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I N T R o D u e e I o N 

El equipo Je transferencia de calor es, sin lugar 

a duda, uno de los más utilizados dentro ~ e la industria -

química y por lo ~anto ha sido oojeto de numerosos estudios. 

El presente trabajo se ocupa del aspecto del diseño mecánico 

a partir de condiciones de proceso, entendiéndose por diseño 

mecánico, la determinación de un arr3glo aprop!cdo, que cun:

pla su objetivo con la menor área de transferencia posible y 

que se encuentre dentro de las normas comerciales de !abri--

cación. 

En realidad el propósito de este estudio es doble 

ya que, se ha realizado con miras a obtener un programa de ~ 

computadora capaz de diseñar el equipo de transferencia, a -

partir de ciertas condiciones establecidas. Las decisiones -

que se han implementado dentro del programa, en gran parte, 

provienen de la experiencia adquirida al comparar sus resul

tados con arreglos mecánicos ~ae, actualmente se encuentran 

en funcionamiento. 

Las ventajas de disponer de u:-.a com~utadora :lec-

trónica. en nuestro caso han sido las siguientes: 

1) Un ahorro muy grande, en lo que se refiere a -

tiempo de cálculo. 

2) Gracias a la abreviación del tiempo de cómputo, 
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le es posible al programa examinar un gran num~ 

ro de alternativas posibles, con lo cual puede 

sustituirse, en gran parte, el criterio del di

sef'lador que, con su experiencia elimina muchas 

de ellas. 

3) Nos permite utilizar métodos iterativos para el 

coeficiente de película de líquidos en eoulli--

ción. 

El programa se ha enfocado, en ciertos aspectos, -

hacia los evaporadores y reboilers, por considerárlos de com 

plejidad superior a los camoiadores de calor en una sola ra

se, aunque dicha comple j idad es aparente, pues radica en las 

correlaciones para el cálculo del coeficiente de película ps_ 

ra liquidos en ebullición, y no en las decisiones a tomar. -

~1 hacer referencia a los criterios fijados, se mencionarán 

taüoién los utilizados en el equipo para una sola fase. 

Como base, nara juzgar los resultados obtenidos, -

se han tomado 5 reboilers (o rehervidores), que actualmente 

se encuent.ran funcionando en la Planta de Recuperación de VI:., 

pores de la Refineria ''Ing. Antonio M. Amor'' en Salamanca, -

Gto. 

At,~ndiendo a las necesidades qua, pa:i:-a esta clase 

de equipo, se presentan en la Industria Petrolera, se selec

cionaron los fluidos a manejar, de la siguiente forma : .• 

a) F'LUIDOS DE PRJCI:.SO. - Mezclas de hidrocarouros. 
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El programa cuenta con un archivo que contiene 

las propiedades de óO hidrocar~uros de uso fre

cuente. Así mismo, es posiole manejar fraccio -

~ nes de petróleo, caracterizadas como Pseudo-com 

ponentes por medio de su punto promedio de ebu

llición~ peso molecular y densidad en grados -

API. 

b) FLUIDOS DE SERVICIO.- Crm!'lt.1.t.'l!l.vi:m el medio de -

calentamiento. Pueden estar compuestos también 

por mezclas de hidrocarburos o, si el caso lo -

requiere, por vapor saturado, que proporciona -

calor latente al condensarse. 

El programa realiza, antes de empezar el diseno, ~ 

un balance térmico, con objeto de fijar la cantidad de flui

do de servicio necesaria para la evaporación y también para 

el preca1entamiento, si el líquido entra subenfriado. 
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I.- DETEHMINACION DE LAS VARIABLES DE DISENO 

Una vez que las condiciones de proceso han sido f! 

jadas por los requerimientos específicos de la planta, el 

equipo queda con un cierto número de variables o parámetros 

que pueden ser manejados por el diseñador. Desde luego que -

existe una gran cantidad de combinaci~nes que pueden cumplir 

con el servicio fijado, pero es aquí donde se aplica el con

cepto de optimización, es decir, el escoger de varias alter

nativas aquella que reuna al mismo tiempo, un máximo de ven

tajas con un mínimo de inconvenientes. Desde el punto de vi~ 

ta de la Ingenieria, las ventajas principales serían~ 

a) El menor costo o inversión fija. 

o) El menor requerimiento de servicios (en nues

tro caso,el medio de calentamiento) . 

y los in~onvenientes . 

a) Dificultad para el mantenimiento (limpieza y 

reparación). 

o) Desgaste excesivo del material (erosión corro

sión, etc.) 
• 

En este estudio, el diseño se ha orientado princi

palmente a la busqueda del menor costo del equipo, siempre y 

cuando cumpla con todas las condiciones establecidas. •* 

Como una medida del costo, ?Ueden tenerse var1 )S -
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indices que son: 

1) Area total de transferencia. 

2) Número de pasos en los tubos. 

3) Número de unidades en serie y en paralelo. 

Estos son los parámetros, que el disefio tiende a minimizar, 

pero siempre ajustándose a equipos con especificaciones co-

merciales, que aseguren la viabilidad de los resultados. 

Las variables examinadas, y que constituyen el 

arreglo mecánico, fueron las siguientes: 

l.- Número de Unidades en paralelo. 

2.- Número de Unidades en serie~ 

3.- Diámetro interno de la camisa. 

l+. - Diámetro externo y espaciamiento (pitch) de -

los tubos (como pares de valores). 

5.- Número de pasos en los tubos. 

6.- Número de mamparas (oaffles), ~ue equivale al 

espaciamiento (pitchJ '.ie las mismas. 

El efecto de estos parámetros puede apreciarse por 

medio de otras variables, cuyo valor debe ser controlado o 

restringido, dentro de ciertos límites. La base fundamental 

del programa realizado, se encuentra en las decisiones que -

haorán de tomarse ryara mantener bajo control.esas . variables, 

y a su vez, jichas dec1stones son el res~ltado de un análi-

s is je la inf'lue~cia je _os ;iarámetr'Js exc.::iina•..!')S. 
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A continuación, se exponen las relaciones entre -

los parámetros y los Índices antes mencionados, que llaware-

mos FACTORES DE DISEN::>. 

1.- Número oe Unidades en paralelo. 

El efecto del incremento o decremento en este parí 

metro, se refleja directamente en los flujos, tanto por el -

lado de los tubos, como fuera de ellos ya que los gastos se 

reparten entre el número de camisas en paralelo, de igual m~ 

nera se aprecia el cambio en el área de transferencia, al 

multiplicarse ésta por el número de clllidades. Las varia oles 

que muestran la variación en los régimenes de flujo son los 

números adimensionales de Reynolds, cuya fórmula, muy conoc,! 

da es: 

NRe = D G --------------(1) 

en donde: 

N.. - Número adimensional de Reynolds 
~e 

D Diámetro del dueto (ft) 

µ Viscosidad aosoluta (lb1r/hr ft 1 

G Masa-velocidad (lbm/hr ft¿) 

Para el caso de los tubos, D es el diámetro inter-
~ 

no Y G se calcula dividiendo el Gasto (lbm/hr) en masa ~ntre 

el área de flujo, constituida por la suma de las áreas tra!l.§. 
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versales de los tubos, en cada paso. 

Para el lado de la camisa, D es el diámetro Equiv,a 

lente, ef decir el diámetro de un dueto que produciría los -

mismos efectos, en el flujo, que de?ende del diámetro exter

no de los tubos y del espaciamiento de los mismos, según las 

siguientes ecuaciones: 

ARREGLO CUADRADO: 

(Ec. De = 4 x Area de flujo 
perímetro húmedo ----------(2') 

general) 

----------{.<:) 

A..'lREGL:) 'i'RIANGULl.R: 

en donde: 

4(0. 5Pt0.86Pt) - O. 5'1d
0
62 

o. 5'11d0 

D0 - Diámetro equivalente (in) 

Pt - Pitch de los tubos (in) 

--(3) 

d0 - Diámetro ext~rno de los tubos (in) 

La masa-velocidad, para la camisa G
8 

se calcula -

también dividiendo el gasto en masa entre el área transver-

sal de flujo que, en este caso es: 

As = Ds C'B ----------------(4) 
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As - Area transversal de flujo (ft2) 

Ds - Diámetro de la camisa (ft) 

c' Claro entre los tubos = Pitch -

diámetro ext.(ftJ 

B - Espaciamiento (pitch) entre las mamparas 
(ft) 

De esta manera: 

----------------(5) 

Wa - Gasto en masa por el lado de la camisa 
(lbm/hr) 

Como resultado del cambio en el flujo por el lado 

de los tuoos, al dividirse éste entre el nÚmero de unidades 

en paralelo, al incrementar este parámetro disminuye la vel2 

cidad y las posibilidades de erosión mecánica son menores. 

