947 Tinker introduce el concepto de la divisidn del
flujo por la envolvente en sus componentes siguientes:

Flujo cruzado puro y fugas o derrames entre mampara-en-
volvente, mampara-tubos y haz de tubos-envolvente FIGURA No.
21,

£l principio de este método se basa en el cdlculo de 5
diferentes corrientes a través del haz de tubos, cuyo valor
estd basado en el cdlculo primero de la calda de presidény una
asignacién posterior de un valor de efectividad a cada corrien
te para los cdlculos de transferencia de calor.

Los paréametros individuales del cdlculo deben conocerse
como una funcidén de los flujos de las diferentes corrientes.
Suponiendo un valor inicial para los parametros, se resuelve
el sistema de 6 ecuaciones por un método iterativo, Devore
simplificd este método reteniendo algunos de los pardmetros,
como constantes.

Se ha comprobado que tanto la transferencia de calor co-
mo la cafda de presidn dependen bdsicamente del flujo efecti-
vo a través del haz de tubos. y no del flujo alimentado & la

unidad. ya que éste se divide en las siguientes corrientes:

1. Una corriente transversal, B, a través del haz tubu-
lar.

2. Una corriente A, por el espacio libre entre tubos ¥y
los barrenos en las mamparas para soportarlas.

3. Un flujo longitudinal a través de las ventanas de las
mamparas.

4. Un efecto combinado de los mecanismos en el exterior
de las mamparas.
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Una corriente C, que rodea el haz de tubos sin pasar
a través de éstos.

6. Derrame B entre los espacios libres entre las mampa-
ras y la envolvente.

De la FIGURA No. 21, la corriente que resulta efectiva pa
ra la transferencia de calor es la corriente B, las demds son
corrfentes de fuga o de derrame que se deben a las tolerancias
que hay que dar en la fabricacidn de los equipos y que tien-
den a disminuir el coeficiente. De las corrientes pardsitas
la finica mejorable es la corriente C, colocando pequefios se-
llos.

Por otro lado, el método considera que las turbulencias
ocasionadas por las mamparas, no se presentan a lo largo de la
longitud total de los tubos, pues en los tramos extremos del
intercambiador, se encuentra un espaciamiento diferente al de
la totalidad de las mamparas, por lo cual es necesario, Intro
ducir el término de una efectividad de envolvente, la cual es
funcion de la longitud de los tubos, de la longitud en que se
encuentran colocadas las mamparas ¥ el espaciamiento de éstas.

Temperaturas Medias., (TM1, TMS)
. TIT + T2T s °p

T™MI

2
T™S = T18 ; T2S |, «p
donde:

T - Referente a los tubos

S - Referente a la envolvente
1 - Frie

2 - Caliente

Carga Térmica. (Q)

Q = Ws « CpS (T1S - T2S) : Btu/hr
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donde:

Ws - Fluje mésico por el lado de la envolvente i lbs/hr
CpS - Capecidad Calorifica del lado de la envolvente
Brujlbs-°F

Flujo Misico Internc. (Wwi)

Wis ——S%  : 1bs/hr
Cpi {T2T-TIT)
donde:
Cpi - Capacidad Calorifice por el lado de los tubos

Btu/lbs-"F
Kimero de Reynolds dentro de los tubos. (NRel)

NRel = $4:Gl . o4inensional
Vie 29,04

donde:
di - difmetro interno del tubo i pulg.
Gi - masz velocidad interna : lbs/hr-pie

Vi - viscosidad del lade intermo i c¢.p.

Nimero de Prandtl Dentro de los Tubos. (Prl)

pr1 - CRi-Vi 2,42
Ki

i adimensional

donde:
Vi - viscosidad del lado de los tubos i c.p.

Ki - conductividad térmica internz ; Btu/hr-pie-°F

Factor de Correccidn por la corriente C alrededor de los
tubos. {(Cqy)

Ci4 = T%%T i zdimensional
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y para cambiadores con fajas de sello estd dada por:

(14 -1 .
C14 =1+-————T—-—-—— + 1.5+ Cyg i adimensional

También el valor de Cy4 depende del tipo de intercambia-
dor por lo tanto, es necesario corregirle por determinados -

factores.
Tipo de intercambiador F o« Cyy
Espejos Fijos 1.0
Cabezal Flotante con tornilieria 1.2
Cabezal Flotante con abrazadera 1.03
donde:

Ds - didmetro interno de la envolvente : pulg.

OTL - didmetro del haz de tubos i pulg.

Factor de Correccidén por las Corrientes a través de los
agujeros de las mamparas. (Cyg5)

Cys5 = E;Héa:_iﬂ i adimensional

donde:

b.h. - es el didmetro de los agujeros y depende del dia-
metro externo de los tubos y del espaciamiento de
las mamparas en la siguiente forma:

Para tubos de 36 pulg. o menos 3 b.h. = do + 1/32 pulg.
Para tubos mayores de 36 pulg. i b.h. = do + 1/64 pulg.
do - didmetro externoc del tubo : pulg.

Factor de Correccidn por los Derrames a través de la pe-
riferia de las mamparas. (Cyg)

€6 = Biji;ég i adimensional

donde:
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BD - didmetro externo de las mamparas i pulg.
€C; - por ciento de corte de la mampara

C3=1-C2
Relacion entre el pitch y el didmetro externo, (CTE-A)

CTE-A = 2 ; adimensional
do

donde:

P - pitch ¢ pulg.

Nimero de Bafles. (Nb)

Nb = —%— 5 adimensional

donde:
L - lengitud total de los tubos i pulg,

B - espaciamiento entre mamparas ; pulg.

Relacidn del Tamafio del Intercambiador. (S)

S = —%ﬁ— s adimensional

Por ciento de Corte de la Mampara. (CTE-B)
CTE-B = L ; adimensional
Ds

donde:

H - altura de la mampara : pulg.

Relacion del didmetro del envolvente a separacidn de mam
paras. (CTE-C)
CTE-C = DBS i adimensional

B?Ds/5 & 2 pulg., cualquiera de estas dos medidas que rge
sulte ser menor.



bos;

bos .

(Fh)

Fraccién del Didmetro de las Mamparas. (Ca)

El valor de la variable Ca depende del arreglo de los tu
asi tenemos que para:

arreglo triangular y arreglo cuadrado:

[+
- ~4 (CTE-A - 1) . .
Ca CTE-A adimensional

arreglo cuadrado rotado:
€y (CTE-A - 1)

Ca = 1.414 ( T ER ) i adimensional

Area de Flujo Transversal. (Ax)

Ax = Ca » B » OTL ; ples?

Factor de Capacidad. (Nh)

Se calcula de acuerdo al tipe de espaciamiento de los tu

3/2 3/2
, (14 - 1) CTE-A Cis
A 77 B a7
14 14
2
1 CTE-A 1/2
€3 (CTE-C Cyg €
3 ¢ P EEA? a7 Gefu
CTE-A
CTE-C)(1-CTE-B) (—CIE-A y
(CTE-C)(1-CTE-B) (CTE-A - 1) adimensional

Fraccidn del Flujo Total a través del &rea transversal.

1

1+ Nh S

Fh = i adimensional

Porcidn del arreglo de tubos no ocupado por tubos. ()

0.786 1 )Z ]

=1 - i adi i
[} ¢ CFEA adimensional
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Factor Mw,

Pare encontrar la media geométrica de las &reas longitu-
dinales y transversales.

Célculo del factor m.

0.786 « « (CTE-
= Cz + (CTE-C)ax s adimensional
144 « Ca

Mw =m JCy, i adimensional

Cédlculo del multiplicador M para obtener la media geomé-
trica del Brea de flujo.

1 5/3
M ——) i adimensional
0.70 1 .
Vrgrec Coe )
Mw

Niimero de reynolds empleado para la determinacidn del
coeficiente de transferencia de calor. (Reh}

Reh = 0:0344 * do * Fh * Ws
Vs » M « Ax

i

adimensional

Factor de capacidad para el cidlculo de la pérdida de

la
caida de presidén. (Np}
I _1)3/2 CTE-A 3 172
Np = 14 ( ) + Cyg Crg (CTE-C)
172
Cyg / CTE-A - 1
( CTE-A

) (1 - CTE-B) : adimensional
CTE-A - 1

Fraccidén del flujo a través del &rea transversal, para -
la cafda de presidn. (Fp)



1

—————— | adimensjonal
0.8 + NpJS

Fp =

NiGmero de Reynolds empleado en el cdlculo de la cafda de
presidén. (Rep)

0.0344 » do « Fp + Ws
Vs » AX

i adimensional

Rep =

Multiplicador de la relacidn del tamafio del intercambia-
dor para obtener ¢l flujo cruzado. (Cx)

Pars arreglo triangular Cx = 1.155 (1 - CTE-B)
Para arreglo cuedrado Cx = 1.0 (1 - CTE-B)
Para arreglo cuadrado rotado Cx = 1.414 (1 - CTE-B)

donde:

Cx - adimensional

Funciones de Geometria de la Ventana. (Y1, Y)

0.85
y - 210 Ca » 144 i adimensional
Cx =~ Cp CTE-C
Yl =Y ¢/ C“D'85 i adimensional

Superficie de Transferencia de Calor en la zona de la -
ventana. (Sw)

1

Swe 0.7 (g

) i sdimensional
Area efectiva. (Aeff)

= AX o ies?
Aeff T pies
Masa Velocidad Efectiva. (Geff)
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Geff = Qu_= dens

Aeff B lbs/piesl-seg
e

donde:

QT - flujo volumétrico ; plesS/seg

Presibén de entrada en la boguilla. (PEB)

2
gp - L5 Gern)? 2
PEB = o3T3. DENS 1bs/pulg

donde:

DENS - densidad del fluido externo : lbs/pies3

Presidén de Salida en la boquilla. (PSB)

2
0.5 (Geff . 2
psg = 0.5 (Geff) . 4y ]
9273 » DENS s/pulg

Cafda de presién total. (Pe)

12 Cx S Nb_fx ( Fp Ws) 2(1,!)
DERS + § & 5

+ PSB + PEB : 1bs/pulg?

Pe = 8.3204 X 10

Coeficiente de Transferencia de Calor interno.(H10/0()
Hio . g 027 (xRen)% 8 (pr1)?/3 (94 Ky x g2
414 do do
: Bru/hr-pies?-*F
Factor Bo y Factor J.

Este valor lo puedo obtener de las graficas presentadas
en el articulo:

"Shell-side Characteristics of Shell-and-Tube Heat Exchan
gers, de Townsend Tinker o bien por la ecuacidn de forma geng
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ral: Bo = a Reb

donde los valores de las constantes a y b se ven en la figura
siguiente, los cuales dependen del tipo de régimen y arreglo
de Jlos tubos en el intercambiador.

ARREGLO P/d2} 16 Re £ 10 {10 { Re {100 | 100¢ Re£ 1000

a b a b a b

TRIANGULAR {1.25} .62 W45 .5 .51 40 .60
1,501 .39 { .50 |.30 | .57 | .u0] .60

1,25 | .43 | .46 {.36 | .56 | .25] .57

CURDRADO 1) 501,36 | .51 |.29 57 ] oaes | LT
COADRADD  |1.25 ] .67 | .46 |.55 | .50 | .39} .61
ROTADO  {1.50|.51 | .28 |8 | .57 | .38 .61

“ A partir del método simplificado expuesto por Devore:
Try This Simplified Method for Rating Baffles Exchangers, ob-
tenemos el valor de J, de esta manera calculamos el coeficien

te de transferencia:

.o 173
a) heb . 16:1 5, o ( LRS- Vs, : Bru/hr-pies? °F
bs do s
. . o 173
py heb . Jpt _J e Ks (£E§T:.li) .12
Os do do Ks

i Bru/hr-pies?-‘F
Eficiencia de la envolvente. ({Es)
Se efectiia por medio de la siguiente ecuacidn:

Es = 5 edimensional

BL - (L-BL) (2BsL-By0-8
L

donde:
BL - longitud en la cual se encuentran colocadas las mam
paras i pulg.



L - longitud total del tubo ¢ pulg.

B - espaciamiento entre mamparas i pulg.

Coeficiente de Transferencia de Calor sin corregir por -
Viscosidad. (Ho)

Ho X §s = Hab » Es Btu/hr-piesz °F

Temperatura de la Pared. (Tw)

. . Ho . ..
Tw s TNS - pHe (NS - THI) ¢ CF
Tw = TMS - 0 (tus - TMI) 5 CF
Hio + Ho
donde:

Hio = Hio/bt & Btu/hr-pies? *fF
Ho = Ho X ¢s Btu/hr-pies? °F

Relacidn de Viscosidades. <{(¢y ¥y 8g)

Vi 0.14
gt = ( ; adimensional
Vwi
Vs 0.14 ) .
gs = (\’»'s) ; adimensiona

Cocficientes de Transferencia de calor Reales. (Rioc. vy
HocJ).

Hioc. = Hio X gt : Btu/hr-pies? °F
Ho. = Ho [ #$s Bzu/hr-P&esz °F

Coeficiente Global de Transferencia de Calor limpio. -
(Uc)
Hioc. X Hoc.

7.
Uc = =o=—=s—e—==2 | Btu/hr-pies* °F
Rioc. + Hoc. / v



Evaluacidn del Coeficiente Global de Transferencia de Ca
lor sucie. (Ud)

= L H Btu/hr-piesz °F
{1/Uc + Rdl + R4S}

donde:

Rdl - factor de ensuciamiento interno 3 Btu/hr—piesz °F

RdS - facior de ensuciamiento externo i Btu/hr-piesz "F

Area requerida. (A)

8= —2 ;i ples
Ud = LMTD

2

Podemos comprobar si nuestro algoritmo fue el adecuado -

comparando:
Rd = %%—%—%% de tal manera que:
Rd = Rdi + Rds
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111.3 Mértodo de Kern.

Este método publicado en 1950 ha sido muy difundido, de-
bido a su simplicidad. Fue inicialmente restringido a inter--
cambjadores con un 25% de corte en las mamparas y posterior--
mente modificado para cortes entre el 15 y 45%,

Esta correlacidon se basa en un término denominado “dia-
métro hidrdulico equivalente", para tomar en cuenta los dife-
rentes arreglos de tubos. La caida de presidén usa e} miswo -
principio.

El método estima valores confiables, tanto para la trans
ferencia de calor como para las caidas de presidn. Se ha de--
mostrado que este método es extremadamente seguro especialmen
te en el flujo laminar (hasta un 1000% en cafda de presidn).
pero debido a su simplicidad en el manejo de los pardmetros -
geométricos. no es muy confiable para el cdlculo de 1a trans-
ferencia de calor, ya que no toma en cuenta las fugas y derra
mes en el haz de tubos, y el uso de un "didmetro equivalente"
no expresa completamente los efectos de los arreglos de los -
tubos, obteniéndose resultados inferiores comparado con otras
correlaciones {Tinker, Bell).

La evaluacidn del coeficiente de transferencia de calor
se efecta de acuerdo con la ecuacidn propuesta por Sieder vy
Tate:

ho Deq . g 56 ( GsDea ;%% gpS s Vs | 4
Ks Vs Ks
Esta ecuacidn no tiene restricciones para su aplicacidn,
de acuerdo al régimen de flujo, ya que los autores consideran
que el flujo por el lado de la envolvente es completamente -
turbulento, tomando en cuenta los cambios de direccidn que -
provocan las mamparas en el intercambiador.

165



El diédmetro equivalente de una seccidén se define como 4
veces el radio hidréulico de &sta: y €ste a su vez se define
como la relacidn del &rea de flujo & su perimetro mojado.

Deg = 4 drea de flujo

perimetro mojado

De esta manera, tenemos que el didmetro equivalente en -
la envolvente, en arreglo cuadrado estd dado por:

peq - A (Piteh? - ¥ (do)? /4
e T do

y para arreglo triangular.

4 (172 X Pitch X 0.86 (Pitch) - 1/2(T )(donm
1/2 X T X do

Deg =

Los valores del Deq. para los arreglos mds comunes se en
cuentran calculados en la pagina 943 del Kern, figura 28 (la
gréafica estd limitada para un 25% de corte).