Otra variable, que es afectada por el nÚmero de -

unidades en paralelo, es la Caída de presión, la cual es fun 

ción de la masa-velocidad como puede observarse en la siguien 

te ecuación: 

· P - ~sida de oresión 

f - Factor de fricción de 
Fanning (Ad!men.) 

G - Masa-velocidad (lbm/hr ft2) 

-----------(ó) 

L - Longitud (ft) 

~ - Densidad (lb~/ft 3 

D - Diámetro (ft ) 
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g - acelerac1Ó! de la2gravedad 
O (4.18 X 10 ft/hr ) 

A su vez, el factor de fricción, también es fUnción de la m~ 

sa-velocidad: 

f = F( NRe 

de acuerdo con la ec.(l) 

= F'( u ) ---------(7) 

Y por ú:timo, con el camelo de flujo, tamoién se -

ve afectado el coeficiente de película en fluidos que "trans

fieren calor sin cambiar de fase, ya que esta relacionado de 

la siguiente manera: 

k - Conductividad térmica (.Jtu/hr ft F) 

Co - Calor específico (Btu/lb l") 

J - Factor de Colburn (Adimen.) 
h 

a su vez: 

Jh = F( ~Re ) = F'( G ) ----------(9) 

de acuerdo con la ecuación (1) 

Asi pues, tenemos para este parámetro los siguien

tes Factores de disefio: 

1.- Número de Reynolds en los tubos 

2.- NÚmero de Reynolds en la camisa 

3.- Velocidad en los tubos 

4.- Caída de pr~sión, tanto en los tucos como 
en la camisa 
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5.- Coeficiente de transferencia de calor (pr1nc1 
palmente en el fluido que no camoia de fase J 

2.- Número de unidades en serie. 

El número de unidades en serie, no tiene efecto d1 
rectamente sobre el flujo, pero influye en la caída de pre -

sión, tanto por el lado de los tubos como por la coraza. Es

to se debe a la dependencia que tiene la lP con la longitud 

total de recorrido del fluido, como se desprende de la ecua

ción (6). 

También el área de transferencia se ve afectada, 

ya que aumenta con el número de ur.idades. El incrementar el 

número de cambiadores en serie, equivale a aumentar la long1 

tud, pero siempre respetando los estándares comerciales para 

la longitud de tubos. 

El efecto que se produce al alterar este paráme-

tro, se refleja, desde luego, en la superficie disponible p~ 

ra la transferencia, ya que de la misma forma que con el nú-

mero de unidades en paralelo, cada unidad contribuye con la 

misma cantidad de área (o número de tubos), sólo .ue ~n este 

caso, los flujos, en ambos lados del cambiador, permanecen -

constantes y la caída de presión no sólo disminuye al aumen

tar el número de unidades, sino que se incrementa al hacerse 

mayor la longitud del camino recorrido por los fluidos. 
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3.- Diámetro de la camisa. 

El tamafio de la coraza jel camoiador es un parám~ 

tro sujeto a restricciones de tipo comercial, ya que los diÍ 

metr~s están limitados a ciertos valores. Para implementar -

el programa utilizado, se almacenaron datos de 18 diámetros, 

con su respectiva cuenta de tubos, así como información so-

bre el espacio ocupado por el haz tubular. Los diámetros ut! 

lizados son: 

(en pulgadas) 

1.- 8 10.- 25' 

2.- 10 11.- 27 

3.- 12 12.- 29 

4.- 13 1/4 13.- 31 

'· - 15' 1/4 14.- 33 

6.- 17 1/4 15.- 35' 

7.- 19 1/4 lo.- 37 

8.- 21 1/4 l?.- 39 

9.- 23 1/4 18.- l+-2 

Lo~ valores anotados, corresponden al diametro interno de la 

camisa. Para el caso especial de arreglo CUADRADO, el diáme

tro máximo es de 39 pulg. 

El efecto de este parámetro puede observarse en -

las siguientes variables: 

VELCCIDAD Y CA!DA DE PRESION EN LA CAMI~A.- La VA 
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riación no es lineal pues, si bien al aumentar el diámetro, 

se incrementa el área transversal, también aumenta el núme

ro de tubos, que ocupan más espacio y la velocidad de flujo 

no disminuye tanto como podría esperarse. Pero aún así, la 

variación es apreciable y puede ser determinante al compa-

rar la caída de presión con la !:. P máxima permisi ole. 

Tr'IAN~F ~~E . CIA DE CALOR.- El camoio en la masa-V~ 

locidad, debido a la variación en el área de flujo, reperc~ 

te en el número de Reynolds y por tanto también afectará el 

Coeficiente de Transferencia de la sección de intercambio -

de calor sens iole (Zona de Precalentamiento en evaporadores) 

El efecto en el coeficiente total será mas grande, cuanto -

mayor calor sensiole se transfiera, pues el coeficiente to

tal se obtiene por ponderación de los coeficientes indivi-

duales con sus respectivas cargas térmicas (calor sensible 

y calor latente, si hay cambio de fase ) . 

4.- Diámetro externo y espaciamiento (pitchJ de 

los tubos. 

La variación de este parámetro, también se encuen 

tra limitada a los valores comerciales comunes, y éstos a su 

vez dependen del tipo de arreglo mecánico (TRIANGULAR o CUA

DRADO). 

Para el arreglo CUADRADO, se programaron los.Jii-

gu1entes ?ares de valores: 
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Diámetro (in) 

3/4 

1 

Y para arreglo TRIANGULAH: 

1) 

2) 

3) 

Diámetro (in) 

3/4 

3/4 

1 

Pitch (in) 

1 

11/4 

Pi~ch (in) 

15/16 

l 

1 1/4 

Como puede observarse, generalmente a un aumento 

de diámetro interno, corresponde un incremento en el Pitch, 

por lo tanto, ambos se han estudiado como un solo parámetro. 

El tipo de arreglo, depende fundamentalmente, de una deci- -

sión de tipo económico, que no puede predecirse de una mane

ra general y que , está sujeta a cierta conveniencia en man

tenimiento. 

Al cambiar el valor de este parámetro, el efecto 

se aprecia en las siguientes variables: 

ARE.A DE TRANSFERENCIA.- Ya que al aumentar el diª 

metro, aumenta el área por tubo y ~or otro lado disminuye el 

-número de tubos que puede contener la camisa, no exista una 

dependencia lineal. 

VELOCIDAD Y CAIDA DE PRESION.- El área transver-

sal de flujo, tampoco presenta una variación lineal, pero sí 
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muy apreciable, como puede deducirse de la ecuación (6). 

TRA~ISFERE!JCIA DE CAI..OR.- El coeficiente para - -

transferencia sin cambio de fase, varía debido a su depencia 

de la masa velocidad, según las ecuaciones (1) Y (9). 

El coeficiente de película ;Jara flui:ios en ebull! 

ción, se ve afectado, ya que de~ende de la cantidad de vapor 

que queda atrapada en el haz tubular y que recuore la super

ficie de los tubos evitando la transferencia de calor a un -

-régimen turbulento. Por otra parte, se ha estaolecido un -

límite teórico para el flujo de calor en el haz, que depende 

en parte de la relación Pitch/Diámetro. Al incrementarse -

el valor de la relación, aumenta el valor máximo permisible, 

hasta alcanzar la frontera física, cuando se tiene un solo -

tubo como medio de calentamiento. 

~.-Número de pasos en los tubos. 

El número de pasos está limitado, para los diáme

tros de camisa más reducidos, a un máximo de 6. En el resto 

de los diámetros de camisa, el máximo es de 8 pasos, siendo 

los valores comerciales: 1, 2, 1+, 6, y 8 Dependiendo 

del número de unidades en serie, siguiendo las siguientes -

ecuaciones: 

----------(1..:.) 

IPT = 1, 2, 3, .• .. n ----------uo') 
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N - número ae pasos en los tubos p 

IPT - número entero positivo 

Ncs - número de unidades en serie 

.t:l valor inicial de N es de u;. solo paso y no se calcula cor. p 

las ecuaciones 10 y lo: Como ejemplo , tenemos que para un 

equi~o con 2 unidades en serie, los pasos en los tu~os perm1 

tidos son: 1, 4 y 8. 

Las variables afectadas por este parámetro son: 

VELOCIDAD Y CAIDA DE PRESION.- Un camoio en el ny 

mero de pasos, equivale a variar el camino recorrido por el 

fluido de servicio, al mismo tiempo que se disminuye su área 

transversal de flujo. Por estas raz::mes, la caída de pre- • 

siÓn varía aproximadamente a la tercera potencia, es decir, 

si el número de pasos se duplica, la caida de presión aumen

tara e veces. 

TRANSFERE:;CIA D~ CALOR.- Una vez más, el aumento 

en la velocidad, incrementa el coeficiente de pelicu+a, cuan 

do no se presenta cambio de fase y si tomamos en cuenta que 

el area de los tubos no cambia apreciatlemente, al variar el 

número de pasos, esto representa cierta ventaja. El número -

de tuoos tiende a d!sminuir al aumen~ar el n:wiero de pasos 

por el espacie que deoe reservarse ~ara los separadores de -

flujo. 
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o.- Número de mamparas (baffles). 

Camo sucede en el caso del diámetro de coraza, -

las repercusiones de la variación de este parámetro se obse~ 

van exclusivamente en el lado del fluido q~e se evapora. Las 

mamparas se colocan a una distancia i~ual entre si, misma -

que reciue el nombre de Pitch o espaciamiento, de esta mane

ra, al aumentar el número de mamparas,disminuirá el Pitch, -

según la relación: 

B = 
Ob + 1 

--------------(11) 

B - espaciamiento antre mamparas (ft) 

1t - longitud de los tubos (ft) 

nb - número de mamparas 

Las variables afectadas son: 

VELOCIDAD Y CAIDA Dl PhESION.- La velocidad, y por 

lo tanto la masa velocidad, se encuentra muy ligada al espa

ciamiento entre los baffles, como puede apreciarse en las -

ecuaciones (4) y (5). Por lo tanto, la caida de presión ta~ 

oién se verá afectada, ya que depende d~l camino recorrido -

por el flui:lo, qua a su vez es función del nÚmGro de cambios 

de dirección que ~roducen las mamparas. 

TR.-. 1;Sr'EREi.CIA DE CALJR. -Tanto en los cambiadores 

de calor en una sola fase como en las zonas de precalen!fa- -

miento d·3 evaporadores y reboilers, el coeficiente de trans-
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ferencia se ve afectado por los cambios en el régimen de fly 

jo, según las ecuaciones (8) y (9). El coeficiente para lí

quidos en ebullición no sufre camoio, pues no de,ende del fly 

jo. 
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!l.- "'CüACJONi<'S DE DISEÍ'.0 UT l LI.;;aDAS PAHA i!.L E;;;_: __¡i),IJ . 

Las ecuaciones que se il\lplementaron en el .. rogra

ma son aquellas que nos proporcionan información acerca de -

las variaules qae es imJortante controlar (Factores de dise-

ño) y que a 'artir de los datos suministrados, complementan 

el esquema general del equipo de transferencia de calor. En 

realidad, estas relaciones matemáticas, representan una pre

dicción o simulación del comporta~iento del cambiador, segun 

las diferentes caracteristicas mecánicas ~ue se van propo- -

~iendo. De una manera general, podemos hacer una clasifica

ción de las ecuaciones, de acuerdo con el tipo de variable -

que deter~inan. Dicha clasificación seria la siguiente: 

A) Ecuaci ones de diseño para el balance 
térmico. 

B) Ecuaciones de disef'io nara flujo de 
fluidos. 

C) Ecuaciones de diseño para transferencia 
de calor. 

Las unidades en que se encuentran las variaoles 

de las siguientes ~cuaciones, pertenecen al sistema inglés, 

ya que éste es el más utilizado en Ingenieria. Sin embargo 

las mismas fórmulas pueden utilizarse en el sistema métrico 

decimal, con factores de corrección apropiados. 
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A) ECUACIJNES PARA EL BALA1\C_ T:..1.: reo. -

Las fórmulas basicas, 1e las c~alcs se partió, 

fueron las si~ 1i 0 ntes: 

Calor recibido por el fluido frio 

Qf - Cantidad de calor recibide (Btu/r.r) 

W - vasto en masa del fluido (~om/hr) 
a 

Cpf - Calor especifico del fluido (Jtu/lbm F) 

Tb - Temperatura de ourbuja (r) 

T - Temperatura de alimentación {F) 
a 

wv - Gasto en masa de vaporizado (lbm/hr) 

Av - Calor latente de Vaporización (Btu/lbm) 

Calor cedido por el fluido de calentamiento (pueden pr~ 

sentarse 2 casos) 

1.- El fluido de servicio es una corriente de proceso 

que solo cede calor sensible 

----------·--(13) 

~ - Calor cedido (Btu/hr) 

Wt - Gasto en masa por los tubos (lbmfhr) 

Cpc - Calor especifico del fluido caliente (Btu/lbmF) 
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Tet - Temperatu~a de entrada a los tubos ( i ) 

Tst - Temperatura de salida de los tuoos (F) 

2.- El ~luido de servicio es vapor saturado, cediendo 

calor latente al condensarse 

ce: 

-----------------\14) 

A v - Calor latEnte de vaporización (o ccndensación , 
(.)tu/loro > 

En todos los casos, deberá cumplirse el siguiente balag 

----------------(15) 

.. - Carga térmica total (Btu/hr) 

Para realizar el Balance Térmico, como paso previo al -

diseño, se requieren los siguientes datos: 

1) Temneraturas de entrada y salida del fluido 
de servicio. 

2) Gasto del fluido de proceso y cantidad que se 
desea vaporizar 

3) Temperatura de entrada del fluido de proceso 

4) Si el fluido de servicio es vapor, su calor 
latente 

El ;>rograma 'Jropor·ciona la temperatura de salida, calcy 
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lando el punto de burbu j a a la presión especificada. Tam- -

oién suministra los calores específicos de am0os fluidos, 

asi como el calor latente de vaporización, pero solo para el 

f luido de proceso. Como puede deducirse de lo anterior, que

da como var i a Jle dependiente el Gasto del fluido de servicio, 

que se calcula con base al balance de energia, completandose 

asi la in: ormación necesaria para llevar a cabo e:. diseño. 

Comcinando las ecuaciones (l~) 1 (l3) y ().'1) nbtP.-

ne:ios: 

Por esta ecuación, puede deducirse que, otra for

ma de realizar el Balance Térmico podr í a ser la siguiente: • 

Fijar el gasto del fluido de servicio y determinar, como v~ 

riable independiente la temperatura de salida (T
8
t). 

De una forma más general, la ecuación (12)puede -

representarse en términos de la entalpia de los fluidos, evl 

tando así, el tener que tomar en cuenta la variación del ca

los específico con la temperatura y la composición. De esta 

manera: 

Hbl - Entalpia por unidad de masa del l!quido a la 
temperatura de burbuja (Btu/lbm) 

Hal - Enta l pia por unidad de masa del líquido a la 
temperatura de entrada (Btu/lbm) 
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Hbv - Entalpia por unidad de masa del va ~or a la 
temoeratura de salida (Btu/lb ) - m 

De i gual manera, la ecuación (13) se transforma en 

---------c1a> 

H11 - Entalpia por unidad de masa a la 
salida de los tubos (Btu/lbm) 

Hle - Entalpia por unidad de masa a la 
entrada de los tubos (Btu/lbm) 

Cuando los f luidos de servicio y de proceso, son 

componentes puros, el problema es sencillo, ya que la ebull! 

ción se realiza a una sola temperatura que solo depende de -

la presión de operación; pero en el caso de mezclas, como las 

de hidrocarburos, la ebullición se efectúa en un rango de 

temoeraturas. Además, las propiedades dependen de la compo

sición, tanto en la fase vapor como en la fase líquida, y é! 

tas a su vez, están regidas por el 2qu1librio Termodinámico 

que se establece a cada presión, tem?eratura y composic1Ón*

de alimentación particulares. Como puede verse, el problema 

es complejo y las relaciones entre las condiciones de opera

ción y las oropiedades, pueden re,resentarse en la siguiente 

forma: 

• La composición y el equilibrio termodinámico están lnti

mamente relacionados, por principios Fisico-quimicos. 
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L - masa del liquido (lom) 

xi - composición de la 
fase líquida 

V - masa del vapor (lbm) 

y1 - composición de la 
fase vapor 

-----------------(19) 

H1 - Entalpia del liq. (Btu/ 
lbm) 

P - Pre2ión del sistema (lb 
/in ) 

T - Temperatura del sistema 
(f) 

-----------------(20) 

H - Entalpia del vap. (Btu/ 
V 

lbm) 

P - PreQiÓn del sistema (lb 
/in~) 

T - Temperatura del sistema 
(F) 

La cantidad va?orizada del fluido de proceso, pu~ 

de representarse, en función de la relación molar V/F, es d~ 

cir, el cociente de la cantidad de vapor dividida entre la -

cantidad de fluido alimentada. En el caso de un componente 

puro, esta variable depende de la cantidad de calor suminis

trada al fluido. 