A continuacidn se propone el algoritmo, basedo en las an
teriores cuestiones.

Carga Térmica. (Q)
Q = Ws « CpS « (T1S - T28) : Bru/hr
donde:

Ws - flujo masico externo i lb/hr
CpS - Calor especifico externo 3 Btu/lbs-°F
TS - Temperatura caliente externa : “F

T2S - Temperatura fria externa i 'F
Flujo Mdsico por el lado de los tubos. (Wi)

Wi= =0 . Qbsshr
Cpi (T2T-TIT)
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donde:

Cpd - Calor especifico interno : BLu/lb-°F
T2T - Temperatura caliente interna - °F
TIT - Temperatura frfa interna ; °F

Factor de Correccién. (Ft)
. Ins - 128
T2T - TI1T

g = Ia1 - 11T i adimensional

TiS - T1T

R i adimensional

De esta manera: tenemos que con R, Sy el arreglo del inter
cambiador (pasos por la envolvente-pasos por los tubos) de -
las figuras 18 a la 23 (pdginas 933-938 del Xern), obrenemos Ft.

Perfil de Temperaturas, (LMTD)

A contracorriente:
LMTD = (T1S - T2T) - (T28 - TIT) . O

1n LIIS - T2T)
(T2S - TIT)

Corriente en Paralelo:

D < {T18 - TIT) - (12§ - T2T) | o

1n (Tf1s - T1T)
(T28 - T2T)

Diferencia de temperaturas. { t)

At = LMTD - Ft ; °F

Area de Flujo por la envolvente. (As)

Ds « C « B, 2
As = 28 1 v D,
s 131 « 7 piles
donde:

Ps - di&metro interno de la envolvente 3 pulg.
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C - claro entre los tubos i pulg.
B - espaciamiento entre mamparas ; pulg.

p - pitch i pulg.

Masa Velocidad por el lado de la envolvente. (Gs)

Gs = ¥s H lbs/hr-ples2
As

Niimero de Reynolds por el lado de la envolvente. (NReS)

NReS = QES;__L_QE____~: adimensional
Vs = 12 « 2.42

donde:
Deq - didmetro eguivalente i pulb.

Vs - viscosidad externa i <.p.

Nimero de Prandtl por el lado de la envolvente. (PrS}

prs = Ep3 » zs * 2:42 ; adimensional
s

donde:

Ks - conductividad térmica del fluido externo: Btu/hrs-
pies?-OF

Coeficiente de Transferencia de calor externo. sin corre
gir por viscosidad. (Ho/fis)

0.55 1/3 Ks - 12

(Pr8) Deq.

(

“: = 0.36 (NReS) ) Btu/hr-

ples?-OF
o bieni con NReS y la figura 28 del Kern obtenemos jH.

Ho . sy Ks = 12 (prgyl/3 ; Brushr-pies?-OF
fs Deq.
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Area de flujo por el lado de los tubos (At)

NTT .« Aft 2
At = —— "2} pies
144 + no. pasos P

donde:

NTT - nfimero total de tubos i adimensional
Aft - Area de flujo de cada tubo i pulg2

Masa velocidad por el lado de los tubos. (Gt)

Wi 2
Gt = == : lbs/hr-pies
At / p

Niimero de Reynolds por el lado de los tubos. (NRel)

NRel = —Gt = di adimensional

12 « Vi » 2,42

donde:

di - didmetro interno del tubo ;i pulg.
Vi - viscosidad interna i c.p.

Nimero de Prandtl interno. (Prl)

pri - Cpie Vi« 2,42 . Lyinensional
Ki
donde:

Cpi - calor especifico interno : Btu/lbs-°F
Ki - conductividad térmica interna : Btu/hr-piesz O

Coeficiente de Transferencia de calor interno, sin corrg
gir por viscosidad. (Hio/@t)

Hi

_ 0.8 /3 di_ ki
Tl 0.027(NRel) (PrI) (do ) (

di

) 12

H Btu/hr-piesZ-OF



Temperatura de la pared. {Tw)

Ho <]
Tw = TMS = —=t@  (TMS - TMI} : °9F
" Ho + Hio ( )

Hio
Hio + Ho

Tw = TMS - (TMS - TMI) : °F

Relacién de viscosidades. (@t y @s)
Para Re{2100

- Vi ,0.25 .
gt = bv;r) adimensional

0.25
Bs = (=)

adimensional
Vws

Para Re»2100

Vi 0,14

Oy = (—— i adimensional
Vwi
Vs 0.14

Bs = ( Vvs ) i adimensional

Cdleculo de los coeficientes de transferencia de calor

reales. (Hoc. y Hioc.)

(Uc)

Hioc. = Hio « @¢ Btu/hr-piesZ Of

Hoc. = Ho ' Og i Bru/hr-pies? °F

Coeficiente de Transferencia de calor global limpio.

uc = oc. X Hoc. . gy mropies? OF
Hioc. + Hoc.

Area total requerida para la Transferencia de calor.

A= S.EX. « L « NTT ¢ pies?

donde:

(A)



S.EX. - superficie extendida : pieszlpies lineal
L - longitud total de los tubos ; pies

Coeficiente de Transferencia de calor global sucio. (Ud)

ud i Btu/hr-ples? °F

- Q

A AL
Factor de ensuciamiento. (Rd}
Uc - U

Rd = —_—u:' i Bru/hr-pies

2 op
Uc =

Nimero de mamparas. (Nb)

Nb + 1 =12 % i adimensional

Caida de presién por el lado de la envolvente. (Ps)

Ps=f' Gs « D (N + 1) ; lbsfpulgz
5.22%10104 Deg. - 5.85 + B¢

donde:

f- .factor de friccidn i adimensional

S.gS - gravedad especifica del fluido externo

Calda de Presidn por el lado de los tubos. (Pt)
Pt_f-Gt-L-nopasos . 2

= i 1bs/pul
5.22X1010 « peq. « S.gI » Ot pule

donde:

S.g1 - pravedad especifica del fluido interno

Caida de Presidn en los Setornos. (Pr)
v

. _4 + no. pasos 62.5 ; 2
Fr Sl Y iz ) ¢ ibs/pule

Caida de presidén total por el lado de los tubos. (PT)

PT = Pt + Pr : 1bs/pulg?
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I13.4 Mgrodo de Donghue

Temperaturas Medies. {T™MI. TMS)

™I = 1T . 727 ; O

TS = TiS . 128 ; Cf

donde:

TIT - temperaturaz interna fria @ °F

T2T - temperazturz interna caliente i °F

TIS - temperaturz externa caliente : °F
TS - tempereturz externs irfa i or

Area de Flujo cruzade en la ventana de las mamparas. -

{Ab)
ab o= 2 (T pe? L NTTEde3%)  opulg?d
Ab 4
dorde
H - altura de corte de la mampare & pulg.
Ds - didmetrs interns de la envolvente 5 pulg.

NTT - n@mero toral de tubos, adimensional
do - diZmetro externc dsl tubs i pulg.

Nimero de tubss colocadss en el diimetro de la envolven-
te. (NTG)

.
NTD = (2225 L1 5 tubos

donde:

C - claro entre tubgcs  pulsg.

P - espaciamiento entre centros de tubos : pulsg.
Espacio ocupadc por esos tubos. {LNTG)

LNTO = NTO {do) i pulg.



Area Transversal del haz de tubos. (Ao)
Ao = (Ds - LNTO)B i pulg?
donde:

B - espacliamiento entre mamparas i pulg.

Céleulo de la masa velocidad longitudinal en la ventana
de la mampara. (Gb)
¥s

= 0,04 225 - 2
Gb T bs/seg pies

donde:

Ws - flujo mdsico externo : 1lbs/hr

Masa Yelocidad Transversal! . (Go)

Es funcidn del espacio libre al flujo en el haz de tubos.

Go = 0.04 Xs H lbslseg-piesz
A0

Masa Velocidad efectiva., (Geff)

Se obtiene como una media geométrica de las masas veloci
dades longitudinal y transversal.

Geff = Go + Gb ; lbs/seg-pies?

Nimero de Reynolds por el lado de la envolvente. (NReS)

NRes - Geff X do : adimensional

Vs X 6.72X10-%

donde:

Vs - viscosidad del fluido externo i c.p.

Nimero de Prandtl por el lado de la envolvente. (PrS)

prs = @S - :5 * 2-42 ¢ sdimensional

donde:
CpS - capacidad calorifica externa ; Btu/lbs-°F
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Ks - conductividad térmica externa i Btu/hr-oF—pSesz
Coeficiente de Transferencia de calor sin corregir por -
el lado de la envolvente. (Ho/@s)
Kss 12 Btu

Ho 0.6 1/3 .
== = 0.22 (ReS PrsS H
s (Res) (prs) ¢ do ) hr-piesZ-9F

Area de Flujo total por tubos. (AT)

AT = NIT « Aft . pulgz
no. pasos
donde:

Aft - drea de flu)o por cada tubo pulgz

Masa Velocidad por el lado de los tubos. (Gt)

NG e 144 _ 2
Gt -7 lbs(hr pies

donde:

Wi - flujo mdsico por el lado de los tubos i lbs/hr

Nimero de Reynolds por el lado de los tubos. (NRel)

NRel = 82 di . .dimensional
12 « .42 « VS

donde:

di - didmetro interno del tubo ; pulg.

Vi - viscosidad del fluido interno i c.p.

Nimero de Prandtl por el lade de los tubos. (Prl}

pri = Spd - Ei * 2:42 | sdimensional

donde:

Vi - viscosidad del fluido interno : c.p.
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Cpi - capacidad calorifica del fluido interno :
Btu/1bs-OF

Ki - conductividad térmica interna 3 BLu/hr—piesz~°
Coeficiente de Transferencia de Calor sin corregir por el

lado de los tubos. (Hio/ft)

0.8 1/3 Ki s 12)

Pri
(Frl) do

Hio . di
== = 0,027 (NRel —
ot (NRel) ( do ) C

Btu/hr-piesz—oF

Temperatura de la Pared. (Tw)

Tomando en cuenta si el fluido caliente va por el lado
de los tubos o por e! lado de la envolvente, tenemos:

Hio/bt .0
Tw = TMS - —————AF - (TMS - TMI} @ “F
" Hio/¢fe - HO/UL( )

Tw = TS » 0088 7us - 11y OF

Ho/§s + Hio/Pt

Lz primera ecuacidn es cuando el fluido caliente va den-
tro de los tubos y la segunda en el caso de ir por fuera de -
éstos.

Correccidn por viscosidad. (¢s. (125

gt

14

. L1
Yi i adimensional

T
Vs 0.14
Ps = (=— ) i adimensional
Vws
donde:

Vwi - viscosidad del fluido interno a Tw i c.p.

Vws - viscosidad del fluido externo a2 Tw ! c.p.
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Coeficientes de Transferencia de calor ya corregidos.
{Hioc. Hoc.}

Hloc. = B8 x $¢ i Brusnr-pies? OF

|

=

|

9 X $s : Brufhr-pies? °F
5

Hoc. =

~2

Factor de Friccidn. (f)

£ - 0.75
« P - do JO-I do_« Go 9.2
do 12 « 6.72510°% + Vs i adimensional

Nimero de Restricciones. (NR)

NR = (( 1 - gs ) ( QEL—%—EQ)) Nb : adimensional

donde:
NB - niimero de bafles ; adimensional

OTL - didmetro del haz de tubos : pulg.

Caida de presién a flujo cruzado. (Po)
2
p°=§f'NRz(Go) 1 2

«

s 8¢ 144

i lbs/pulg

donde:

f% - densidad del fluido externo 3 lbs/pies3

gc - constante gravitacional i 32.17 lbs-pies/lbs-f -
7

seg®

Caida de presidén por el lado de la ventana. (Pb)

2
pp - L6827 (b - 1) onlel
b 630 Pe 1bs/pulg
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Caida de Presidn Total. (Ps§)
PE = Po + Pb i lbs/pulg?

Ya que la masa velocidad afecta la caida de presién en -
un términe elevado a ls 1.8 tenemos que le ecuaciéon de Chil-
ton - Generaux queda:

8Pxpnpia = (0.51)1°F Ps = 0.207(Ps)

tenemos que Apllmpia =Apxlimpla + Pb Ibs/[;!u]gZ
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CAPITULO IV

ANALISIS DE RESULTADOS



IV.1 Definicidn de DiseNo, Simulacidn y Evaluacidn

Estos son los tres problemas basicos que involucra la trans
ferencia de calor en el proceso del disefio de un intercambia-

dor de calor.

El objetivo gue persiguen estos parémetros es

satisfacer los requerimientos de un proceso a un costo total
minimo tanto de disefio fijo y de operacion.

De esta manera el comportamiento de un intercambiador se

rige por las sigulentes ecuaciones:

1. Balance de calor entre la corriente fria y la corrien
te caliente (ambas sin cambio de fase).

Orequerido

= W Cp Atcaljente = % €P Atfria (1)

2. Ecuacidn general de transferencia de calor.

Qrequerido = Adtm (1/EZR) (2)

IR = (1/Hio) + (1/Ho) + Rf (3)

donde:

A area de transferencia de calor 3 piesz

Hio coeficiente interno de transferencia de calor -
referido al 3rea externa de los tubos i Btu/hr-
piesé- °F

Ho Coeficiente externo de transferencia de calor
H Btu/hr-plesz-oF

Arm diferencia media de temperaturas °F

Rf resistencia del ensuciamiento : Htu/hr-piesz °F

3. Ecuaciones limitantes de calda de presién.

Aptubcs 4 Aptubos mixima permisible

OPgnvolvente € BPgpyolvente

mixima permisible
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El término de £ R es la suma de las resistencias a la -
transferencia de calor, conocido como el coeficiente global -
de transferencia de calor "U". De tal forma la ecuacidn (2)
se modifica:

Q=UA Atm & Bru/hr (4)
donde:

W - gasto misico del fluido caliente : lbs/hr

w - pasto mdsico del fluido frio i 1bs/hr

Cp - calor especifico del fluido caliente i Bru/lbs °F
cp-calor especifico del fluido frio i Btu/1bsCF

EVALUACION O CALCULO

En sentido general: es la evaluacidn del comportamiento
de un intercambiador completamente especificado para unas -
condiciones de operacidon requeridas.

Para evaluar un intercambilader, es necesario conocer el
niimero de tubos, la longitud de tubos, el didmetro y BWG de
los mismos: el didmetro y tipo de envolvente, la separacién,
niimero vy tipe de mamparas, ademds de conocer las condiciones
del proceso.

El resultado de la evaluacibn es del comportamiento ter
mo-hidraulico del intercambiador para una geometria y condi-
ciones de proceso establecidas. en si es el cdlculo de ambos
coeficientes de transferencia de calori asi como de las cai-
das de presidn por el lado de los tubos y para el lado de la
envolvente,

Una ver calculados los coeficientes individuales ¥y con
la adicibén de los factores de ensuciamiento, se cbtiene el -
coeficiente global de transferencia de calor.

U =L

- 1
calculade © "¢ © (1/Hio)-({1/Ho)+(rdi)-(rde) TIpareq
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donde:

rdi - factor de ensuciemiento interno : hr piesz %F/Bru
rdo - factor de ensuciamiento externo i hr piesz °F/Btu
Tpared ~ resistvencie del materisl i hr piesz °F/ELu

Asi tenemos:

Qajsponible = Ares reel - U, » Atm 5 Bru/hr

De esta manera podremos determinar s5i el Brea de trans-
ferencia de celor disponible es suficiente o bien estd exce-
dide o es insuficiente,

Si
Q4isponivle > Urequerido El equipo estd sobrado
odxsponzble (Orequeridc Fl equipo es insuficiente

Qdisponsble = Orequerldo El equipo cumple con las con-
diciones del proceso.

Ahora bien si es en funcibn de "'U".