------------(21) 

Pero en el caso de una mezcla de varios componen-
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tes, V/F es función del equilibrio termodinámico, que como -

ya se dijo antes, depende de las condiciones del sistema. 

Por lo tanto, se puede exoresar de la siguiente manera: 

---------(22) 

zi - composición de la alimentación 

Así pues, la relación liquido-vapor (o vapor-ali

mentación), puede controlarse fijando la temperatura de ebu

llición, siempre y cuando la presión permanezca constante. 

Para el cálculo del Calor Específico, se recurre 

a su relación termodinámica con la entalpia: 

-------------(23) 

Cp - Calor específico a presión constante 
(Btu/lbm F) 

P - Presión (lb/in2 ) 

V - Volumen (in3) 

La ecuación (23), dentro de cierto límite de exa~ 

titud, puede transformarse en: 

Cp = H2 - H1 
T2 - T¡ 

------(24) 

La exactitud del valor de Cp depende del increme~ 
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to de temperatura tomado. 

o) ECUACIONES P~~n 7LJJO JE FLUIDOS.-

Con respecto al tema de rlu~o de Fluidos, induda

ulemente que , el parámetro más importa r, t E. es el de l a C.n i D ... 

DE P?ESICN. Al predecir la pérdida de presión en los fluidos 

de servicio y proceso, es posible juzgar si desde el punto de 

vista hidráulico, el equipo propuesto, es o no aceptaole, de 

acuerdo con los recursos de que se disponga a lo largo del -

proceso. De esta manera, se compara la caida de presión ca! 

culada, para cada arreglo específico, con una AP máxima pe~ 

misible, que es fijada como dato. 

Las ;:cuacio:ies de diseño f.mdamentales, se divi--

den en dos grupos: 

a) Ca ida de :;resión en el fluido de servicio 
(lado de los tubos) 

b) Ca ida de presión en el fluido de proceso 
(lado de la camisa) 

Aún cuando ambos grupos tienen varios aspectos en 

común, se desarrollaron por separado. 

a) Ca:da de presión por el lado de los tuoos 

La ecuación general, desarrollada a la luz del -

estudio de los fenómenos de transporte y, aplicada en forma 

general, tanto para régimen laminar como turbulento es la (6) 
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E!1 -1 caso del fluido :JOr los tuoos, L, es decir, 

el cu:í.ino que recorre, de 11 ende de.!. número de pasos que tenga 

el cam.iiador: 

L = Np Lt; ------~----------(25) 

Np - numero de 1asos 

~t - br.~~·- ud i . les tuuos (ft) 

La masa-v~ loci1~d G, se ob ~i ene a ~artir de la -

densidad del fL.ido y de la veloc idad, que es otra variaole 

estudiada. 

G = V ~ -------------------(2b) 
V - velocidad del fluido (ft/hr) 

~ - densidad (1Dui/ft3) 

En la ecuación (o), O representa el diámetro in

terno que, de,ende del diámetr ) externo o diámetro nominal de 

los tubos y del estesor, que VJria dentro de ciertas especi

ficaciones denominadas ;jwG (dirmingnam h'ire Gauge). A cont! 

nuación, se inc1uye una taola de los espesores del código 

.d.'l'G (tomada de "Process Heat transfer" de Kern (7l). 

::!~G espesor( in) rl•JG es;:iesor(in) 

8 0.165 12 0.109 

9 0.14F 13 0.095 

10 ').134 14 0.083 

11 0.12) 15 0.072 
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espesor(lu) 

16 O.Oó5 

)> .11"" 
.a..hl\,J 

18 

espesor(in) 

o.o49 

17 0.058 

Teniendo la relación entre el espesor del tubo y 

el código d',.¡G, el diámetro interno, Di puede calcularse con 

la siguiente ecuación: 

D = D 
1 o 

2(espesor) --------(27) 

D
0 

- diámetro externo ó nominal (in) 

La constante g, es la aceleración de la gravedad 

en unidades del sistema inglés (4.18 x 108 ft/hr2). 

El valor de la densidad pueJe ser sustituido por 

otro, de uso más común en la industria, que es la gravedad . 

específica 60/60 (con respecto a la densidad del agua a 600F) 

partiendo de la siguiente fórmula: 

s = ------------(28) 
62.3 

s - gravedad específica. 

Introduciendo los factores adecuados y sustitu-

yendo las ecuaciones (25) a (28) en la ec. (o), tenemos: 

A pt = __ ,..._.c ... v_g...._) 2__.L._..N._p __ 

5.22 X lolO D s ,1J 
t 

A Pt - ca ida de presión (lb/in2) 

------(29) 
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f - factor de fricción (adimensional) 
2 V - velocidad (ft/hr ) 

Q - densidad (lbm/rt3) 

L - longitud (ft) 

Np - número de pasos 

D - diámetro (ft) 

s - gravedad específica (adimen.) 

)'J't - corrección por viscosidad (¡"~)0.14 

La ecuación (27) predice, la calda de presión a 

través de la sección recta, pero no, la calda de presión d~ 

oida a los cam~ios de dirección del fluido, para tomar en 

cuenta este factor, recurri~os a la siguiente relación, que 

asigna un 6P, equivalente a 4 veces el potencial cinético de 

presién, por cada caffioio de dirección: 

Á P. = __ !t-_?ioi_i~-
c 2 s g 

------------(30) 

introduciendo los factores de conversión adecuados, se oh-

tiene: 

j P = o. 86 5 _li¡;Ul~ 
e s g ------------(31) 

y por tanto, la calda de presión total, será: 

~p = ~p + jp 
T t c -----------(32) 
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Sustituyendo (29 ) y (31) en (32) y simplificando, llegamos 

final mente a 

Np y2 

s 
(33) 

que es la ecuación utiliz~da por el programa de diseño. 

En el caso especial, cuando el fluido de servi--

cio es vapor, P se calcula como el 50% de la calda de pr~ 

sión producida por los tramos rectos, exclusivamente. 

~PT (vapor) = O.lf (V\>)
2 

L Np -----(34) 
1.044 x l~O D s .1f 

t 

' Para este caso, el término ~ o gr~vedad especÍf! 

ca, deberá calcularse con base a la densidad del agua, no -

obstante ser un vapor (para vapores, se utiliza como refe-

rencia, la densidad del aire). 

b) Caída de presión por el lado de la camisa. 

Partiendo de la .lilisaa ecuación (6), podemos sus

-tituir las variables, por sus equivalentes, para el flujo 

por fuera del haz tuoular. 

La masa-velocidad Gs se obtiene a ~artir de las 

ecuaciones (4) y (5). 

La longitud que recorre el fluido, depende, bás! 

camente, del número de mamparas, debido a que éstas cambian 
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constantemente la dirección del flujo, siendo el valor real 

de L: 

--------------(35) 

Ds - diámetro de la camisa (in ) 

nb - número de mamparas o baffles 

El valor D, representa el diámetro equivalente, 

que es función del espaciamiento y del diámetro externo de 

los tubos, as! como del tipo de arreglo del haz, según las 

ecuaciones (2) y (3). 

Ahora bien, si por el lado de la coraza se efec

tua una evaporación, siendo grande la diferencia entre las 

densidades del líquido y del vapor, debe tomarse un prome

dio ponderado de la gravedad específica, en base ~ los flu

jos de las dos fases a la salida del cambiador. De esta m~ 

nera, el valor de ~resulta: 

---------(36) 

se - gravedad específica a la entrada 

ss - gravedad específica a la salida 

-----~--(37) 

Ft - Flujo total (lbm/hr) 
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Fv - Flujo de vapor (lbm/hr) 

F1 - Flujo de liquido (lbm/hr) 

~v - densidad del vapor (lbm/rt3) 

~l - densidad del líquido (lbm/ft3) 

La ecuación final de disefio para la caida de ?r~ 

sión en el lado de la camisa es: 

AP = s 
f G8

2 D5 (nb + 1) 
e:: 10 _.1o22 X 10 De S Ps 

--------(38) 

Ps - calda de presión por la camisa (lb/in2) 

f - factor de fricción (adim.) 
2 

Gs - masa-velocidad (lbm/hr ft ) 

D - diámetro de la camisa (in) • 
nb - número de mamparas 

n. - diámetro equivalente (in) 

s - gravedad especifica promedio 
, ( uj,,µ..)0.14 •s- correccion por viscosidad /. ~ w 

Tanto para las ecuaciones (33) y (31+), como para 

la ecuación (38), se hace uso del factor .de fricción de Fan 

ning, que depende de la turbulencia presente. Por medio del 

análisis dimensional, se ha encontrado que f es función del 

número de Reynolds, como se aprecia en la ecuación (7). Ade 

más se conoce el tipo de función que describe la relación -

\ 
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el fenómeno, y que es: 

f = a ( NRe ) o ------------(39) 

Para la implementación del programa, se han date~ 

minado los valores de las constantes ª y Q, los cuales va-

rían a ciertos rangos de NRe y que por lo tanto obligan a mª 

nejar un conjunto de ecuaciones, válidas solo dentro de cie~ 

tos límites. 

Las ecuaciones para el flujo dentro d~ los tubos 

son: 

válida para 

válida para 

f = 16 
-1 

NRe ) ------------(40 a) 

O 6 N !: 2100 
Re 

f = 0.0014 + 0.125( NRe )-o. 3~(40 b) 

N ~ 2100 
Re 

y las ecuaciones para flujo fuera de los tubos son: 

para O !: ~ ~ 30 Re f = 1/3( NRe )-·'.)· 9895 -----(41 a) 

para NRe ~ l<X> f= 0.11878( NRe )-0•188 ----(41 c) 
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Las ecuaciones (40) y (41), fueron obtenidas por 

correlación de datos experimentales extraidos de "Standars 

of tuoular Exchanger Manu!'acturers Association" 2na. ed. -

N.Y. 1949, y realizada por medio del metodo de mÍni~os cua-

drados. 

C) ECUACIONES PARA TRAl~SFERENCIA DE CALOR.-

Para determinar las caracteris~icas, que tiene 

un arreglo dado, para la transferencia de calor, se hace -

uso de una ecuación general, derivada de la ecuación de Foy 

rier, para fenómenos de transporte y que es: 

Q = U A ~Tlm Ftlmt ----------(42) 

Q - Carga térmica (Btu/hr) 

U - Coeficiente
2
total de transferencia 

(Btu/ hr ft F) 

~Tlm - Diferencia media logaritmica de tempera
tura (F) 

A - Area total de transferencia (ft2) 

Ftlmt - Factor dé corrección del ~T1 (adimen.) m 

La mayor part~ del tiempo utilizado para cálcu

lo en el programa, se ocupa en la determinación de las va-

riables que intervienen en la ec. (42). Así pues, conviene 

describirlas cada una por separado. 
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La forma en la que se procede , para hacer uso 

de la ecuación (42) es la siguiente: 

A partir de las propiedades de los fl~idos y las 

condiciones de proceso, se determina el coeficiente total 

de transferencia U, el ATlm o diferencia media logaritmica 

de temperatura y el factor de corrección Ftlmt , éste ulti 

mo, depende ade~ás del ~rreglo mecánico propuesto (número 

de pasos, número de camisas), posteriormente, se des,eja -

el área de transferencia requerida A, utilizando la carga 

térmica ~' que se sustituye por la calculada en el balan

ce térmico. 

1.- CALCULO :>EL ATim.- DEuido a que la dif'eren-

cia de temperaturas, en las d~stintas regiones de un cam-

biador, no es la misma, el término que aparece originalmen 

te en la ecuación de Fourier no es aplicable y, debe encon 

trarse un valor representativo de AT, que puede calcularse 

a partir de las diferencias de temperatura presentes en la 

entrada y la salida del equipo. Considerando que el coef! 

ciente total de transferencia varía linealmente con la tem 

oeratura, se ha llegado a la siguiente ecuación, para un -

cambiador con un solo paso por los tucos y a contracorrieg 

te ( 7 ) : 

AT = -A-.-Tc--__,A=--T.._r __ 

lm ln <A T0 / Ll'l'r) 
-------(43) 
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En esta ecuación, ~T re~resenta la diferencia c 

de temperatura en el extremo más caliente y ~Tr, la dife--

rencia en el lado más frio. En la figw·a 1, puede apre- -

ciarse graficamente el significado de amoas variaoles, en 

el caso más simple, de un camelador de un paso. 

T 
I! .. 
" 1 
R 
A 
T. 

FIGURA l. 

Aún cuando la suposición de la dependencia li- -

neal no es rigurosamente cierta, esta ecuación ha dado b~ 

nos re :o ultados en la ge~eralidad de los casos. 

Para cambiadores con transferencia en dos fases, 

tales como los eva 1oradcres y reboilers, encontramos dos -

regiones de transferencia, bien diferenciadas; 

a) Región de transferencia de calor sensible. 
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b) Región de transferencia de calor latente. 

Encontrándose diferentes variaciones en la T, por lo que 

deben calcularse, por senarado, las diferencias de temner~ 

tura en cada zona. 

En la figura 2, ;iodemos observar las dos regio-

nes de transferencia, como aparecen en el caso de un evapQ 

rador Je un solo paso en los tuoos. 

FIGURA 2, 

En la región A, tanto el medio de calentamiento, 

como el fluido de proceso, intercambian calor sensible, -

hasta un punto en que éste Último, alcanza su temperatura 

de ebullicíón (el fluido de ~roceso es un componente puro) 

h oartir de ese punto, la tem~eratura ya no aumenta y se -

mantiene constante, cambiando el régireen de transfereneÍa. 

Deoido a este comportamiento, debe obtenerse un .L\Tim para 
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la región A y otro para l a región B. Para ambos cálculos es 

necesario determinar la temperatura intermedia Tint en el m~ 

di o de calentamiento, y que es aquella temperatura que coin

cide con el cambio de fase del fluido de proceso. Para ésto 

contamos con los siguientes datos ; 

T - Temperatura je entrada a la camisa a 

Teb - Temperatura de ebullición en la camisa 

Tet - Temperatura de entrada a los tuoos 

Tst - Temperatura de salida de los tubos. 

Por medio del balance térmico en la región B, sa

bemos que el calor necesario para la evaporación ha sido ced! 

do por el fluido de servicio al enfriarse desde una temperaty 

ra T8 t hasta Tint' por lo tanto; 

desoejando Tint' obtenemos; 

--------(1+5) 

Una vez determinado el valor de Tint' se calculan 

las ~1ferencias medias logaritmicas: 

ATliD(A) = (Tst-Ta) - (T1nt-T0 p) 

ln(Tst- Ta ) 
Tint-Teb 

-(l+-6) 
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(T1ot-Teb) - (Tet-Tcb) 

ln(T1nt-T8g) 
Tet-Teb 

--(47) 

El valor utilizado para el Tlm, se determina pon 

derando los dos valores con las cargas térmicas de sus respeQ 

tivas zonas, quedando finalmente. 

.1Tlm = Q:tot ---(48) 
Q~1n ) + Qva¡;¡ ) 
Tlm(A) Tlm(B) 

Qtot - Carga térmica total (Btu/hr) 

Qsen - Carga térmica en la región A (Btu/hr) 

Qvap - Carga térmica en la región B (Btu/hr) 

Cuando el medio de calentamiento es vapor satura-

do, existe en el cambiador al menos una zona, en la cual la -

diferencia de temperaturas es constante, en tal caso, la .t.Tl.m 

no puede calcularse mediante la ecuación (43), como ~uede ob

servarse en la figura 3. Al ser constante la diferencia de -

temperaturtts en ambos extremos del cambiador, el valor de la 

.t.Tlm es igual a .1Tc o .1Th. 

2.-CALCIJLO DEL FACTOR DE CORRECCION (F'tlmt).

Cuando el número de pasos por los tubos aumenta, 

o cuando el camoiador consta de varias unidades en serie, el 

régimen de flujo no es ni a contracorriente ni en corriente -
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T 

' "' " • 
" A 
T. 

c .... ,,.,.,.,,. C.101<# .... VA .. •• 
j 1 r." 

"• Afc 
"'A-OA1alfl~- ION L 

FIGURA 3, 

paralela, sino una combinación de ambos, alternados. Por es

ta razón, la ATlm de la ecuación (43) no es un valor represen 

tativo de las diferencias de temperaturas entr~ los fluidos -

del camoiador. 