Ucalculade > Usupuesta(serv.) £} equipo estd sobrade

chlculada ' Usupuesla(serv.) El eguipo es insuficiente

= U El eguipe cumple con las

[

Ucalculada supuesta({serv.

condiciones del proceso.
Por lo que respecta a la caida de presidn:
APy calculada »8P: permisible | El ecuipo no cumple

Ape calcuiada Ape srmisiTle j hidrdulicamente.

AP! calculada é &p: permisible VEL equipo cumple hidrdyp

Ape calculada $ Ape permisible { licamente.
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El CAlculo Gnicamente establece si el equipo cumple o no
con las condiciones de proceso especificadas.

DISERO

Este consiste en la determinacidn de todos los pardmetros
de construccién para un intercambiador "hueve" a partir de las
condiciones de proceso, considerando a la vez las restriccio-
nes de disefio tanto fisicas como de operacidn.

En esta etapa s0lo se encuentran especificadas las condi
ciones de proceso:

Carpa térmica, flujos, tempersturas, presiones, factores
de ensuciamiento y caldas de presién permisibles, asi que es
necesario determinar la geometria &ptima del dntercembiador,
tomando como base las especificaciones de proceso. De tal ma-
nera que el disehador tendrd que especificar completamente la
geometria del intercambiador: niimero, longitud y didmetro de
tubos, difmetro y tipo de envolvente, geometria, niimero y se-
paracidon de mamparas, para asi cumplir tanto térmica como hi-
drdulicamente con el servicio.

Lo anterior, lo lleva a cabo e! disefiador de una forma
tentativa con respecto a la geometriai por lo cual es necesa-
rio evaluarla y ver que cumpla con los requerimientos dados.
en caso de no cumplir se modificard el criterio utilizado ini-
cialmente y se probard otro arreglo. Esto nos lleva a reali-
zar lo anterior tantas veces CoRoO sea necesario, hasta que el
arreglo cumpla con las condiciones de procesos a partir de las
ecuacionass 1, 2, 3 y 4.

SIMULACION

Es la determinacidén de las condiciones finales de opera-
cidn, para un intercambiador completamente especificado y acor
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de 8 las condiciones iniciales de operacién. Entre los para-
metros & determinar se¢ tienen: temperaturas de salida, ges-
tos de las corrientes, carga térmica o algune combinacifn de
ellos.

Este cédlculo se asocia mds con la solucidn de problemas
opericionales de intercambiadores en servicio que, con la adap
tacifn de un equipo a diferentes condiciones de operacifn. En
tre los problemas tipicos se tiene:

- Cambio de composicién,

- Flujo o temperatura de entrada del fluido de proceso,

- Ajuste en las condiciones de operacidn de algin equi-
po subsiguiente,

- Ahorro de energiai etc...

E]l equipo deberd cumplir con las restricciones térmico-
hidréulicas definidas por las ecuaciones 1, 2, 3 y 4.

OBJETIVOS DEL DISERO

1. El equipo debe cumplir con los requerimientos del pro
ceso. Debe efectuar el cambio deseado de temperaturas
en las corrientes, as! como estar dentro de los valo-
res de caids de presitn disponibles y a la vez cumplir
con perfodos de operacidn continua {programas de man-
tenimiento).

2. El intercambjador debe resistir las condiciones de
operacidn de la planta. Esto incluye esfuerzos mecdni
cos en la instalacibn, arranque, paros, operacidn nor
mal, emergencias, mantenimiento, esfuerzeos térmicos y
estar libre de vibraciones. El equipec debe resistir
la corrosifn originada por las corrientes de proceso
y servicio, asi como las ambientales. Hay que evitar,
dentro de lo posible una incrustacidn acelerada de -
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los equipos, lo cual puede minimizarse disefando los
intercambiadores con altas velocidades, dentro de los
1imites madximos de velocidad recomendable y caidas de

presibn disponibles.

3. El intercambiador debe ser de fécil mantenimiento, lo
cuval implics seleccionar una configurecidn que permi-
ta la limpieza (por dentro y/o fuera de tubos), vy el
reemplazo de tubos incluyendo cualquier otro componen
te que pueda ser vulnerable a la corrosidn. erosién o
vibracién. Este punto debe estar de acuerdo con la -
disponibilidad de espacic y del acceso que se pueds -
tener para el intercambiador.

4, El intercambiador deberd temer el minimo costo pesi--
ble y cumplir con los requerimientos mencionadas.

5. Se deben respetar tanto las especificaciones de inge-
nieria, cddigos estipulados, asi como las limitacio~-
nes establecidas en las dimensiones mdximas del equi-
po, debido a que las facilidades con que se cuentan -
en una planta son limitadas: como por ejemplo grias -
de baja capacidad, escaso equipoyhd personal de mante-
nimiento, poco espacio para instalar el equipo o para
almacenar partes de repuesto.

Es importante tener presente que el intercambiador ten-
drd o deberd tener una vida @til ijgual o menor a la de la plan

ta, pudiendo ser ésta de 5 2 20 afos.

Los criterios mencionados anteriormente hay que tenerlos
muy en cuenta, en el desarrollo del disefio porque ellos con-
trolan las decisiones que se pueden tomar en un momento dado.

DESARROLLO DEL DISERO

La estructura ldgica del desarrollo del disefio térmico de
un intercambiador de calor, consiste de tres bloques basicos:

193



a8) Andlisis de informecibn,
b) Proposicifn de geometria,

¢) Andlisis de resultados y aprobacién para disefio mecé-
nico.

Los anterjores puntos se muestran en el diagrama de flu-
jo, que & continuacidn se explica.

Cada bloque es un elemento auxiliar tanto para la defini
cién como para la resolucién del problema. Estos blogues en
conjunto constituyen lo que se denomina ALGORITMO GENERAL DE
DISERO.

La parte central de esta estructura puede ser realizada
indistintamente en forma manual o con computadora. Podemoes ob
servar que las partes mids importantes del proceso gquedan fue-
ra del control de la computadora, como son la identificacidn
del problema, la seleccidn de elementos de disefo y el andli-
sis de resultados, que se basan en la experiencia del disefia-
dor.

E]l procedimiento es susceptible a ser aplicado & la mayo
rfa, sino es que & todos los tipos de intercambiadores de ca-
lor, y es también aplicable 2 equipes con fluidos que presen-
tan los siguientes fendmenos: sin cambio de fase, condensa--
cidn, vaporizecién y sus combineciones.

ANALISIS DE INFORMACION

Tiene por objetivo el recopilar la informacién necesaria
para la evaluacidn térmico-hidrdulico del disefio, y el cual -
consiste de 2 puntos:

1. Reunir toda la informacidn del proceso tanto propieda
des termo-dindmicas y fisicas. sus restricciones y 1i
mites de estas variables.
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En la TABLA No. 13 se desglosan las propiedades termo
dindmicas y fisicas.

En la TABLA No. V8 se tienen las restricciones de di-
seflo y las especificaciones del intercambiador,

Por Gltimo en la TABLA No. 15 se presentan los parame
tros geométricos del intercambiador requeridos tanto
pare su evaluacidn como pzara su simulacidn.

2. El an&lisis permite revisar la claridad y suficiencia
de los datos, en caso de que no cumplan con algln pup
to, el chdlculo se dard por terminado,

No sBlo se requiere de une recoleccién vy andlisis de
dates, por lo tante recurrimos at

IDENTIFICACION DEL PROBLEMA

El problema debe ser identificado lo mds completo posi-
ble, independientemente del andlisis de propiedades, fendme--
nos, restricciones, lo cual nos lleva al primer paso del dise

fio, preguntdndonos:
{Qué est: pidiendo el ingenlero de proceso o el cliente?

(La informacidn suministrada, es todo lo que necesita sz
ber acerca de este intercambiador?

:lo que &l especifica, es realmente lo que necesita?

De esta manera el ingenierc de proceso o el clientes es -
el arbitro final acerca de 1o que debe hacer el intercambia--
dor, pero cabe aclarar entre QUE debe hacer y COMO lo va a ha
cer. En muchas ocasiones va sea el ingenieroc de proceso o el
cliente tratan de imponer a2l disefador del intercambiador op-
cticnes no muy recomendables, que afectan tanto al costo del -
equipo como & la operacidn de la planta. Ante esta situacidn,
el diseflador no le queda otra opcidn mids que la de protestar
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TABLA 13

ARALISIS DE INFORMACION

INFORMACION DE PROC"ESO

VARIABLE

Servicio de la unidad.

Fluidos edrculados,

Carga térmica del servicio.

Flujo total del fluide

Flujo o porcentaje de vaporizacidn.
Propledades fisicas del 1iquido/vapor.

DPensidad relativa.
Conductividad térmica.
Viscosidad.

Calor especffico.

Peso moleculsr.

Calor latente.

Tensidn superficial.
PresiSn cricica.

Temperatura de operacidn entrada/salida.
Presidn de operacifin a la entrada

Presidn atmosférica.

Curva de liberacidn de calor (Q contra T).
Factor de ensuclamiento.

Sobredisefio en carga térmica.

Sobredisefio en flujo.

INGLES

BTU/H
Lb/H
Lb/H (%)

BTU/H £t2 °F/fe
Cp

Btu/1b °F
1b/1b-mol
Beu/1b

1b/ft

1b/in? (a)

°F

1b/102 (g)
1b/in2 (a)
(Btu/K) ( °F)
£:2 1 °r/BTU

SISTEMA DE UNIDADES

METRICO

Kcal/H
Kg/H
Kg/H (X)

(g/cms)
Kcal/H wz aCIm
Cp

Keal/kg °C
kg/kg-mol
Keallkg
dina/cm
kg/cm? (a)

¢

Xglem? (g)
kglem? (a)
(Real/H) ( °c)
o? H 9C/Rcal

ESTA INFORMACION DEBE ESTAR DISPONIBLE PARA AMBOS FLUIDOS (TUBOS/ENVOLVENTE).

INTERRACIORAL

W
Kg/H
Kg/H (%)

(Kg/w)
H/mz OC/m
Cp

J/kg °c
kg/kg-mol
J/Rg

N/m

N/m? (a)
%

Nm? (g)
N/m2 Sa)

W _(°c)
a? °c/w
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TABLA 14

ARALISIS DE INFORMACION

RESTRICCIONES DE D1SERO

SISTEMA DE UNIDADES

VARIAELE INGLES METRICO INTERNACIONAL
Cafa de presidn permisible. 1b/1n2 kg/cm2 Nfm?
Velocidad miniwa y mixima del fluido. ft/s mls afs

Difmetro mAximo de la envolvente. in mm T™m

Nimero miximo de intercambiadores en serie.
Nimero miximo de intercambiadores en paralelo.
Nimero miximo de pasos por tubos.

ESPECIFICACIONES DEL INTERCAMBIADOR

VARIABLE

Cddigos, normas y estdndares.

Tipo de cabezal de admisién y de retorno.
Tipo de envolvente.

Posicidn de la envolvente.

Diimetro externo y calibre (MIN/PROM) del tubo. in m mm

Tipo y espaciamiento del arreglo de tubos. in tath mm
Longitud de los tubos. £t/in m/mm a/om
Material y esfuerzo miximo permisible. 1b/in2 kg/en? K/m2
Conductividad térmica del material Bru/H £22 °F/fc Real/t =2 % W/m2 °C/a
Corrosicn permitida del material. in mm ™

ESTA INFORMACION DEBE ESTAR DISPONIBLE PARA AMBOS LADOS DE EQUIPO (TUBOS/ENVOLVENTE), PARA LOS MATE-
RIALES SE DEBE CONSIDERAR: TUBOS, ESPEJOS Y ENVOLVENIE.
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TABLA 15

AKALISIS DE INFORMACION

PARAMFTROS GEOMETRICOS DEL INTERCAMBIADOR

VARIABLE

Didmetro de la envolvente.

Didmetro del haz de tubos.

Niipero de tubos.

Nimero de intercambiadores en paralelo.
Nimero de intercambladores en serie.
Espaciamiento entre mamparas.

Nimero de mamparas.

Corte de las mamparas.

Didmetro del Kettle.

ESTA INFORMACION SE UTILIZA UNICAMENTE
EL DIAMETRO DEL KETTLE SOLO SE UTILIZA

SISTEMA DE UNIDADES

INGLES METRICO
in mm
in o
in m
in o

PARA LA EVALUACION Y SIMULACION,
CUANDO LA ENVOLVENTE ES TIPO T.E.M.A. “K",

INTERNACIONAL



a disefar tal unidad, porque de anticipado sabe que el equipo
ne va a trabajar adecuadamente.

Una vez superada la etapa anterior, el diseflador procede
a determinar 1os puntos criticos del problema si es que 1los
hay y que &stos afecten directamente sobre la operacidn, fun-
cionalidad y/o costo del equipo.

CONCLUSION:

Nunca omitir este punto en el proceso de disefio de un in-
tercambiador. ya que éste es de reflexidn y andlisis sobre las
condjciones de proceso, especificaciones y restricciones de
disefio.

SELECTION DE ELEMENTOS DE DISERO

La obtencidn de un intercambiador de calor Gptimo debe -
basarse en una comparacifén entre las ventajas y desventajas -
de cada uno de los arreglos, tipos y geometrias posibles. Por
elementos de disefo se entienden todos aquellos pardmetros -
que el disefador tiene que especificar para cada diseflo en -
particular. Dado que todos estos elementos se presentan con -
varias alternativas, existe un conjunto de criterios genera--
les que se han acumulado a través de muchas experiencias, y -
que ayudan al disefador a seleccionar la alternativa adecuada
para cada caso. Es hasta este punto en el desarrcllo del disg
fo de un intercambiador de calcr cuando el disefiador puede to
mar la decisidn mds importante del disefio: 1la configuracidén -
bdsica del eguipo.

La decisidon fundamental se refiere al tipo basico de -
equipo donde probablemente se requiera una decisidn mas deta-
llada, por ejemplo si se selecciona un equipo de tube y envol
vente para un servicio de vaporizacién ¢ bien que el disena--
dor, ademds especifique que usar entre un kettle, un termosi-

200



fén vertical u horizontal, si es de circulacién natural o for
zada, etc... Sin embargo, el costo resultante y por lo tanto
la decisién final se verd afectada por otros factores.

Entre los interrogantes que requieren respuesta se tie-
nen

:S¢ tiene un buen conocimiento de los fluldos involucra-
dos (propiedades termodindmicas y/o fisicas)?

¢(Es un servicio corrosive o limpio?
<Los factores de ensuciamiento son considerables?

(Se ha asignado una cafda de presidn permisible adecuada
a los servicios criticos?

(Se requieren materiales especiales como resultados de -
corrosidn, alta temperatura o alta presién?

¢Indican el uso de un intercambiador de placas en lugar
de uno de tubos y envolvente?

En unos cuantos casos, un intercambiador podrd ser seleg
cionado sblo en base al desarrollo o confiabilidad de los mé-
todos de disefio con respecto a los de otros equipos. Finalmen
te los aspectos de tradicidn, intuicidn y preferencias perso-
nales intervienen y resultan ser vidlidos en el proceso de se-
leccidn. No se debe caer en el error de preferir un intercam-
biador de calor sobre otro, basdndose s&lo en una mala expe--
riencia aun siendo &sta real o bien imaginaria.

ALGORITMO DE PROPOSICION DE GEOMETRIA

El siguiente paso es proponer la geometria del intercam-
biador, cuyo procedimiento a grandes rasgos consiste en:

La evaluacidn de un disefio inicial: esto es calcular las
resistencias térmicas y las caidas de presidn para ambas co-
rrientes con las caracteristicas y las caldas de presidn para
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ambas corrientes con las caracteristicas propias de ese dise-
fio. En el caso de que no pueda transferir la carga térmica re
querida o bien si{ una o ambas caidas de presidn son excedidas
es necesario escoger un intercambiador distinto, usualmente -
més grande, volviendo & hacer la evaluacidn antes mencionada.
Si una o ambas cafdas de presidn son muy pequefias con respec-
to a la permisible, se optard por seleccionar un intercambia-
dor mds pequefo y menos costoso, aidn utilizando mids de la cal
da de presidon disponible. VER FIGURA No. 40,

Los elementos constitutivos de este algoritmo se descri-
ben a continuacidn.