Para conservar la com?atibilidad con el esquema -

_)ara un cambiador con un paso por los tuoos y una unidad en -

serie, se ha desarrollado analíticamente (7) el uso de un -

factor de corrección, al que en este estudio se ha denominado 

Ftlmt' de tal suerte que el~Tlm real para cualquier tipo de 

cambiador, puede obtenerse con la siguiente ecuación: 

ATlm (real)= ~Tlm (cale .; x Ftlmt (1+9) 
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Los valores de este factor de corrección, tienen un 

limite máximo de 1.0, cuando se trata de camoiadores con un -

paso en los tubos. 

El cálculo del factor, se ha implementado en for

ma d€ un suoprograma o ?rograma auxiliar, con las ecuaciones 

extraidas de un artículo de "Chemical Engineering" (13), que 

son las siguientes: 

Ftlmt 
= -J r2 

+ 1 1n [ i : MxxJ 
(r-l)ln [ 2 xx - 1 - r + \i r2 + 

L 2/-xx - 1 - r -"\] r + l 

---( 50) 

En este ecuación, deducida analíticamente, el valor de r es: 

r = Ta - Teh 

Tst - Tet 
-------------(51) 

El valor de xx debe calcularse de 2 maneras distintas, depen

diendo del valor de r; 

a) si r = 1 XX = s -----(.52) 
(n(l-s)+s) 

en donde n es el número de unidades en serie y 

s = Tet - Tat --------.---( 53) 
Tet - Ta 

[ 1 - r~] l/n 
1 -

1 - 8 54 b) si r # 1 XX = Nl/n -( ) . ,. r -
s 
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Debe observarse que, tanto en la ecuación (52) como en la (54), 

el valor de xx es igual a ~ si, n=l , es decir, que el efecto 

del número de unidades en serie, se encué~tra 1mplicito en el 

valor de xx y que, cu:rndo n = l , nus enc·:mtramos con el caso 

más sim;Jle (una sola unidad en serie). 

El factor Ftlmt' no deberá ser nunca inferior a 

0.8, ya que se ba demostrado que, esto significa U."la gran in-

eficiencia, debida a una posible inversión del sentido en el 

-flujo de calor, como consecuencia ae una comoinación desafo~ 

tuc.ada de ciertas condiciones de Jroceso y arreglo mecánico. 

Cla (U).- El coeficiente total ouede considerarse como el re

sultado de la adición de varias resistencias al flujo de ca-~ 

lor. Dichas resistencias, son aquellas que presentan los flui 

dos en amoos lados del cambiador, así como la de la pared me

tálica de los tubos y además los factores de incrustación, -

que toman en cuenta la resistencia que ofrecen los depósitos 

-dejados por los fluidos. La ecuación general es la siguiente: 

U= l 
( 55) 

(l/ho) + (l/hi )(Di/Do) +~ 

u - Coeficiente total (Btu/hr ft2 F) 

ho- Coeficiente de 
(idem.) 

pel:Í.Cula fuera de los tubos 

h1- Coeficiente 
(Ídem.) 

de película dentro de los tubos 
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R.. - Resistencia de la 1ared de los tu~os. 
(Ídem.) 

(D1/D
0

) - relación de diámetros interne y externo de 
los tubos 

La resistencia de la :)ared metálica depende de su 

espesor y de la conductividad térmica. La ecuación se deduce 

de la transferencia a través de una pared tubular. 

Rw = --~o_!~l-~0{~1_l_ 
24 kw 

--------(56) 

D
0 

- diámetro externo ó nominal (in) 

Di - diánetro interno (in) 

kw - conductividad termica del metal 
(Btu/hr ft F) 

La determinación de los coeficientes de pelícu-

la, denende fundamentalmente de si se presenta un cambio de -

fase o no. Si la transferencia de calor se realiza en una SQ 

-la fase, el coeficiente depende del régimen de flujo y de -

las propiedades del fluido. Para el estudio, se ha utilizado 

el factor ad-imensional de Colburn ( 7 ) Jh, como paso inter

medio 'ara lo determinación de las proniedades de transferen

-cia. El factor Jh, al igual ·1 ue el factor de fricción, es -

función del Número de Reynolds y esta función es de la forma; 

Jh = a'( NRe )b' ------------(57) 
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Para impl~mentar el programa se correlacionaron -

.latos experi¡¡¡entales, tomados de Sieder ! Tate (11) y se aju.§. 

ta ron por el método de ~Ínimos cuadrados, :iara ootener las -

s!guientes ecuaciones: 

para O ~ NRe ~ 100, Jh = 0.6442( NRe 
)o.4571 ( 58 a) 

para 100 ~ N ~ 350, Jh = o. 5745( NRe 
> o.4825 (58 b) 

Re 

para 350 !::: NRe ~ 6000, Jh = o.4o78( NRe >º· 51?5 ( 58 c) 

para 6000 6 NRe ~ 40000,Jh =0.3545t NRe >º· 5496 ( 58 d) 

para NRe ~ 40000, Jh = o. 3485( NRe 
)0.5511 ( 58 e) 

La relación entre el factor de Colourn y el coe

ficiente de película, es: 

h = - - -----( 59) Jh kt frj-l/3b:J0.14 
D kt A 

h - Coeficiente de película (Btu/hr ft2 F) 

Jh - Factor de Colburn (Adimensional) 

kt - Conductividad :érmica (Btu/hr ft F') 

D - Diámetro del dueto en que circula el fluido 
(ft) 

Cp - Calor específico (Btu/lbm F) 

)J- - Viscosidad en el seno del fluido (lb/ ft hr) 
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- Viscosidad en la región cercana a la pa
w red del dueto (lb/ft hr) 

Cuando existe un cambio de fase, el coeficiente -

de película, depende generalmente de las propiedades de am-

bas fases. En el caso de un evaporador o un reboiler, que -

son precisamente de los que nos ocuparemos, se han propuesto 

muchas correlaciones, algunas totalmente empíricas, otras d~ 

sarrolladas en forma completamente analítica y algunas más, 

de tipo teórico-empírico. Dentro del Último grupo, se seleQ 

cionó, por sus resultados satifactorios, la COR.HELACIOi~ DE -

MC NELLY~ Esta ecuación descrioe la relación entre el coef! 

ciente de transferencia de un líquido en ebullición, con las 

propiedades del mismo y con las condiciones de operación. La 

ecuación de Me Nelly es la siruiente: 

[ 
~16[ º·t~, -~~·14 

hl = 0.225 Cs u Ar Cpj [~ k¡J ~] --(bO) 

h1 - Coeficiente de )elÍCula (Btu/hr ft2 F) 

Cs - Factor de superficie (1 para acero) (~dim.) 

U - Co~ficiente total de transferencia (Btu/hr -
ft F) 

AT - Diferencia de temperatura entre la superfi-
cie met~lica y el fluido (F) _ 

Cp - Calor específico (Btu/lbm F) 

A - Calor latente de vaporización (Btu/lbm) 

P - Presión de operación (lb/in2) 
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k1 - Conductividad térmica del líquido 
(Btu/lbm F) 

<J' - Tensión superficial (lb/ft) 

~r Densidad del liqui do (lom/ r t 3) 

~v- Densidad del vapor (lbm/rt3) 

Como puede observarse, en la ecuación está incluí 

da la u, que a su vez depende de los coeficientes de pelícu

la, según la ec. (55), por lo tanto, es necesario utilizar -

un método iterativo para resolver la ec. (óO), ya que no es 

-posible hacerlo analíticamente. El método escogido, es el 

que se presenta abajo, en forma de ur. diagrama de oloques. 

4. = -' ... 

NO 

ho = "",.º" 
llTtMAaO 

C'.41l.ICCl.CO 'OIJ..A1t•

ltt7"•NC'A •• .S.A ,.A-

1'111 y •• lt¡ (Ulllllt ••f.t ,4 •• 

c.'1. vio "• u 
(~c.1.1~ci'o'N '') 

CA'C"¿. 11• 4Aa 
~AO-tlllA~ •• •• ,_ 

'~"'•" 

CA'lccdo J• .4
0
., 

(&CVAC.I·~ 'º' 

4 • ., - cocf"'·'•"Tc "• 
f'• l1cvfa 

(/ - nt¡:. To r.1 
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La correlación de Me Nelly tiene ciertas limita-

cienes que deben tomarse en cuenta, y que son: 

a) Se aplica Dara líquidos de rangos de eoulli

ción pequeños. 

b) Se aplica para régimen de ebullición nuclea

da. ( A T l!: 8° F) 

c) La ecuación representa el corn~ortaciento de -

un líquido en ebullición, calentado por un t~ 

oo único, no por un haz de tubos. 