SELECCION TENTATIVA DE UN CONJUNTO DE PARAMETROS DE DISERO

Como primer paso. se& escoge un conjunto de pardmetros -
geométricos para el Intercambiador, es decir un disefio tenta-
tivo, de esta manera entre mejor sea el estimado inicial més
rdpldo se llegard al disefio final, lo cual resulta muy impor-
tante en el caso de métodos manuales de cdlculos si se utili-
za una computadora, lo conveniente es que ella misma seleccio
ne un punto inicial y aprovechar su rapidez de cdlculo para -
obtener el diseho adecuado.

Inicializacidn de los cidlculos de geometria.

Consiste en fijar valores iniciales para las variables -
geométricas que de otro modo no serfan especificados, entre -
los par@metros que se fijan estdn:

1. El niimero de cuerpos en paralelo igual a 1.

2. El1 nimero de cuerpos en serie jgual a 1, a2 menos de -
que el cédlculo del factor Ft, requiera lo contrario.

3, E] espaciamiento de bafles serd el midximo permisible.

4. El niimero de pasos serd igual a 2 (y para 1 se consi-
dera como un caso de AP como factor limitante).
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ESTIMACI

a)

b)

C)

Gen
valores
Tes posi
en la pr

ON DE "u"

En la literstura sbierta, existen una serie de valores
tabulados de U's para diferentes servicios y condicio-
nes de operacidn: los cuales pueden darnos una idea -
acerca del valor final de "U".

Un me jor procedimiento seria utilizar la serie de valg
res tabulados en la literatura abierta de coeficientes
individuales para diferentes fluidos y modos de opera-
cibn (sin cambio de fase, condensacién, etc...) y en -
el mejor de los casos en funcidn de alguna propiedad -
del fluido como la viscosidad. De esta manera con los
coeficientes, los factores de ensuciamiento y con la -
resistencia de la pared es posible calcular el valor -
de "U".

En el peor de los casos, cuando no se tenga ningiin ti-
po de informacidén o experiencia previa, se puede hacer
uso Gnicamente de los factores de ensuclamiento y de -
la resistencia de la pared para calcular la U.

eralmente se encontrard que el intervalo razonable de
es muy pequefio en comparacidn con el intervalo de valp
bles. Por lo cual, no tiene mucha importancia suponer
imera iteracidén el valor preciso de U.

ESTIMACION DEL AREA

Una
cesaria
= U A AT

Con
proporci
tro de 1}
forma:

ver conocidas Q, OT y U, se puede estimar el drea ng
para el valor supuesto de U a partir de la ecuacidn Q
s A = Q/ UAT.

este valor, se calcula el ndmero de tubos que va a -
onar dicha 4drea: para posteriormente estimar el didme
a envolvente, lo cual se puede hacer de la siguiente



1. Calcular el didmetro de la envolvente con alguna co-
rrelacidn aproximada.

2. Hacer el dibujo de la plantilla.

3. Hacer uso de una tabla de "cuenta de tubos™ lo cual -
resulta ser lo mds répido v a la vez lo mds recomenda
ble.

Como existen limitaciones al diametro de la envolvente -
miximo, el valor estimado de "Ds" no puede exceder al méximo
permisible. Cuando se presente este caso, Sera necesario uti-
lizar tantas envolventes como sean necesarias para cumplir -
con este requisito.

Hasta el momento. el disefiador ha realizado algunas deci
siones bdsicas. las cuales han sido las primeras soluciones -
al problema.

De esta manera el diseflador ya tiene conciencia de l& -
magnitud y tamaho del intercambiador. (VER FICURAS No. 41, 42,
43, 44).

EVALUACION TERMICO-HIDRAULICO

Constituye el niicleo del algoritmo de disefio de intercam
biadores. En esta etapa, se utiliza como informacién de entra
da las especificaciones y estimados preliminares de la confi-
guracidn del equipo, probande su habilidad pare efectuar el -
cambio requerido de temperaturas de las corrientes de proceso
dentro de los limites de caida de presidn permisibles de esta
geometria. (VER FIGURA No. 45).

El proceso de evaluacidn lleva a cabo 3 clases de cdlcu-
los.

1. Determina un cierto niimerc de pardmetros geométricos
internos: areas de transferencia, dreas de flujo. -
areas de derrame, Areas de fuga: etc... Cantidades -
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que se requieren como informacibn adicional en las co-
rrelaciones de transferencia de calor y de caidas de
presién.

2 ¥y 3. Los otros dos c8lculos son los de transferencia
de calor y calda de presidén que se estiman para cada
corriente con la configuracidn especificada.

Los resultados de este cllculo son:

Nimero de intercambiadores en serie y en paralelo. didme
tro de la envolvente, nimero de tubos, niimero de bafles. etc...
(VER FIGURA No. u5).

En este punto el disehador aplica en forma cuantitativa
las correlaciones de transferencia de calor y calda de pre-
sion, pudiendo ser &stas resultado de andlisis tebérico o de
estudios experimentales que se han correlacionado en términos
apropiados, o COMO UNA COMBINACION DE LOS METODOS nenciong
dos. El disefador debe considerar un andlisis de estos proce-
dimientos con objeto de establecer la validez de las correla-
ciones bdsicas en relacidn con los factores geométricos rea-
les y de los efectos de interaccib6n que existen entre ambos.

Una vez realizados los cadlculos de los coeficientes de
transferencia de calor y de caidas de presidén, es posible iden
tificar los casos limitantes.

IDENTIFICACION DE CASOS LIMITANTES

En el disefio térmico de intercambiadores de calor, exis-
ten casos tipicos que influyen grandemente sobre éste.

Estos factores pueden presentarse por separado, conjunta
mente o en cualquier combinacidn de ellos, siendo:

a) Coeficiente de transferencia de calor como factor li-

mitante.
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b) Caides de presidn como factor limitante,
c) Gradiente de temperaturas como factor limitante.

d) Resistencia del ensuciamiento como factor limitante.

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR COMO FACTOR LIMITANTE

Es el caso ideal a resolver y se presenta cuando las con
diciones de proceso son las adecuadas para la transferencia -
de calor, es decir:

- Acetcamientos de temperatura razonables y no hay cru--
ces de temperaturas.

- Los gastos de los fluidos estdn bien proporcionados.

- Las cafdas de presidn permisibles estdn bien especifi-
cadas.

Bajo estas condiciones, el tamafio de la unidad se deter-
mina exc¢lusivamente por los requerimientos térmicos, quedando
las velocidades de ambos fluidos dentro del intervalo recomen
dable. Este caso se caracteriza por tener un pequefio factor -
de sobredisedo v por lo general esta es la solucidn deseable.

Cuando el disefioc presenta coeficientes de transferencie
de calor bajos como en flujo laminar. gases de baja presidn -
y/o condensacién con incondensables, se ajusta a este caso de
factor limitante recomendindose una variacidn en los elemen--
tos de disefo para mejorar el disefio final.

CAIDA DE PRESION COMO FACTOR LIMITANTE.

Estos ctesos se caracterizan por la condicidn de que el -
tamafic de intercambiador ha side aumentado Gnicamente para -
cumplir con la calda de presidn permisible. Es una situacidn-
altamente indeseable, ya que se pone un exceso de drea que no
es necesaria. Con un ajuste en los elementos de disefio se pue

(]
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de remediar este problema. Las acciones més comunes y efecti-
vas incluyen las siguientes y sus combinaciones:

a) Utilizar mamparas dobles o multisegmentadas,
b) Cambio del tipo de envolvente.

c) Disminuir la longitud de los tubos,

d) Aumentar el espaciamiento de tubes.

e) Cambiar el arreglo de los tubos,

f) Incrementar el dié&metro de los tubos.

g) Utilizar un solo paso por el lado de los tubos.

El factor primarioc pars el reconocimiento de los casos -
limitados por cafda de presién es un SOBREDISERO EN LA CARGA
TERMICA. Sin embargo. habréd casos en donde este factor limi--
tante no puede ser facilmente reconocido.

La FIGURA No. 46 ilustra esquemdticamente los casos limj
tados por transferencia de calor y por calda de presidn. Se -
graficd la curva de carga t€rmica Q vy las curvas de cafda de
presidn en tubos ( APt) y caida de presidn en envolvente(uﬂg
como una funcién del tamaho del intercambiador, representado
por el didmetro de la envolvente. Si hacemos que la carga tég
mica regquerida (Qreq.) intercepte la curva {Q en un punto cuya
proyeccidn corresponda a una superficie requerida del inter--
cambiador Ay, con sus respectivas cafdas de presidn jdeales -
( DPl)j y (AP.);. Sin embargo, la (& P.)pzy, intercepta a la
corva de (AP,) en un punto que corresponde a un drea de ma-
yor tamafio Az. Se dice asI, gjue este case estd limitado por
caida de presidn en la envolvente. A su vez, la { Apt)méx, in
tercepta a la curva de ( 4P;) de tal modo que se requiere una
menor drea de transferencia A3, indicande la caracteristica -
de limitacidn por transferencia de calor. De acuerdo con este
andlisis, el intercambiador deberid ser disefado para la condi
cidn mids restrictiva, en este caso | Apt)méx. Por otro lado,

[
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le cafda de presidn en tubos estard en el punto (8P ),... la
cual es sdlo alrededor de la mitad de la (AP )2, . esto es,
la ( APt) sera paobremente utilizada. En este caso se requiere
un cambio en la geometrfa del lado de tubos, para lo cual se
puede usar vn didmetro menor de tubos de mayor lengitud, ma-
yor niimero de pasos por tubos, ¢ una combinacidn de &stos. -
Cuslquiera de estas modificaciones ajustard a la curva de -
(&P.) hacia la derecha con lo que se obtendria una mejor uti
lizacién de la { BP Iz, -

GRADIENTE DE TEMPERATURAS COMO FACTOR LIMITANTE.

Los casos en esta categoria resultan severos problemas -
debido al bajo gradiente efectivo de temperaturas. la LMTD de
be tomar en cuenta las no idealidades de los diferentes arre-
glos de flujos. Algunas de las consideraciones mds importan--
tes gue se combinan con el factor Fu son las sigujentes:

a) Correccidn por pasos miltiples en tubos de acuerdo -
con la configuracién y flujo en la envolvente. Cabe -
mencionar que el factor de correccidn no se localiza
en la repidn asintdtica de Ft. El criterio Ft2>0.8 -~
puede ser engafioso como se muestra en la FIGURA No. 47,

b) Cuando se colocan equipos en serie para contrarrestar

-~

cruces apreciables de temperatura, es conveniente con
siderar un arreglo de fluje 2z contracorriente, ya que
pudiera resultar mas prdctico.

c) Se supone que las envolventes T.E.M.A. tipe "E" conm -~

-

un solo paso en los tubos operan a contracorriente pu
ra. Sin embargo, si se utiliza un nfimero pegueho de -
mamparas, el intercambiador operard realmente como -
una serie de elementos de flujo cruzado no wmezclado,

pudiendo octasionar un decremento severo del gradiente

~
-
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de temperatura comparado con la contracorriente pura.

d) La presencia de conduccién térmica y e! posible derra
me alrededor de los bordes de las mamparas longitudi-
nales de las envolventes T.E.M.A, "F" y “G" pueden -
disminuir la magnitud de la diferencia de temperatu--
ras.

Otro aspecto que pudiera resultar mds dafiino, lo conms
tituyen los derrames mampara-envolvente y haz-envol--
vente que proporcionan un mezclado insuficiente y una
exposicidn insuficiente del fluido a la superficle de
transferencia de calor como se muestra en la FIGURA -
No. 48 donde la curva (1) representa a la corriente -
de flujo cruzado en intercambiadores de tubo y envol-
vente, la cual es totalmente efectiva para la transfe
rencia de calor. La corriente de derrame del haz (2)
es parcialmente efectiva; y la corriente (3) derrame
de la mampara es completamente ineficiente. La tempe-
ratura de salida que se obtiene resulta de la mezcla
de estas tres corrientes, con lo que la diferencia -
efectiva de temperaturas parece ser mayor que la con-
siderada originalmente.

51 se tienen diferencias pequefas de temperatura cual
quier desviacidn de la idealidad, puede distorsionar
tan severamente el perfil de temperatura que resulte
que el intercambiador sea inoperante.

e) Para ebullicidén o condensacidn de mezclas de multi--
componentes, la diferencia efectiva de temperatura, -
deberd ser determinada por un procedimiento paso a pa
s0.

RESISTENCIA DEL ENSUCIAMIENTO COMO FACTOR LIMITANTE

Los aspectos a considerar en este caso son:
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a) Factores de disefio que suprimen las tendencias al en-

b)

En

suciamiento como:

- Altas velocidades de flujo,

- Disefio adecuado de las mamparas para evitar areas -
de estancamiento,

- Disminucidén de la temperatura de pared, sobre todo
cuando se anticipa ensuciamiento por polimerizacién
es decir uso de flujo en paralelo en algunos casos.

Una razén de especiflicar un Rd elevado es como un fac
tor de seguridad hasta cierto punto es peligrosa esta
razdn, ya que la "seguridad™ es relativa con respecto
a la magnitud de los coeficientes de transferencia de
calor.

Si se especifican grandes resistencias de ensuciamien
to, éstas usualmente se asocian con un cierto espesor
de la capa de Rd, que disminuira el drea de flujo: pu
diendo incrementar sustancialmente la caida de presibn
en el equipo. '

Caracteristicas del disefio que promuevan la facilidad

de limpieza como!

- Cabezales flotantes.

- Didmetros grandes de tubos.

- Espaciamientos amplios entre tubos y arreglos cua--
drados.

la FIGURA No. %9 se muestran algunas de las solucio--

nes similares al caso de limitacién por transferencia de ca-

ALGORITMO DE MODIFICACION DE CONFIGURACION

Este algoritmo de modificacidon del disefio toma los resul
tados del proceso del cdlculo térmico-hidraulico, y altera los
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parémetros pgeométricos del intercambisdor de tal modo que la
nueva configuracién resuelva de una mejor forma el problema -
de trensferencia de calor. Este algoritmo tiene une estructu-
ra lépica tipicamente compleja, debido a que tiene que deter-
minar los factores gue limitan la operacidn del intercambia--
dor de calor, asi como lo que debe hecerse para eliminar eses
limitaciones sin afectar el costo del intercambiador, o bien
las caracterfsticas operacionales gue son adecuadas.

En ¢l punto de cilculo o evaluacidn térmico-hidriulico -
se explican los principales problemas limitantes: por coefi--
ciente de transferencia de calor., por calda de presidn, por -
diferenciz media de tempersturas v por factor de ensuciamien-
to.

La estructurz del algoriimo se muestra en las siguientes
FICURAS 81, 82, %3 y &,

Parte importante de este algoritmo lo sen las variables
a modificar y que se pueden clasificar como sigue:

a) Varizbles geomEtricas elerentales, v
b) Variables de disefio zlternas.

VARIABLES GEOMETRICAS ELEMENTALES

Estas incluyen aquellos pardmetros de disefio, que comin-
mente se especifican en un amplio intervalo de valores confia
bles, siendo:

- DiZmetro de la envolvente.
Es una variable restringida a un tamafio mdximo aceptable
debido a la instalacidn, construccidn y peso del haz de tubos.

- Didmetro del tubo.

La limitante es la oczsionada por necesidades de limpie-
za mecinica.
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- Longitud del tubo.

Como regla eurIstica, entre mas largo sea un tubo, el va
lor del invercambiador es cada vez menor, debido a que tanto
la envolvente como las bridas son menores en didmetro, mane--
jéndose menos materjales de construccién. Todo lo anterior es
vdlide para el caso de no tener restriccliones, especialmente
con respecto al espaciamiento entre mamparas.

- Espaciamiento entre tubos.

Aqui se cuenta con un limite minimo, especificado por el
T.E.M.A., evitando de esta manera problemas de fabricacién. -
Su importancia resalta cuando se tienen casos de cafda de pre
sién limitante por el lado de la envolvente.

- Espaciamiento entre mamparas.

De acuerdo a estdndares de diseflo se presentan limitacio
nes, pudiendo variar entre un 20% del didmetro de la envolven
te, en el caso de tener temafios pequefios o medianos, hasta un
10% para envolventes grandes. Los valores minimos se restrin-
gen en muchos casos por requerimientos de tramo minimo de so-
porte del material del tubo, principalmente por razones de vi
bracién en los tubos.

- Corte de la mampara.

El objetivo del corte es obtener una Area de la ventana,
aproximadamente igual (Sw) a el &rea de flujo cruzado (Sm). -
evitando expansiones Yy contracciones sibitas del fluido.

- Nimero de pasos por los tubos.

Para fluidos sin cambio de fase, se determinan por el -
efecto total de la cajda de presidn permisible o de la veloci
dad minima aceptable. A su vez estd limitado por el didmetro
de la envolvente.



VARTABLES DE DISERO COMPLEMENTARIAS

~ Tipo de tubo.

Como se mencjond, é&ste puede ser liso o aletado (superfi
cle extendida). Su objetivo depende de muchos criterfos., por
lo que no aparece en el algoritmo mostrado anteriormente.

~ Tipo de envolvente.

Depende de los requerimlentos y de las condiciones del -
proceso generelizando tenemos que la envelvente T.E.M.A. "E"
es la mds comlnmente utilizada, aunque existen los tipos "F",
"G" o "J", los cuales son preferibles en determinados casos.

- Material de los tubos.

Tiene un gran efecto sobre la corrosidn y el factor de -
ensuciamiento.

- Tipo de mampara.

En aquellos casos limitados por la caida de presién por
el lado de la envolvente. el usc de mamparas doble o triple--
mente segmentadas o sin tubos en la ventana nos conducen a un
sobredisefio comparado con el usar mamparas simplemente segmen
tadas.

Este grupo de variables de disefio representan un conjun-
to de criterios o alternativas que no pueden, lBgicamente ser
combinadas con las variables elementales.

De esta manera., para obtener un disefioc dptimo cada caso
debe ser tratado como un problema independiente, de aqui que
la decisidn para lograr el mejor disefio queda bajo la experi-
encia del disedador.



IV. 2 Anédljisis de Resuliados

Los resultados finales deben ser analizados cuidadosamen
te, de tal manera que el disefador quede convencido de que
los resultados son razonables y aceptables en relacién a una
préctica estdndar. Generalmente este andlisis mostrard cual-
quier discrepancia en el disefio que anterjormente no fuera de-
tectado. Para facilitar dicho andlisis, se sugiere seguir los
sigufentes pasos:

PASO 1. Ceometrfa global del diseno.

Es recomendable dibujar a '"grosso modo" las caracteristi
cas del intercambiador, ya que esto nos permitird descubrir
cualquier irregularidad en el disefioc FIGURA No. 50.

PASO 2. Resistencias Térmicas,

Verificar la distribucién de las resistencias térmicas
del lado de la envolvente, de los tubos y las incrustaciones.
Estas pueden expresarse en porcentajes de la resistencia to-
tal para dar al disefiador un panorama general de cudles resis
tencias son las dominantes. Si una de las resistencias mues-
tra que es excepcionalmente grande, se deberdn analizar las
razones e investigar posibles alternativas, (cambiar la loca-
lizacion del fluido o incrementar la cafida de presidn permisi
ble) para disminuir el valor de diche resistencia.

PASO 3. Factor de Sobredisefo.

Es la capacidad que puede tener un eguipo para transfe-
rir una carga térmica extra. Generalmente el sobredisefio debe
ré ser menor al 10%, Sin embargo, debido a incertidumbres en
los cdlculos. puede ser necesario tener un factor mayor. Nor-
malmente un sobredisefio elevado indica que el disefio estd li-
mitado por caida de presidn y entonces es indicado tomar las

acciones recomendadas para ese caso.
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PASO 4. Utilizacién y Distribucién de la Caida de Presién.

Verificar qué tan bien se ha utilizado la caida de pre-
si6n permisible; si no se utiliza una cantidad sustancial de
la caida de presjdn, el caso puede llamarse CASO LIMITADO POR
TRANSFERENCIA DE CALOR y es generalmente un disedo pobre, -
Para un mejor disefio se deben considerar cambios en el tipo -~
de la envolvente, tipo de mampara, longitud de tubos y posi--
blemente otros elementos de disefo, asI como combinaciones de
éstos.

Si la calda de presidn fue utiljzada totalmente y se no-
ta que una mayor caida de presidn puede mejorar el disedo, se
tiene un caso LIMITADO POR CAIDA DE PRESION y probablemente,
se tendrfa una mejoria si se aumenta la calida de presion per-
misible.

En seguida habrd que comprobar que la distribucién de la
calda de presidn con el fin de evitar que una buena parte de
la AP disponible sea consumida en las boguillas de alimenta-
cién y salida, asi como en los canales de distribucién, vya -
que &stos son ineficientes para ia transferencia de calor.

PASO 5. Velocidades de los fluidos.

Se deben mantener velocidades suficientemente altas para
disminuir el ensuciamiento; sin embargo. velocidades muy al-
tas pueden causar erosidn. Al comprobar las velocidades de -
los fluidos consideré ambas posibilidades.

Si por requerimientos del servicio se consume una AP elg
vada. es factible encontrar altas velocidades en boquillas: a
la entrada y salida del haz de tubos, en la seccidn de flujo
cruzado. y en las ventanas de las mamparas. Estas altas velo-
cidades se deben evitar, ya que pueden causar problemas con -
vibraciones o por otra parte, cambios bruscos de velocidad -
causan pérdidas de presidn por aceleracioén-desaceleracidn y -
son altamente indeseables. De esta manera. las configuracio--
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nes de las mamparas, deberdn disefarse con el fin de que no
exista diferencia sustancial en las velocidades de flujo trans
versal y a travds de la ventana.

PASO 6. Distribucién de Flujo en la envolvente.

El andlisis de corrientes es esencial para la evaluacidn
de la calidad del disefio en la envolvente, ya que es un fac-
tor indicador de posibles acciones correctivas.

La corriente total en la envolvente se divide en las si-
gulentes fracciones., de acuerdo a la FIGURA No. 51.

Corriente B - Corriente transversal a través del haz de -
tubos,

Corriente C - Corriente de by-pass haz de tubos envolven
te.

Corriente A - Corriente de fuga de orificio de la mampa-
ra-tubo.

Corriente E - Corriente de fuga mampara-envolvente.

Corriente F - Corriente de by-pass en las particiones de
los pasos de tubos.

Los valores de estas fracciones de flujo se analizardn -
como sigue:

CORRIENTE B. Deberi ser idealmente cuando menos el 60%
para flujo turbulento y alrededor del 40% para flujo laminar.
Un espaciamiento de mamparas muy pequefio puede forzar mis flu
jo hacia las corrientes A, C y E, y con esto disminuir el coe
ficiente de transferencia. Si se encuentran valores mds bajos
que los indicados para la corriente B, se deberdn examinar el
espaciamiento y la geometria de las mamparas.

Las CORRIENTES C y F no deberdn exceder del 10%. Se utj
lizardn aditamentos para sellar con el fin de tener valores -
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razonables. Si la corrjente C es muy grande especialmente en
las envolventes X (flufo cruzado puro) donde no hay mezclado
en la ventanas de la mampara, pueden tenerse grandes factores
de penalizecién en la diferencia media de temperatura utiliza
da.

La CORRIENTE A puede hacerse grande en espaciamientos -
pequefios entre mamparas donde aplican mavores tolerancias --
T.E.M.A. Sin embargo, la corriente A es térmicamente poco -
efectiva. Decrecerd en mamparas doblemente segmentadas. Si -
existe la posibilidad de que se forme uns pelfcula de incrus-
tacién de espesor apreciable y se tiene un taponamjento del -
claro tubo-mampara, el disefio deberd ser reexaminado para ta-
les condiciones. La caida de presidn en la envolvente usual-
mente se incrementaera.

La CORRIENTE E no es solamente t&rmicamente inefectiva,
ya gue no tiene contacto con la superficie de transferencia -
de calor, sino que como casi no se mezcla con las otras co--
rrientes puede causar una distorsion en el perfil de tempera-
turas. El disedador no tiene mucho que hacer, ya que las tolg
rancias entre la mampara y la envolvente se dictan por res- -
tricciones de fabricacidn: asl tenemos que si la corriente E
alcanza una magnitud sustancial del 15% o mayor. se deberadn -
utilizar mamparas doblemente segmentadas u otras modificacio-

nes.

IV.3 Andlisis del Diseno de Mamparas

No hay mayor variacidn en la geometria de un intercambia
dor que en el disefo de las mamparas. La geometria de las mam
paras incluye configuraciones segmental, doble segmental o -
multisegmentada, asi como el nuevo caso para evitar vibracio-
nes de mamparas "sin tubos en las ventanas" o de placas de sg
portes. El espaciamiento a la entrada y salida de las mampa--
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ras es usualmente mayor que el espaciamiento entre mamparas
centrales para as] acomodar las boquillas.

En algunas ocasiones, se utilizan las entradas anulares
especiales y los distribuidores para un mejor control de las
velocidades de flujo y para una distribucidn de flujo mds uni
forme dentro del sistema de mamparas.

Los puntos mds importantes en el disefio de las mamparas
son las proporciones de espaciamiento Yy corte de la mampara
al didmetro de la envolventei; otras consideraciones son:

La velocidad de flujo no deberd cembiar dristicamente
entre el flujo transversal y a través de la ventana.

El corte de la ventana de la mampara deberd permanecer
entre los limites de 20 a 35% para up comportamiento
dptimo.

- Lortes mayores relacionados con un espaciamiento gran-
de entre mamparas causarén un flujo altamente ineficien
te con areas "muertas'" y un incremento potencial en la
incrustacion.

- El espaciar entre un minimo de 20% del didmetro de la
envolvente a un mdximo igual al difmetro de la envol--
vente.

- E1 T.E.M.A. restringe a un maximo de 36 pulg. el espa-

ciamiento miximo debido al soporte de los tubos.

El wtilizar mamparas doblemente segmentadas implica dg

crecer la caida de presidn, los espaciamientos de mam-
paras no deberdn ser muy pequefos, ya que puede resul-
tar un patrdn de flujo ineficiente.

En la FIGURA No. 52 se ilustran algunos patrones tipicos
de flujo en las mamparas.

En algunos casos el disefio de las mamparas serd un com-
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promiso entre varias demandas contradictorjas. Por ejemplo en
el caso de que una envolvente crezca hasta aproximadamente
100 pulgadas, la seleccidn entre las aberturas mdxima y mini-
ma entre mamparas puede dar lugar a que no se requiera ningu-
na. Estas y otras causas hacen que el disefo de mamparas sea
dificil, con lo cual el disedador se ve obligade a tratar to-
das las posibles variaciones, incluyendo el cambio de tipo de
envolventes T.E.M.A. "J" o "X" haces sin tubos en las venta-
nas, cambios en longitud de tubos y sus combinaciones.

1V.4 Diferencia Efectiva de Temperaturas

Se deben verificar los factores de correccidn utilizados
para modificar la LMTD por diversas no idealidades.

IV.5 Coeficientes de Transferencia de Calor

Una vez realizada una revisidn bdsica de los coeficientes
de transferencia en las etapas preliminares de la evaluacidn,
se recomienda hacer una segunda revisidn para asegurar que es-
tén dentro de los limites racionales que se esperan para un -
servicio detrerminade. Como una verificacidn adicional, se debe
ré analizar la variacién entre la terminal fria y caliente. -
Con frecuencia camblos apreciables del coeficiente son causa--
dos por grandes variacjones de viscosidad y por transiciones -
de flujo laminar a turbulento, indicardn la necesidad de una -
evaluacidn por incrementos ya que la utilizacidn de un coefi--
ciente total promedio puede ser peligroso.

IV.6 Andlisis de Vibraciones en los Tubos

En el caso de que el disehador sospeche la posibilidad -
de que existan vibraciones, es necesario, el andlisis de la -
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probable vibracidn en los tubos por varios métodos reconoci--
dos. Las regiones de entrada, salida y central de la envolven
te deberédn tratarse por separado. Las velocidades de flujo lo
cales efectivas deberdn basarse en los cdlculos de las frac--
ciones de flujo distribuidos en la envolvente.

IV.7 Algoritmo de Simulacién

Cuando se desea recuperar calor, es deseable calcular -
las temperaturas de salida de las corrientes de un intercam-
biador de calor, dadas unas temperaturas y flujos de entrada
y el diseflo completo del equipo. Entre las razones mas comu-
nes se tienen:

a) Cuando se requiere una transferencia de calor adicio-
nal y se contempla la utilizacidén de una unidad de re
puesto.

b) Cuando varfa alguna condicidn de alimentacidén a un in
tercambiador en servicio (temperatura, composicidn, -
flujo, etc...).

¢} Cuando se requiere un estimado de las condiciones inj
ciales de operacidn de un intercambiador nuevo ¢ rte-
cién limpiado.

Dadas las condiciones de alimentacidn del fluido al in--
tercambiador (gastos y temperaturas), la pregunta en este mo-
mento es jcudles son las temperaturas de salida T y tj, vy -
la carga térmica Q?

Asi tenemos que la solucidn a este problema es por prue-
ba y error de la ecuacidn:

@ =WCp (T, - Ty) = wep (ty-t)) =UA Ft LMTD (1)

El procedimiento es:
1. Suponer t;
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2. Calcular T, por medio del balance y hacer que
Q=UAAT.

3. El valor de Ft corresponde al tipo de envolvente espg
cificada.

Este método se conoce como simulacidn.
Sin embargo existe, un método que proporciona una solu-

cidén mis directa y que consiste en resolver algebraica o gra-
fica, funciones de la forma:

P = f( UA/w cp, R) donde:

UA/ w cp - niimero de unidades de transferencia NTU

R - relacidn de capacidad térmica de ambas corrientes;

R = wecp/ WCpy que es la cantidad de calor ahadida a -
una corriente para cambiar su temperatura en un gra-
do.

P eficiencia de temperaturass;

P=( ty - t)/(Ty - ty)

Calculados NTU y R, se utilizan para obtener P por medio
de la funcidn o gréfica de la ecuacién (1).

Con este valor, se puede calcular directamente la tempe-
ratura de salida del fluido frio. La temperatura de salida -
del fluido caliente se estima por medio del valor de R, La so
lucidn es correcta, cuando la carga térmica de ambos fluidos
es la misma.

INTERCAMBIADOR 1-1

Igualando el balance de calor del fluido frio y la ecua-
cidn de transferencia se tiene:

Obalance = Qtransferencia
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UA(T; - t3) - (Tp - 11)

w Ccp (tz - tl) = (Tl = tz) (111)
(T - 1)

rearreglando y simplificando:

Ty -t
Il -2,
T -t weep

(R-1) ()
si ko= (T) - T90/(t; - 1) ¥
despejando T, ¢

TZ = Tl - R (IZ - l’.l) (R3]

sustituyendo (V) en (IV), tomando antilogaritmos y sim--
plificando:

(T eh)(R-1)
t -ty (t; - ty)
l -————= =& (1-R (V1)
LI ' (Ty - 1)
dado que:
P o= (t; - t3)/(Ty - ty)
U=+ A _
(“ - cpJ(R 1)
1 -P=ce (1 - RP) (ViI)
despejando el pardmetro P se obtiene, finalmente:
U+ A
(w " cp)(R 1)
l - e
P U A
G epR - 1) (VIII)
(1-R)e
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INTERCAMBIADOR 1 - 2

En este caso se tiene la expresidn.

2(k-1) "
] = IX
k ( R+l + JEY +1) - (R+1 - JRZ + 1) (o

donde: (32 c"p) RZ + 1

INTERCAMBIADOR 2 - 4.