Para la restricción a), se ha corregido el coefi

ciente, por medio de un factor Ft, que es función del rango 

de ebullición, segun la siguiente ecuación: 

donde: 

h = h1 X Ft --------------(61) 

---------(ó2) 

Tr - Temperatura de Rocío del líquido 

Tb - Temperatura de Burbuja del líquido 

Cuando la diferencia de temperatura entre el flU! 

do Y la pared metálica ( A Tb) es menor de 8º F, se utiliza, -

para la determinación del coeficiente, una correlación que -

toma en cuenta la convección natural y que es: 
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h
1

'= h + o. 53(k /d) d t"¿i g J31 ATb CpL (63) [ 
3 2 j0.25 

1 1 f)-1 k1 

h1 '- Coeficient2 de película corregido 
(Btu/hr ft F) 

h1 - Coeficiente de ?elicula calculado con la 
ec. (60) (Ídem.) 

ATb - Diferencia de te~peratura promedio entre el 
el liquido en ebullición y la pared (F) 

Como puede ooservarse en el inciso c), el valor -

calculado de h1 no puede aplicarse, cuando se utiliza un haz 

tubular 3ara calentar el líquido y la razón es la siguiente: 

El valor calculado con la ec . (60), como ya se -

dijo, es válido para un régimen de ebullición nucleada, y 

cuando se trabaja con un grupo de tubos, el vapor desprendi~ 

do queda atrapado, recubriendo la superficie metálica con -

una película que ofrece mayor resistencia a la transferencia 

de calor (régimen de ebullición pelicular). 

Por lo tanto, deberá corregirse el coeficiente p~ 

ra no obtener un valor falsamente optimista. Existen varias 

formas para tomar en cuenta este factor, algunas son de naty 

raleza analítica, pero tienen el inconveniente de ser más l~ 

boriosas; por esta razón se ha preferido hacer uso de un mé

todo de tipo estadístico, que no obstante su sencillez, dá -

resultados bastante satisfactorios y que es el que a conti-

nuación se expone: 

------·-------(61+) 
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hb - Coeficiente de película para un haz tu
Qular (Btu/hr ft¿ F). 

h1 - Coeficiente para un solo tubo (Ídem.) 

BCF - Factor de corrección para el haz tubular 
tomando en cuenta, la formación de la pe
lícula de vapor 

La ecuación para el factor BCF es: 

4.2x105 'G 
BCF' = 0.714 (p-D) -·J.24 [l. 75+ln( l/NrvJ 

(l/Nrv) 

a su vez: 

G = Ao Ui AT 
A (p-D) 

--------(65) 

----------(06) 

p - Pitch o espaciamiento entre los tuoos 
(ft) 

D - diámetro externo de los tubos (ft) 

G - masa-velocidad del vapor formado e~ un tubo 
del fondo del cambiador (lbm/hr ft ) 

Nrv - número de tubos en la hilera central del cam 
biador. 

(arreglo CUADRADO) (67) 

= Db/1. 847 ( p) 
(arreglo TRI.ANGULAR) (68) 

Db - dia~etro del haz tubular (ft) 

A0 - área de transf. por tubo (ft2> 

U¡ - coeficiente total de transf erencio calc\f
lado según la ec. (55) 

AT - diferencia de temperatura, calc~lada con la 
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ec. (43) (F) 

). - calor latente de vaporización (Btu/lbm) 

A pesar, de que el factor BCF toma en cuenta el 

vapor retenido ?Or el haz, existe un límite máximo para el -

val~r del coeficiente de transferencia de líquidos en ebulli 

ción. Lo anterior se ccmprende más fácilmente, si se estu

dia la Figura 4. En ella, se encuentra graficado el valor -

del coeficiente, contra la diferencia de temoeratura entre -

la pared metálica y el fluido. 

, ... 
I 1 .. 'º , .. 

FIGURA 4. 

El limite antes mencionado puede verse en el pun

to C. La zona A representa el régimen de eoullición nuclea

da Y la zona B es la de régimen pelicular. Para no sobrepa

sar el punto e, se hace uso de otra correlación, que nos in-
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dica cual es el flujo de calor máximo ~ermisible y que indi

rectamente, también nos proporciona el valor máximo del coe

ficiente de película, del que podemos disponer. La correla-

ción es: 

El flu.io de calor requerido ?Or el camoiador es: 

---------------- (70) 

A continuación, se presenta el esquema de las de

cisiones tomadas, en el programa de diseño, en base a la com 

paraci6n de los valores de q1 con q
1 

. max 

" _ ,, ....... 
b- ~t 

b 

" 

C.11¡'/cvlo de 1,•"• 
(ccvu.ió., 69 J 

(',•1 • .,1. <le. ~' 

(C•v•c/;" '10) 

----<~•> 

NO 
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Por lo que respecta al haz tuoular, existe otra -

restricción; tamoién hay un limite para el flujo de calor que 

puede trans~itirse a través de un grupo de tuoos. La ecuacion 

que defi~e ese valor máximo, se compone de 2 fgctores, uno de

pende de la geometría del arreglo mecánico y es: 

para arreglo CUADHADO: ¡f = 0.359(p/D>\j l/Nt (72 a) 

para arreglo TRIANGULAR: )f = O. 359(p/D)\jSen(60º)/Nt 

---(72 b) 

p - Pitch de los tucos (in) 

D - Diámetro ext. de los tubos (in) 

Nt - Número de tubos 

/f - Factor geométrico 

El otro factor depende de las propiedades del líquido en ebu

llición, asi como las del vapor. 

~t111zando ambos factores, la correlación es la s! 

guiente: 

~ax = K ( ,,11 ) ( 1" ) --------(74) 

Empíricamente, se ha encontrado que, el valor de K 
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es de 176.0, pero como una medida de seguridad, se toma un 80% 

de este valor, es decir, K = 14o.8 • 

El flujo de calor máximo que se pretende ut i lizar, 

se calcula como: 

Qreq = U ATlm --------------(75) 

Si el valor de Qreq es mayor que Qmax' no es posi

ble hacer uso de ese arreglo mecánico con las condiciones de -

proceso que se tienen. 

A continuación, se muestra el esquema general uti

lizado para la determinación del coeficiente total de transfe

rencia, cuando uno de los fluidos hierve (hb). Este método ha 

sido presentado en un articulo de la revista "Hidrocarbon Pro

cessing" (9 ). 



h, • VALOR ESTIMADO 

CALCULO DE r., 

EC. 56 Y h¡ EC. 59 

CALCULO DE U1 

EC. 55 

CALCULO DE h1 

EC. 60 

CORRECCION DE 
h1 ( EC. 63 

CALCULO DE q, •u 

J q1 ( ECS. 69 J 70 I 

h • '11 MAX 
u . t. T1 

CALCULO DE BCF 
EC. 65 Y 66 

SI 

SI 

NO 

, Fig. 5 

DIAGRAMA DE BLOQUES 
DEL CALCULO DE he 

{Coeficiente de película para 
líauidos en ebullición) 

METODO DE ACELERACION 

DE CONVERGENCIA 



h1 = h11 ( B C F) 

CALCULO DE U1 CON 
h1 y IA EC. 55 

CALCULO DE Q u1 

Y Oon (ECS. 72-75) 

RESULTADOS : 

ha y U1 

SI EL ARREGLO MECANICO 
NO ES UTIL 
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III. - ANALI.31S DE LAS DECISIONES TJ?·iAllaS POR EL PROGRifrU. DE DI 

SENO. 

Basadas en las interacciones entre parámetros y v5 

r1ables de diseño, se han implementado las decisiones que el -

programa deberá tomar, de forma tal que, si el analizar cierta 

variable y compararla con los limites estaolecidos, se encuen

tra que no tiene un valor satisfactorio, se proponga otro arr~ 

glo que pueda cumplir con las condiciones impusst3s. 