La expresidn es:

2(k-1) (1 + J(1-P) (1-PR) ) x

p_
(k-1) (R + 1) + (k + 1) JR? « I'
donde:
U« A T
ey ) !
k=c¢e



CAPITULO V

CONCLUSTONES



CONCLUSIONES

El objetivo del estudio, nos ha brindado las herramientas
suficientes para llevar a cabo un Andlisis 1o suficlientemente
detallado y conciso, sobre cudles podrian y son las variables
criticas en el disefio de un intercambiador de calor de tubos
y envolvente, sin cambio de fase.

Un punto muy importante en el algoritmo de disefio, es la
correlacidn entre variables (propiedades fisicas y termodini-
micas) pudiendo de esta manera, generar graficos y ecuaciones
que nos facilitan el cdlculo de los pardmetros mecdnicos, ta-
les como el espaciamiento entre mamparas, arreglo de tubos,
tipo de envolvente, didmetro de tubos, etc.

Se evaluaron y compararon 4 métodos, encontrando los si-

guientes problemas y ventajas:

Como problemas citaremos:

° El tiempo de cdlculo se hace largo, debido al uso de
grificas, en mayor proporcién para el método Bell vy
Tinker.

° Demasiadas constantes; dependiendo del método & usar.

° Definiciones de conceptos muy rebuscados y poco conci
505.

° Una simulacifén es muy costosa.

Dentro de las ventajas tenemos:

° E}l uso de una computadora agilizard una serie de cdl-
culos y un mayor tiempo de andlisis.

® Comparacibn de resultados.

® Control sobre una etapa definida del proceso.

° Minimizacidén de costos y maximizacidén de eficiencias.



° Mayor prevencidn, menos correccidn.

Cabe mencionar que existen métrodos computarizados para -
el diseno, evaluacidn y simulacidn de un intercambiador, pero
su manejo puede resultar muy costoso, si no conocemos cdmo se
ven afectadas las propiedades y las variables pare poder cal-
cular &l o los pardmetros mecdnicos de un intercambiador.

Es muy recomendable estar al dfa en nuevas investigacio-
nes, provectos, estudios, programas que se vean relacionados
con el disefo de un intercambiador de tubos y envalvente, con
lo cual podremos observar que lo anterior, simplemente, se ba
sa en la simplificscidn de cdlculos a partir de haber podido
correlacionar un sinndmero de variables. paré&metros y ecuacio
nes que han sido descritas en este estudio.

De esta manera, haremos una seleccifn en lo referente a
Ya deteccifn de las variables que ma&s afectan en el disefio de
un intercambiador de calor, asl como de aquéllos gque més {n-
fluyen en la operacidn, con }lo cual podremos realizar una je-
rarquizacidn de variables en funcidn de su costo y del costo
sobre el proceso. Esto lo podemos visuvalizar en una simulacidn
en la cual tengamos bien medidos, analizados y definidos los
parametros que mas nos impacten y finalmente, tenemos una se-
gunda seleccidn que nos permite ver un marco fisico-guimico -
en el cual, es disedado ¥ operado un jintercambiasdor de calor.

Analizadas las variables que afectan en el disefio de un
intercambiador, se hizo un desglose por tipo de método. en el
cual podemos ver cudles son los parimetros mecdnicos que con
mayar frecuencia se ven involucrados en el cdlculo final del
coeficiente de transferencia de calor.

La nomenclatura ha sido respetada para cada uno de los -
métodos, va que el objetvivo global implica ver y comparar que
los pardmetros mecdnicos son los mismos., solamente que han sj
do definidos y calculados por diversas fdrmulas o gréficas.



ANALISIS DE VARIABLES POR METODO

TIPO DE
VARIABLE VARIABLE

CALCULO Ao
CALCULO Ax

F(DS, C. P, OD, B) = F(LNTO. B. DS} DONOHUE
F(04. P, OD, B, OTL) = F(Ca, B, OTL} TINKER

CALCULO A = F(ID. OD. EL, L, Bo) - F(Ud) -
CALCULO A = F(S.EX., L. NTT) TIKER 4
CALCULO A.EFF = F(04, P, OD. B, OTL. DS. B.HOLE, TINKER
C3. BD. H) = F{Ax. Fh)

DATO AFT DONOHUE
DATO AFT KERN
CALCULO  AS = F(DS, C. B, P) KERN
CALCULO AT = F(NTT, AFT, NO DE PASQS) KERN
CALCULO AT = F(NTT. AFT, NO DE PASOS) DONOHUE
CALCULO Ab = F(H. DS, NTT, 0D) DONOHUE

DATO B DONOHUE
DATO B BELL
DATO B TINKER
DATO B KERN
DATO B. HOLE TINKER
DATO 8D TINKER
DATO DL TINKER
CALCULO  Bp DONOHUE
DATO Bo TINKER
DATO c DONOHUE
DATO c KERN
CALCULD €14 = F(DS, OTL) TINKER
CALCULO €13 = F(B.HOLE, ©D) TINKER
CALCULD  C16 = F(DS, BD) TINKER
DATO 2 TINKER
DATO 4 TINKER
DATO cP TINKER
DATO Pl DONOHUE
LATO el KERN
DATO Pl BELL
DATO Pl TINKER
DATO CPs TINKER
DATO cPs DONOHUE
DATO CcPS KERN
DATO cPs BELL
CALCULO  CTE.a = F(P, OD) TINKER
CALCULO  CTE.A = F(Tol. OD, NTT, DS, H. dsb, OTL)

= F(Stb, Ssb, SL} BELL
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TIPO DE
VARIABLE

CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
CALCULO

CALCULO
CALCULO
DATO

CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULD
CALCULO
CALCULO
CALCULO
DATO

DATO

DATO

CALCULO
CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO

VARIABLE

F(H, DS)

F(DS, B)

4, P, OD) = F(C4, CTE.A)
. DS)

=0

= F(BL, L)
FC = F(DS. H, OTL)

Fbp = F(DS, OTL, B, P, OD) = F(DS, OTL,
M

s

Fh = F(DS, OTL, P, OD, B.HOLE, B, C3,
BD, H) = F(Nh,S)

Fi = F(OD, B, OTL, DS, P)

Fp = F(DS, OTL, P. OD, BD, B, H) =
F(Np, S)

G.EFF = F(C4, P, OD, B, OTL, D3, B. HOLE,

€3, BD, H) = F(A.EFF)

GEFF = F(DS. C, P, 0D, B, H, NTT) = F(Go,

Gb

F(DS, C, B, P) = F(AS)
F(NTT, AFT, NO DE PAS0S) = F(AT)

GT -

GT = F(NTT, AFT, NO DE PASOS = F(AT)
Gb = F(H, DS. NTT, 0D} = F(Ab)

Go = F(DS, C, P, 0D, B) = F(Ao)

H

H

H

HlO/#t = F(NTT. AFT. NO DE PASOS, ID, 0D)
= F(Re.l, 1b, 0OD)
HI1O/gt - F(NTT. NO DE PASOS, AFT. ID) =

e.l)
Hl0c = F(NTT NO DE PASOS, AFT, ID) =
= F(H10/ot)
HO = F(BL, L, OD, Bo) = F(Es, hob)
HO = F(OTL, B, DS, P, OD, H, dsb, tol,
NTT) = F(Jo, J1, Jb, Jr)
HO/gs = F(DS C, P, OD, B, H, NTT) =
F{GEFF, 0D}

HO/¢s = F(De, DS, C, B, P)=F(Re.S, De)
HOc = F(DS, C, P, OD, B, H, NIT) = F(HO/¢s)
Hio = F(1D, NTT, NO DE PASOS, 0D)
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METODPO

TINKER
TINKER
TINKER
TINKER
BELL
TINKER
BELL
DONOHUE
KERN
DONOHUE
TINKER
BELL
KERN
TINKER
BELL
KERN

BELL
TINKER

BELL
TINKER

TINKER
DONOHUE

KERN
DONQHUE
KERN
DONQHUE
DONOHUE
DONOHUE
TINKER
BELL
KERN

DONOHUE
DONOHUE

TINKER
BELL

DONOHUE
KERN

DONOHUE
BELL



TIPO DE

VARIABLE VARIABLE METODO
CALCULO  Hiojgt = F(ID, OD) TINKER
CALCULO  Hioc = F(ID, NTT., NO DE PASOS. OD) BELL
CALCULO  Hioc = F(ID. OD) TINKER
CALCULO  Hioc = F(NTT, AFT. NO DE PASOS, ID, OD)  KERN
CALCULO  Ho = F(OTL, B, DS, P, 0D) = F(SM, Ji) BELL
CALCULO  Hoc = F(BL, L, OD, Bo) = F(HO) TINKER
CALCULO  Hoc = F(De. bS, C. B, P) KERN
CALCULO  Hoc = F(OTL, B, DS, P. OD, H, dsb, tol, NTT) 8ELL
DATO 1D KERN
DATO 1D TINKER
DATO © I DONOHUE
DATO 1D BELL
J TINKER
Jb = F(DS, W, OTL, PP, B, P, on) F(Fbf, NSS, NC) BELL
Jo-» Jc = E(DS, H, OTL) = F(FC) BELL
Ji = (0D, B, DS, OTL, P) BELL
J1 = F(DS, dsb, H, tol, OD, NTT, FC, OTL., BELL
P, B) = F(SL. SM, Ssb)
Jr = F(OD, B, OTL. DS. P) BELL
K1 DONOHUE
S K1 KERN
DATO X1 TINKER
DATO K1 BELL
DATO KSs KERN
DATO Ks DONOHUE
DATO kS BELL
DATO L DONOHUE
DATO L TINKER
CALCULO L BELL
DATO L KERN
DATO L BELL
CALCULO L' = E(L) BELL
CALCULO  LMTD KERN
CALCULO  LNTO = F(DS, C, P, OD) = F(NTO, OD) DONOHUE
CALCULO M KERN
CALCULO M = F(C2, C4, P, OD, DS, OTL, B) = TINKER
F(OTE. C. Mw)
CALCULO  Mw = F(CZ, Ci, P, OD. DS, B. OTL) = TINKER
F(m, C14)
CALCULO  Ns+1 = F(L. B) KERN
DATO NB DONOHUE
CALCULO  NB = F( TINKER
CALCULO  NC = F(FD, H, PP) BELL
CALCULO  NCW = F(H. PP) BELL
DATO NO DE PASOS DONOHUE
DATO NO DE PASOS BELL
DATO NO DE PASOS KERN
CALCULO  NR = F(H.DS, OTL, 0D, P, NB) DONONUE
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TIPO DE
VARIABLE

CALCULO
CALCULO
CALCULO
DATO
DATO
DATO
CALCULO
CALCULO

caLcuLo

DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
CALCULO
DATO
DATO
DATO
DATO
CALCULO

CALCULO

DATO
DATO
CALCULO

CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO
CALCULO

VARIABLE
NRel = F(ID)

NSS = F(DS, H, PP} = F(NC)
NTO = F(DS, C, P)

NTT

NTT

NTT

Nb = F(L, B)

Nb = F{DS,0OTL,P,0D,B.HOLE,B,C3,BD,H) = F(Cl4,
€15,c16,CTE. A, CTE. B,CTE.C)

Np = F(DS, OTL, P, OD, BD, B, H} = F(Ci4,

CTE.A, CTE.B, CTE,C)

Ob = F(H, DS)

-l

m

o™
[

F(C4, P, OD, B, OTL, DS, B.HOLE,
Cc3, BD, H) = F(G. EFF)
P.S.B. = F(C4, P, OD, B, OTL, DS, B.HOLE,
€3, BD, H) = F(G.EFF)

PT = E(NO DE PASOS, NTT, AFT, L. D§) =
F(Pt, Pr)
Pb = F(H, DG, NTT, 0D, NB) = F(Bb, NB)
Pbk = F(OD, B, OTL. DS, P. H, PP) = F(NC.
Fi, SM)
Pe = F(H, DS. P. L, B, OTL, 0D, BD, C4,
CZ) = F(Cx, S, NB, FP, Y, Ax)

Pe = F(L.B.0OD,0TL,DS,P.H,PP,tol NTT.dsb) = F(Nb,
Pbk,Rb,R1,Pwk,NCW,NC)

Po = F(H, DS, OTL, 0D, P, NB, C, B) = F(f.
NR.Go)

Pr = F(NO DE PASOS)

Pr.l

Pr.l

Pr.1

Pr.S

Pr.S

Pr.S

METODO

TINKER

BELL
TINKER

TINKER

TINKER
DONOHUE
KERN
BELL
TINKER
BELL
DONQHUE
BE

TINKER
TINKER

BELL
BELL
KERN

DONOHUE
BELL

TINKER
BELL
DONOHUE

KERN
BELL
DONCHUE
KERN
BELL
KERN
DONQHUE



TIPO DE
VARIABLE

CALCULO
CALCULD
CALCULO
CALCULOD
CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO

CALCULOD

CALCULD
CALCULO

CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO
CALCULO

CALCULO
DATO

CALCULO
CALCULO
DATO

CALCULO
CALCULO

CALCULO
CALCULO
CALCULO

VARIABLE

Pri

Ps = F(DS, D, B, P, L, De) = F(GS, NM, De)

Ps = F(H, DS, NTT. OD, NB, OTL, P, C, B)
= F(Pb, Po)

Ps' = F(H, DS, OTL, OD, P, NB, 0, B, NTT)
= F(Px, Pb)

Pt = F(NTT., AFT, NO DE PASOS, L. DS) =
F(GT, L. NO DE PASQS, DS)

Pwk = F(H, PP, B, DS, OTL, P, 0D, NTT) =
F(SM, SW, NOW)

Px = F(H, DS, OTL, Ob, P, N8, C, B) = F(Po)

Rb = F(DS, H, PP, OTL, B, P, 0D) =
F(Fbp, NS5, NC)

R4 = F(S.EX..L.NTT,AFT,1D,0D,De,DS,NO

DE PASOS, C, B, P) = F(Uc,UD}

= F(1D, NTT. NO DE PASQS)

Re.1 = F(NTT, AFT, NO DE PASOS, ID) =

F(GT, ID)

Re.l1 = F(NTT, AFT, NO DE PASOQS, ID) =
F(GT, 1D)

Re.5 = F(DS, €. P, OD. B, H, NIT) =
F(GEFF, 0D)

Re.5 = F(De, DS, C, B, P) = F(De, G5)
Re.S = F(0D, B. OTL, DS, P) = F(OD, SM)
Re.h = F(PS., OTL, P, OD, B.HOLE, B, C3,

BH, H, C2, C4) = F(Fh, M, Ax)
Re.p = F(0D. DS, OTL, P, BD, B, H, C4)} =
F(OD, Fp, Ax}
Rl = F(teol, OD, NTT. DS, H., OTL, deb., B,
P) = F(SL, SM, Ssb)

S
S = F(Ds, P)
S.EX

SL = F(bS, dsb, H, tol, OD. NTT, FC)

SL/SM = F(DS. dsb, H, tol. 0D, NTT, FC,
OTL, P, B) = F(S5tb, Ssb)

SM = F(B, DS, OTL, P, OD)

SW = F(DBS. B) = F(CTE, C)

SW = F(DS, H, NTT, OTL, OD) = F(SWG. SWT)
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METODO

TINKER
KERN
DONOHUE

DONOHUE
KERN
BELL

DONOHUE
KERN
TINKER
TINKER
KERN
TINKER
BELL
BELL
TINKER
BELL

KERN

BELL
DONQHUE

KERN
DONOHUE

TINKER
TINKER
BELL

KERN
TINKER
KERN
BELL
BELL

BELL
TINKER
BELL



TIPO DE

VARIABLE VARIABLE METODO
CALCULO SWS = F(DS. H) BELL
CALCULO SWT = F(NTT, DS, OD, H, OTL) = F(NTT, FC, 0D) BELL
DATO Sg.l KERN
DATO 5g.$ KERN
CALCULO Ssb = F(DG, dsb, H) BELL
CALCULO Sth = F{tol, OD, NTT., DS, H, OTL) = BELL
F(tol, OD, NTT, FC)

DATO T18 BELL
DATO T1S KERN
DATO T1S TINKER
DATO T18 DONOHUE
DATO TIT KERN
DATO TIT TINKER
DATO T1T BELL
DATO T1T DONOHUE
DATO T28 BELL
DATO T28 DONQHUE
DATO T28 TINKER
DATO T28 KERN
DATO T2T KERN
DATO 127 TINKER
DATO T2T BELL
DATO T2T DONQHUE
CALCULO TNI DONGHUE
CALCULO ™I BELL
CALCULO TMI TINKER
CALCULD THS TINKER
CALCULO TMS BELL
CALCULO TMS DONOHUE
CALCULO Ub = F(S.EX., L. NTT) KERN

CALCULO Uo
CALCULO Us

CALCULO ud

F(ID, 0D, BL., L. Bo) = F(HOc, Hioc) TINKER
F(NTT. AFT, NO DE PASOS. 1D, OD, De, KERN
DS, €, B, P) = F(Hoc, Hioc)

F(ID. NO DE PASOS. OTL. B, DS, P, OD, BELL
H, dsb, tol, NTT)

CALCULO Ud = F(ID, OD, BL, L, Bo) = F(lUc) TINKER
CALCULO VEL BELL
DATO VI BELL
DATO V1 TINKER
DATD VI KERN
DATO VI DONOHUE
DATO v$ TINKER
DATO VS BELL
DATO VS DONOHUE
DATO V3 KERN
DATO % XERN
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TIPO DE
VARIABLE

DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
CALCULO
CALCULO
CALCULO

DATO
CALCULO
CALCULO
DATO
DATO
DATO
DATO
DATO
CALCULO

CALCULO

CALCULO
CALCULO
DATO

CALCULO
CALCULO
DATO

CALCULO

CALCULO
CALCULO
CALCULD
CALCULO
CALCULO
CALCULD
CALCULO

CALCULO

VARIABLE

VW1
VW1
VW1
VWS
VWS
VWS
VWS
Vm

Vw

Vz

F(B, DS, OTL, P, OD) = F(SM)
F(DS. H. NTT, FC. OD) = F(SW)
F(B. DS, OTL. H. P, NTT, FC, OD) =
F(Vm, Vw)

wonon

Y = F(C4, P, OD, H, DS, C2, B) = F(Cs,
Cx, C2, CTE.C, &lfa)

Yl = F(C4, P, OD, H, DS, C2, B, OTL) =
F(Y, Cl4)

alfa = F(P, OD) = F(CTE.A)

deltaT

dsb = F(DS)

f = F(P, OD, DS, C, B) = F{Go, P, OD)

hob = F(OD. Bo)

jH

m = F(C2, C4, P, OD, DS, B) = F(C2, Ca,
CTE.C, alfa)

gol = F(B}
w
w
iw
w
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METODO

TINKER
DONOHUE

DONOHUE
BELL
BELL
BELL

BELL
TINKER
KERN
DONQHUE
DONOHUE
KERN
BELL
TINKER
TINKER

TINKER

TINKER
KERN
BELL
DONOHUE
TINKER
KERN
TINKER

BELL
TIKKER
KERN
BELL
DONOHUE

BE
DONOHUE
BELL
TINKER
KERN



DESGLOCE DE TEMAS

Tubos

Mamparas

Selecci6n del tipo de intercambiador

Seleccidn de factores de ensuciamiento

Placas de participacidn

Cafda de presidn permisible

Envolvente

Coeficiente de transferencia de calor

Nimeros adimensionales

Correlaciones para coeficientes de transferencia de calor

para fluidos dentro de tubos

Correlaciones para coeficientes de transferencia de calor

para fluidos por el lado de la envolvente

12. Caida de presién en intercambiadores de tubos y envolven
tes con flujos sin cambio de fase.

13. Caida de presidon por el lado de los tubos

14. Cdlculo de las pérdidas de friccidn dentro de tubos

15. Factor de friccidn

16. Calculo de las pérdidas en cabezales

17. Caida de presidn por el lado de la envolvente

18. Cdlculo de las pérdidas por friccidn en flujo cruzado

19. Pérdidas de presidén en la ventana

20, Comentarios

21. Correccibn de viscosidad

22, Método de Bell

23. Método de Tinker

24. Método de Kern

25. Método de Donohue

26. Definicidn de disefio, simulacién y evaluacidn

27. Analisis de Resulrtados

28. Andlisis del Disefo de Mamparas

28. Diferencia efectiva de temperaturas

30. Coeficientes de transferencia de calor

31. Andlisis de vibraciones en los tubos

32. Algoritmo de simulacidn

P
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1.- TUBOS
a) Seleccidn del didmetro y espesor de tubos,
b) Seleccidon de la longitud de tubos.
c) Seleccidon del arreglo de los tubos.
d) Superficies extendidas.
e) Tubos aletados.
f) Intercambiadores enfriados con aire (soloaire).
g) Intercambiadores de vidrio.
h) Intercambiadores de teflén.
1) Intercambiadores de grafito.

1I1.- MAMPARAS
a) Tipos de mamparas.

a.l) Mamparas Segmentadas.
a.1,1) Corte Vertical.
a.1.2) Corte Horizontal.
a.2) Doble Segmentada.
a.2.1) Corte Horizontal.
a.2.2) Corte Vertical.
a.3) Disco y dona.
a.4) De Orificio.
a,5) Longitudinales,
a.6) Completa.
a.7) Otro tipo de mamparas.
b) Condiciones para el diseflo de las mamparas.
c) Fajas de sello.
d) Tirantes y espaciadores.
e) Espejos.

I11.- SELECCION DEL TIPO DE INTERCAMBIADOR

a) Espejos Fijos.
b) Cabezal Flotante.
¢) Tubos en "U",
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VI.-

Vil.-

VIII,-

IX.-

SELECCION DE FACTORES DE ENSUCIAMIENTO.

PLACAS DE PARTICION.

CAIDA DE PRESION PERMISIBLE.

ENVOLVENTE.

a)

Tipos de envolvente.
a.1) Tipo ™E".

a.2) Tipo "'F".

a.3) Tipo "G".

a.4) Tipo "H".

a.5) Tipo "J".

a.6) Tipo Kettle “K'.
a.7) Tipo Cruzado "X".

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

a)
b)
c)
d)
e)
f)
g)
h)

1)

Relaciones adimensionales y ecuaciones adimensiona-
les.

Determinacidn de las ecuaciones para el cdlculo de
coeficientes de transferencia de calor.

Andlisis Dimensional.

Aplicaciones.

Cédlculo de grados de libertad de disefio para un in-
tercambiador de calor.

Determinacién del nimero de relaciones y variables.
Determinacién del tipo de variables.

Definicién de las variables resultantes del cilculo
de F.

Algoritmo de solucidn.

NUMEROS ADIMENSIONALES.

a)
b)

Niimero de Reynolds.
Nimero de Prandtl.



XI1.

XII.

XIII.

Xiv,

XV.

c) Nimero de Grashof.
d) L/di.
e) Mpw.
f) Nimero de Nusselr.
g) Nimero de Euler.
g.1) Flujo laminar y flujo turbulento.
h) Aplicaciones.

CORRELACIONES PARA COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CA-
LOR PARA FLUIDOS DENTRO DE TUBOS.

a) Para flujo leminar.
a.1l) Hausen.
a.2) Sieder y Tate.
a.3) Kern y Othmer.
b) Para flujo transicional.
c) Para flujo turbulento.
c.l) Dittus y Roelter.
c.2) Colburn.
c.3) Sieder y Tate.

CORRELACIONES PARA COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CA-
LOR PARA FLUIDOS POR EL LADO DE LA ENVOLVENTE,

CAIDA DE PRESION EN INTERCAMBIADORES DE TUBOS Y ENVOL-
VENTE CON FLUJOS SIN CAMBIO DE FASE.

CAIDA DE PRESION POR EL LADO DE LOS TUBOS.
CALCULO DE LAS PERDIDAS DE FRICCION DENTRO DE TUBOS.

FACTOR DE FRICCION.

a) Régimen Laminar.
b) Régimen transicional.
c) Régimen Turbulento.



XVI,- CALCULO DE LAS PERDIDAS EN CABEZALES.

XVil.-

XVIII.-

XIX.-

XX. -

XXI, -

CAIDA DE PRESION POR EL LADO DE LA ENVOLVENTE.

CALCULO DPE LAS PERDIDAS POR FRICCION EN FLUJO CRUZADOD

PERDIDAS DE PRESION EN LA VENTANA.

COMENTARIOS.

CORRECCION DE VISCOSIDAD.

a)
b)

Estimacidn de la Temperatura de la Pared.

Temperatura de referencia para el cdlcule de pro-

piedades fisicas.

b.1) Temperatura media del seno del fluijdo.

b.2) Temperatura de pelfcuia.

b.3) Combinacidn de la temperatura media y de la -
pared.

b.4) Temperatura caldrica.

b.5) Temperatura de entrada y salida.

XX11,- METODO BE BELL.

1)
2)

3)
4)
5)
6)

Banco ldeal de Tubos.

Caida de presidn y coeficiente de transferencia de

calor en bancos jdeales de tubos.

Caida de presidn en la ventana.

Efecto de los derrames en las mamparas.

Consideraciones sobre el disefo de un haz de tubos

Célculo de los parZmetros geométricos del lado de

la envolvente.

6.1) Didmetro del haz de tubos.

6.2) Nimero total de tubos en el intercambiador.

6.3) Espaciamiento entre tubos paralelo (PP) y nor
mal (PN) al flujo.

6.4) Area de flujo cruzado en la linea central de
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6.10)
6.11)
6.123)
6.13)
6.14)
6.15)
6.16)
6.17)
6.18)
6.19)
6.20)
6.21)
6.22)
6.23)

una seccidén de flujo cruzado.

Fraccidén de drea de flujo cruzado disponible
por flujo de derrame.

Por ciento de corte de la mampara.

Nimero de hileras de tubos cruzados en una
secci6n de flujo cruzado.

Mamparas segmentadas.

Nimero de hileras efectivas de flujo cruza-
do en cada ventana.

Fraccidn de tubos totales en flujo cruzado.
Area de derrame tubo-mampara.

Area de derrame mampara-envolvente.

Area gruesa de flujo en la ventana.

Area de la ventana ocupada por tubos.

Area de flujo a través de la ventana.

Angulo de corte de la mampara.

Didmetro equivalente de la ventana.
Velocidad de flujo cruzado basado en Sm.
Velocidad en la ventana, basado en Sw.
Velocidad Geométrica Promedio.

Nimero de Reynolds dentro de los tubos.
Nimero de Prandtl dentro de los tubos.
Coeficiente de transferencia de calor inter-
no.

Nimero de Reynolds por el lado de la envol--
vente.

Nimero de Prandtl por el lado de la envolven
te.

Coeficiente de transferencia de calor para -
un banco ideal de tubos.

Cédlculo de las temperaturas medias y tempera
turas de la pared.

Correccifn de la viscosidad.

Coeficientes de transferencia de calor ya -
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6.30)
6.31)
6.32)
6.33)

6.34)

6.35)
6.36)

6.37)

6.38)

6.39)

6.40)

6.41)

6.42)

XXIII.- METODO

ke e e g
L= I I N

corregidos.

Coeficiente de Transferencia de calor total.
Didmetro de la boquilla.

Niimero de mamparas.

Factor de correccidn por efecto de la confli-
guracidén de la mampara.

Factor de correccién por efecto de fugas en
las mamparas.

Factor de correccidén por derrames.

Factor de correccidon por construccidn del -
gradiente adverso de temperaturas.
Coeficiente de transferencia de calor para -
el intercambiador.

Caida de presion por el lado de la envolven-
te.

Caida de presidn para una seccidn ideal de -
flujo cruzado.

Caida de presion para una seccibn ideal de -
ventana.

Factor de correccidn por efecto de derrames
en las mamparas.

Factor de correccidén por derrames en el haz
de tubos.

DE TINKER.

— e e e e

~

Temperaturas Medias.

Carga Térmica.

Flujo Mdsico Interno.

Nimero de Reynolds dentro de los tubos.
Nimero de Prandtl dentro de los tubos.
Factor de Correccidn por la corriente C alre
dedor de los tubos.

Factor de Correccidn por las corrientes a -
través de los agujeros de las mamparas.
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1.10)
1.11)
1.12)
1.13)

1.14)
1.,15)
1.16)
1.17)

1.18)

1.19)
1.20)

1.21)

Factor de Correccidn por los derrames a tra-
vés de la periferia de las mamparas.

Relacidn entre el pitch y el didmetro exter-
no.

Niimero de bafles.

Relacién del tamafic del intercambiador,

Por ciento de corte de la mampara.

Relacidn del didmetro del envolvente a sepa-
racibn de mamparas.

Evaluacidn de la fraccidén del didmetro de -
las mamparas.

Area de flujo transversal.

Factor de capacidad.

Fraccidn del flujo total a través del drea -
transversal.

Porcitn del arreglo de tubos no ocupado por
tubos.
Factor Mw.

Cdlculo del multiplicador M para obtener 1la
media geométrica del Area de flujo.

Nimero de Reynolds empleado para la determi-
nacion del coeficiente de transferencia de -
calor.

Factor de capacidad para el cdlculo de la -
pérdida de la caida de presidn.

Fraccidn del flujo total a través del &rea -
transversal, para la caida de presidn.
NGmerc de Revynolds empleads en 2] c3lculo de
la caida de presidn.

Multiplicador de la relacidn del tamato del
intercambjador para obtener el flujo cruzado
Funciones de Geometria de la ventana.
Superficie de Transferencia de calor en la -
zona de la ventana.
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1.28)
1.29)
1.30)
1.31)
1.32)
1.33)

1.34)
1.35)
1.36)

1.37)
1,38)
1.39)
1,40)

1.41)

1.42)

Area efectiva.

Masa Velocidad efectiva.

Presidn de entrada en la boquilla.

Presidn de salida en la boquilla.

Cafde de presién total.

Coeficiente de transferencia de calor inter-
no.

Factor Bo y factor J.

Eficiencia de la envolvente.

Coeficiente de transferencia de calor sin cg
rregir por viscosidad.

Temperatura de la pared.

Relacitn de viscosidades.

Coeficiente de transferencia de calor reales.
Coeficiente global de transferencia de calor
limpio.

Evaluacidn del coeficiente plobal de transfe
rencia de calor sucio.

Area requerida.

XXIV.- METODO DE KERN.

-
S
e v e e e e

1.9)
1.10)

Carga térmica.

Flujo masico por el lado de los tubos.
Factor de correccién.

Perfil de temperaturas.

Diferencia de temperaturas.

Area de flujo por la envolvente.

Masa velocidad por el lado de la envolvente.
Nimerc de Reynolds por el lado de la envol-
vente.

Nimero de Prandtl por el lado de los tubos.
Coeficiente de transferencia de calor exter-
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no, sin corregir por viscosldad.

1.11) Area de flujo por el lado de los tubos.

1.12) Masa velocidad por el lado de los tubos.

1.13) Nimero de Reynolds por el lado de los tubos.

1.14) Nimero de Prandtl] interno.

1.15) Coeficiente de transferencia de calor inter-
no, sin corregir por viscosidad.

1.16) Temperatura de la pared.

1.17) Relacidén de viscosidades.

1.18) Calculo de los coeficientes de transferencia
de calor reales.

1.19) Coeficiente de transferencia de calor global
limpio.

1.20) Area total requerida para la transferencia -
de calor.

1.21) Coeficiente de transferencia de calor global
sucio.

1.22) Factor de ensuciamiento.

1.23) Nimero de mamparas.

1.24) Cal¥da de presidn por el lado de la envolven-
te.

1.25) Cafde de presidn por el lado de los tubos.

1.26) Cafda de presidn en los retornos.

1.27) Cafda de presién total por el lado de los tu
bos.

XXV.- METOPO DE DONOHUE.

-

) Temperaturas Medias.
)

X}

1.
1.2 Area de flujo cruzado en la ventana de las -

L3

mamparas.
1.3 ) Nimero de tubos colocados en el didmetro de
la envolvente,
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1.9

~

1.10)

1,11)
1.12)
1.13)
1.14)
1.15)

1.16)
1.17)
1.18)

1.19)
1.20)
1.21)
1.22)
1.23)

Espacio ocupado por esos tubos.

Area transversal del haz de tubos.

Cdlculo de la masa velocidad longitudinal en
la ventana de la mampara.

Masa velocidad efectiva.

Nimero de Reynolds por el ilado de la envol-
vente.

Nimero de Prandt] por el lado de la envolven
te.

Coeficiente de transferencia de calor sin co
rregir por el lade de la envolvente.

Area de flujo total por tubos.

Masa velocidad por el lado de los tubos.
Nimero de Reynolds por el lado de los tubos.
Nimero de Prandtl por el lado de los tubos.
Coeficiente de transferencia de calor sin co
rregir por el lado de los tubos.

Temperatura de la pared,

Correccidn por viscosidad.

Coeficientes de transferencia de calor ya co
rregidos.

Factor de friccidn.

Nimero de restricciones.

Cafda de presidn a flujo cruzado.

Cafda de presidon por el lado de la ventana.
Caida de presidn total,

XXVI.- DEFINICION DE DISERG., SIMULACION Y EVALUACION.

a)
b)
c)
d)
e)

Evaluacidn o cdlculo.
Disefio.

Simulacidn.

Objetivos del disefio.
Desarrolio del disefo.
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XXVIT. =~

XAVIIL. -
XXIX. -
XXX, -
XXX~
XXXI1.-

f) Andlisis de informecidn.

g) ldentificacidn del problema.

h) Seleccidn de elementos de disefio.

i) Algoritmo de proposicidn de geometria.

Jj) Seleccifn tentativa de un conjunto de pardmeiros
de diseho

k) Estimacidn de "UV

1) Estimacidn de! é&rea.

m) Eveluecién térmico-hidrédulico.

n) Identificecidn de cescs lim:itentes,

o) Coeficiente de transierencie de calor como factor
limitante,

coms fecror limitente.

G) Gradiente de temperaturas como facter limitante.

r) Resistencia de! ensuciemiento como factor limitan-
te.

s) Algoritmo de modificacidn de configuracidn.

t) Variables geomEtricas elementales.

u) Vartables de disefio complementarias.

ANALISIS DE RESULTADOS.

a) Geometria global del disefio.

b} Resistencias térmicas.

c) Factor de sobredisefio.

d) Utilizacién y distribucién de la cafda de presidn.
€) Velocidades de los fluidos.

£} Distritucidn de flujo en la envolvente.
ANALISIS DEL DISESO DE MAMPARAS.
DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATLRAS.
COEFICIENTES TE TRANSFERENCIA DE CALOR.
ANALISIS DE VIBRACIONES EN LOS TUBROS.
ALGORITMO DE SIMELACION.
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FIGURAS

FIG.
1
2

o v e

10
11
12

14

15
16
17

19
20
21
22-8
22-b

Arreglo de los tubos.

Arreglo de las Mamparas adyacentes & los espejos de un
intercambiador de calor.

Tipos de Mamparas.

Tipos de Mamparas.

Tipos de Mamparas.

Efecto del corte de la mampara sobre la distribucibn -
del flujo.

Localizacidn de las fajas de sello.

Tirantes y Espaciadores.

Tipo de espejo.

Espejo fijo.

Tubo en “'U".

Arreglos posibles para las placas de particién.
Velocidad mixima para gases y vapores por el lado de la
envolvente.

Gradientes de temperatura entre dos fluidos separados -
por una pared sbdlida.

Perfil de Velocidad - Flujo Laminar.

Perfil de Velocidad - Fluje Turbulento.

Efecto de la transferencia de calor sobre la velocidad
transversal de flujo en e! régimen laminar.
Distribucidn de temperaturas de peared durante el enfria
miento y calentamiento de un liquido.

Factor Fc de temperatura caldrica,

Cdlculo por extremos.

Distribucibn de flujo en la envolvente.

Derrame Mampara - Envolvente.

Derrame Mampara - Envolvente.
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F1G.

23
24

25
26
27
28
29
30
31
32

33
34

35

36

37

38

39

40

41

42

Patrdn de flujo ocasionado por las fajas de sello.

Espaciamiento entre tubos paraleleo PP y normal PN al -

flujo.

Fraccidn de tubos en flujo cruzado.

Area de derrame Envolvente - Mampara.

Area gruesa de flujo en la ventana.

Area de la ventana ocupada por tubos

Angulo del corte de la mamparea.

Factor "J" para bancos ideales de tubos.

Factor de correccidn por efecto de la configuracién de

la Mampara.

Factor
ras.
Factor
Factor
ras.
Factor
ras.
Factor
Factor
Factor
ras.

Factor

de

de
de

de

de

de

de

de

presidn.

correccibn por efecto de fugas en las mampa--

correccidn por derrames.

correccidn por gradiente adverso de temperaty
correccidn por gradiente adverso de temperati
friccidn en bancos ideales de tubos.
friccidn en bancos ideales de tubos.

correccidn por efecto de fugas en las mampa--

correccidn por flujo en By-Pass para caida de

Diagrama de blogues con la secuencia de actividades pa-

ra el disefio de un intercambiador.

Diagrama de flujo para establecer la geometria prelimi-

nar.

Diagrama de flujo para tratar de consumir la AP permisi

bie en tubos.
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FIG.

43

44

45
46

47

48

49

50

51
§2

Diagrama de flujo para tratar de consumir la AP permisji

ble en la envolvente.

Disgrama de flujo para tratar de consumir la AP permisi

ble en tubos.

Evaluacidn Térmico - Hidrdulico.

Representacidn esquemdtica de los casos limitados por -

transferencia de calor y por cafda de presidn.

Criterio utilizado en el cé&lculo del factor de correccidn
Fu.

Efecto de los derrames sobre la diferencia media de tem-
peraturas.

Soluciones parea los casos limitantes.

Geometria global del disefo. .

Corrientes & través de la envolvente.

Anilisis del disefo de mamparas.
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TABLA
1 Relacidon de arreglos para tubos en un intercambiador -
de calor.
2 Resumen de caracterIsticas para diversos intercambiado
res.
3 Tolerancia entre el didmetro interno y didmetro de la
mampara.
4 Aplicaciones por tipo de mampara.
5 Factores de ensuciamiento.
6 Factores de ensuciamiento.
7 Factores de ensuciamiento.
8 Cafda de presidn permisible.
9 Cafda de presidn recomendable por cuerpo.
10 Velocidad permisible para el agua.
11 Velocidades recomendables.
2 Cuenta de tubos.
13 Informacidn de proceso.
14 Restricciones de disefo.
15 Pardmetros geométricos del intercambiador.
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Ab

Aeff
Aft

As
At
Ax
B.C.
BD
BL

b.h.
BWG

Ca
Cpi
CpS

CTE-A

CTE-B
CTE-C

C14

C1s

C16

C2
DBE

drea requerida; piesz

drea de flujo cruzado en la ventana de las mamparasi -
pulgadak

drea efectiva, piesz.

drea de flujo de cada tubo: pulgadasz.

drea transversal del haz de tubos: pulgadﬂsz.
drea de flujo por la envolvente! piesz.

drea de flujo por el lado de los tubos: plesz.
drea de flujo transversal: p!esz.

espaciamiento entre mamparas - pulgadas.

por ciento de corte de la mampara.

di@metro externo de las mamparas: pulgadas.

Longitud en la cval se encuentran colocadas las mampa-
ras: pulgadas.

didmetro de los agujeros en las mamparas: pulgadas.
Birmingham Wire Gage - pulgadas.

Claro entre los tubos: pulgadas.

fraccion del didmetro de las mamparasi adimensional.
Capacidad calorifica interna BTU/lbs- F

Capacidad calorffica por el lado de la envolvente: -
BTU/1bs-°F

relacifn entre el pitch y el didmetro externo del tubo
adimensional.

por ciento de corte de la mampara: adimensional.
relacidn del diédmetro del envolvente a separacidn de -
mamparas: adimensional.

factor de correccidn por la corriente C alrededor de -
los tubos: adimensional.

factor de correccién por las corrientes a través de -
los agujeros de las mamparas: adimensional.

factor de correccidn por los derrames a través de la -
periferia de las mamparasi adimensional.

por ciento de corte de la mampara: adimensional.

didmetro de la boquillai pulgaedas.
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di
DENS

Fh

Fp

Ft

Ft

Gb

ge
Ceff
Gi
Go
Gs

diémetro interno del tubo - pulgadas.

densidad del fluido del ladeo de la envolvente: 1lbs/
pies3.

didmetro equivalente; pulgadas.

didmetro externo del tubo - pulgadas.

multiplicador de 1a relacidn del tamafdo del intercam--
biador para obtener el flujo cruzado; adimensional.
tolerancia entre didmetro interno y didmetro de la mam
para;: pulgadas.

didmetro interno de la enveolvente: pulgadas.

didmetro equivalente de la ventana: pulgadas.
eficiencia de la envolvente: adimensional.

factor de friccidn; adimensional.

fraccion de drea de fiujo cruzado disponible por flujo
de derrame; adimensional.

fraccidn de &rea de tubos totales en flujo cruzade: -
adimensional.

fraccidén de flujo total a través del Area transversal:
adimensional.

fraccién del flujo a través del &rea transversal, p/la
caja de presidn: adimensional.

factor de correccidn para el perfil de temperaturas: -
adimensjonal.

factor de correccidén para el perfil de temperaturas; -
adimensional.

masa velocidad longitudinal en la ventana de la mampa-
ras 1bs/seg-piesz.

Constante gravitacional - 32.17 1bs-pies/lbs-f - segl
masa velocidad efectiva, lbs/piesz-seg.

masa velocidad internai 1bs/hr-pie.

masa velocidad transversal: lbslseg-piesz.

masa velocidad por el lado de la envolvente; lbs/hr-
piesz.

altura de corte de la mampare - pulgadas.
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Hio

Ho

Hieo.c.

Ho.c.

Jb
Jc

Ji

Jl

Jr

Ki

LMTD

LNTO

M

Nb
NC

Ncw

Nh

NRel
NReS

coeficiente de transferencia de calor interno; BTU/hr
piesz °F.

coeficiente de transferencia de calor para un banco -
ideal de tubos; BTU/hr pies? °F,

coeficiente de transferencia de calor ya corregido por
el lado de los tubos ;i BTU/hr piesz °F.

coeficiente de transferencia de calor ya corregido por
el lado de la envolvente: BTU/hr ples2 °F.

factor de correccidn por derrames - adimensional.
factor de correccidén por efecto de la configuracidn de
la mampara: adimensional.

factor de correccién para bancos ideales de tubosi adji
mensional.

factor de correccidn por efecto de fugas en las mampa-
ras: adimensional.

factor de correccidn por construccidén del gradiente ad
verso de temperaturas: adimensional.

conductividad térmica internai BTU/plesz hr °F/pie.
conductividad térmica externa: BTU/pJesz hr °F/pie.
longitud del tubo: pulgadas.

Perfil de temperaturas: °F.

espacic ocupado por esos tubosi pulgadas.

factor para obtener la media geométrica del drea de -
flujo: adimensional.

nimero de mamparas: adimensional.

niimero de hileras de tubos cruzados en una seccion de
flujo cruzado: adimensional.

niimero de hileras efectivas de flujo cruzado en cada -
ventana - adimensional.

factor de capacidad: adimensional.

niimero de Reynolds dentro de los tubos: adimensional.
nimero de Reynolds por el lado de la envolvente: adi-
mensional.
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Np

NR
NTO
Nss

0.T.

Pb

PbK

Pe

PEB
PN
Po
33
Pr
Prl
Prs

factor de capacidad, para el cdlculo de la pérdida de
la cafda de presién: adimensiomal.

nfimero de restricciones.

niimero total de tubos en el intercambiador.

pared de faja de sello: adimensional.

didmetro del haz de tubos - pulgadas.

pithc - pulgadas.

Cafda de presién por el lado de la ventana - lbs/pulga
daZ,

Cafda de presidn del lado de la envolvente: 1lbs/pulga
dal.

Caida de presidn del lado de la envolvente: 1lbs/pulga
daz.

presidén de entrada en la boquilla: lbs/pulgadaL
espaciamiento entre tubos normal al flujo - pulgadas.
cajda de presidn a flujo cruzado - lbs/pulgadaz.
espaciamiento entre tubos paralelo al flujo - pulgadas.
cafda de presidn en los retornos: lbs/pulgz.

nlmero de Prandtl dentro de los tubos - adimensional.
niimero de Prandtl por el lado de la envolvente - adi-
mensional.

cafda de presidn por el lado de la envolvente: lbs/pul
gadaz.

caida de presidon total - lbs/pulgadaz.

presifn de salida en la boquilla: lbs/pulgadaz.

calda de presidn por el lado de los tubos: lbs/pulgadaz.
caide de presién para una seccidn ideal de la ventana,
lbs/pulgadaz.

carga térmicas BTU/hr.

flujo volumétrico: piesslseg.

factor de correccidn por derrames en el haz de tubos:
adimensional,

factor de ensuciamientos BTU/hr pies2 *F/pie.



Rdl

S.EX.
S.g8
S.gl
SL

Sm

Ssb
Stb
Sw

Swe

Swg
Swt
™1
T™S
tol

T1T
T28
T18
T28

factor de incrustacidn por el ilsdo Interno: BTU/hr -
p!esz °F.

factor de incrustacidn por el lado de la envolventei -
BTU/hr pies2 °F.

niimero de Reynolds empleado para la determinacidn del
coeficiente de transferencia de calori adimensional.
nimero de Reynolds empleado en el cdlculo de la caida
de presidn: adimensional.

factor de correccidén por efecto de derrames en las mam
paras: adimensjonal.

relacidn del tamaho del intercambjador: adimensional.
superficie extendida; pieszlpie-l!neal.

gravedad especifica del fluido externo: adimensional.
gravedad especifica del fluido interno’ adimensfonal.
relacidn total de &reas de fugas en las mamparas; pul-
gadasz.

drea de flujo cruzado en la linea central de una sec-
cidn de flujo cruzado - pulgadasz.

&rea de derrame mampara - envolvente: pulgadasz.
drea de derrame tubo-mampara - pulgadasZ

drea de flujo a través de la ventana: pulgadasz.
Superficie de transferencie de calor en la zona de la
ventana: adimensional.

drea gruesa de flujo en la ventana - pulgadasz.

drea de la ventana ocupada por tuboss pulgadasz.
temperatura media por el lado de los tubos, °F.
temperatura media por el lado de la envolvente: °F.
toleranciai pulgadas.

temperatura de la pared: °F.

temperatura fria por el lado de los tubos: °F.
temperatura caliente por el lado de los tubes: °F.
temperatura fria por el lado de la envolvente: °F.
temperatura caliente por el lado de la envolvente: °F.
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e
Ud
Vi

Vin
Vs

Vw

Vui
Vws
Vz
Wi

¥s
Y1,y

At

Ps

b
[

Bs

coeficiente global de transferencia de calor limplo: -
BTU/hr pies? °F.

coeficiente de transferencia de calor totali BTU/hr -
p!es2 °F.

viscosidad del fluido por el lado de los tubosi centi-
poise.

velocidad del flujo cruzado basado en Smi piles/seg.
viscosidad del fluijdo por el lado de la envolvente: -
centipoise.

velocidad en la ventana, basada en Swi pies/seg.
viscosidad de! fluido a la Tw por el lado de los tubos
i centipoise.

viscosidad del fluido a la Tw por el lado de la envol-
vente; centipoise.

velocidad geométrica promedio; pies/seg.

flujo masico por el lado de los tubos: lbs/hr.

flujo mésico por el lado de la envolvente: 1bs/hr.
funciones de geometria de la ventana: adimensional.
Porcion del arreglo de tubos no ocupada por tubos: adj
mensional.

diferencia de temperaturas: °F.

densidad del fluido por el lado de la envolvente: 1lbs/
piess.

dngulo de corte de la mampara: vradianes.

correccidn de la viscosidad por el lado de los tuboss
adimensional.

correccidn de la viscosidad por el lado de la envolven
te; adimensional.
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