En este capítulo se adjunta un diagrama de bloques 

del método o algoritmo que utiliza el programa principal (F"igy 

ra 6). En él se pueden apreciar las variaoles que deben con-

trolarse, así como las decisiones que se toman en cada caso. A 

cont '. nuación, se presenta un breve resumen de los criterios 

usados oara controlar cada parámetro de diseño. 
1 

DIAMETRO DE LA CAMISA.-

Como ya se ha visto, el número de diámetros es 11-. 
mitado y, ésta es la razón por la cual debe verificarse que, -

el diámetro propuesto no sea mayor de 4o in. para arreglo CUA-

Dh;;.00 o de 39 in. para TRIANGULAR. En caso de que, por las con 

diciones de proceso se requiera un diámetro mayor, la so l ución 

dada ~o~ el programa, es distribuir el ~lujo entre 2 unidades 

en paralelo. 

t.oPaCfa¡.;IEJ.TO y DIA."IETRO DE ws TUBOS. -



SI 

DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROGRAMA PRINCIPAL 

( Figura 6) 

LECTURA DE DATOS 

CALCULO DE LA TEMf' DE SALIDA 

BALANCE TERMICO 

CALCULO DEL t. Tcw 

FIJA UNIDADES EN PARALELO = O 

AUMENTA UNA UNIDAD EN PARALELO 

FIJA UNIDADES EN SERIE = O 

AUMENTA UNA UNIDAD EN SERIE 

FIJA EL DIAMETRO DE CAMISA DE 8" 

SI 
¿ ES EL DIAM. DE CAMISA MAYOR QUE 42" í' 

NO 
OCAM1SA > 42"? 1-----

NO 
FIJA ESPACIAMIENTO 15/16" Y DIAM. 314 (TUBOS) 

AUMENTA EL 
DIAM. DE CAMISA 

SI 
d ES EL ESPACIAMIENTO > 1 1/4" Y EL DIAM. > !"? >---------< 

SI SI 
NO,..--~--... 

U.ro > Uo11f d t.Pr >t.P .. x. 

3 

AUMENTA PITCH .._._S_I _~ 
Y DIAM. DE TUBOS 

SI 

NO 

FIJA No. DE PASOS EN TUBOS = 1 

d ES EL No. DE PASOS EN TUBOS> MAX.? 

NO 

CALCULA EL NUM. DE TUBOS 

CALCULA VELOCIDAD DEL FLUIDO (TUBOS) 

d ES LA VEL. EN TUBOS < VEL. MIN. (' 

NO 

d ES LA VEL. EN TUBOS > VEL. MAX.? 

NO 

CALCULO DEL FACTOR F nwr 

SI 

6 

AUMENTA EL 
No. DE PASOS 

4 



4 ,._~S~I----¡ 

NO 

TOMA EL ARREGL.0 
CON MENOR UREQ 

ES EL FTLMT < r---S"-'-1 --< 3 

CALCULO DE LA U DISEÑO ( U OS l 

CALCULO DEL No . REYNOLDS (TUBOS) 

ES EL No . DE REYNOLDS < REYNOLDS tnln . 
,_~S~1 __ 

4 

CALCULO DEL FACTOR DE FRICCION (TUBOS l 

CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION (TUBOS) 

ES LA CAIDA DE > A P mox. 

NO 

CALCULO DEL COEF. DE PELICULA (TUBOS) 

CALCULO DEL COEF . DE PELICULA (CAMISA J 

CALCULO DE FLUJO DE CALOR mox . PARA EL HAZ TUBULAR 

CALCULO DE FLUJO DE CALOR REQUERIDO 

ES EL. FLUJO DE > FLUJO DE CALOR mox. 

CALCULO DE LA PRESION (CAMISA) 

ES LA CAIDA DE > AP mox . 

NO 
CALCULO DEL FACTOR DE SOBREDISE O 

ES EL FACTOR DE mln. 

ES EL DIAMETRO DE > ma'xlmo 

SI 
CALCULO DE LA U REQUERIDA (UPOND) 

ES LA U REQ. LA DE LAS CALCULADAS 
CON OTROS DIAM. 

SI 

IMPRESION DE RESULTADOS 
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De la misma manera que el diámetro de la camisa, 

estos parámetros no pueden tener valores más grandes (o más -

?equeños) que aquellos que el programa tiene almacenados (va

lores comerciales). Si se necesitara un ar reglo de mayores -

dimensiones, se deberá recurrir a a.imantar el diámetro de ~a 

camisa. 

NUMERO DE PASOS POR LOS TUBOS.-

El valor del número de pasos está limitado por 2 

factores que son: 

a) Estándares comerciales. 

b) Número de unidades en serie 

Ambos ya se nan tomado en cuenta en la ecuación -

(10), sin embargo, un número de pasos -mayor de 8 es poco 

usual, deoido a la excesiva calda de presión que produce. 

Cuando por la lÍgica del programa se necesite un cambiador 

con mayor número de pasos, deben analizarse los siguientes 

factores adicionales antes de tomar alguna decisión. 

· Caida de presión por el lado de los tuoos.- Si es 

mayor que la permisible, se aumentará una unidad en paralelo 

para distribuir el flujo; si es menor, se analiza el coeficieg 

te total de transferencia. 

Coeficiente ~ ~ transferencia.- Si el coefi

ciente calculado con las propiedades de transferencia (U re

querida), es mayor que el necesario por el cambiador (U dise-
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ño), se analiza el diámetro de la camisa p~ra determinar si es 

oosible a:unenta r el área de tra.'.1sfcrencia con un mayor número 

de tuoos ó, si se tiene que incremen~ar una unidad en paralelo. 

~i U es menor que Udi , se aumenta el área agregando una --req s 
unidad en serie. 

VELOC:DAD DEL FLJIDO BN LOS TlfoOS.-

Si el gasto del fluido por los tubos es pequeño, es 

posible que con un solo paso, no se logre alcanzar el régimen 

turbulento. Para resolver este problema, se aumenta el número 

de pasos hasta que el valor de la velocidad excede de cierto -

mínimo. La velocidad está restringida oor las ?ropiedades me

cánicas del material con el que se construyen los tuoos. A -

miy grandes velocidades, el metal se v~ afectado por la ero-'

sión, destruyéndose el haz de tubos. Como límite superior pa

ra la velocidad, se ha establecido el valor de 10 ft/seg. , de 

acuerdo con la generalidad de los casos. Cuando el fluido de 

servicio es vaoor de agua, el límite de velocidad aumenta a -

2~0 ft/seg., a consecuencia de la baja densidad. 

FACTOR DE CORRECCION DEL ATim.-

El valor más grande que puede tener este factor es 

de 1.0, y esto ocurre cuando el cambiador consta de l solo pa

so por los tubos y 1 camisa en serie o bien cuando el fluido -

que se evapora en la camisa es un componente puro y por lo tan 

to, mantiene una temperatura constante a lo largo del cambia-
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dor. No se admiten factores de corrección inferiores a 0.7, -

porque, segun las ecuaciones que definen el Ftlmt' se ha obse~ 

vado que un valor inferior significa una muy baja eficiencia. 

NUME:1ü JE R.EY1>JLDS DEL FLUIDO POR LOS TUBOS. -

El número de Reynolds es un indice del régimen de 

f lujo; cuando es mayor de 2100, nos encontramos en presencia 

del flujo TllilliULENTO. Es deseable trabajar con el régimen de 

flujo turbulento, porque de esta manera las propiedades de 

transferencia se incrementan, siemore y cuando el fluido no -

caruoie de fase, asi pues, se ha tomado como valor mínimo de -

esta variable el de 2100. Si en la ejecución del programa, -

se encuentra un valor inferior a 2100, debe tomarse la deci-

sión de a.umentar el número de pasos en los tubos para elevar 

la velocidad, basta que el fluido se encuentre dentro del ré

gimen turoulento. 

CAI DA DE PRES ION POR EL LADO DE LOS TUBOS. -

El limite de caida de presión permisible, depende 

en gran parte, del proceso donde se instalará el cambiador, -

por esta razón se ha dejado al usuario del programa, la lioer

tad de fijar el valor máximo valor permisiole. En el caso de 

excederse el límite, deberá proponerse un arreglo con mayor -

área de flujo, ªumentando el oitch ~ el diámetro de los tucos. 

FLUJO DE CALOR REQUERIDO.-



- 57 -

El análisis de esta variable, solc se efectúa para 

evaporadores y reuo '. lers, ya 4ue solo afecta a la transferencia 

de calor con cam~io de fase. Como se ha visto en el capitulo 

anteri _r, existe un valor máximo oara el flu~o de calor, más -

allá del cual no es conveniente operar, debido a que el coefi

ciente de 1elícula djsminuye oruscamente. Este lÍ~ite depende 

del arreglo mecánico y de las ¿ropiedades del fluido y se cal

cula para cada equipo propuesto, mediante las ecuaciones (72) 

a (74). Si en alguno de los cambiadores propuestos, el flujo 

de calor requerido (ecuacion 75) es mayor que el máximo perm1 

siole, debera ~roponerse un equipo con una mayor separación -

entre los tubos, para elevar el limite máximo. Esta decisión 

constituye una de las principales innovaciones al esquema in! 

cial del programa de siseño, que rué realizado ~ara camoiado: 

res con transferencia en una sola fase. La acción a tomar e~ 

tá basada en la observación de las ecuaciones (72) a (74) y -

en los diseños examinados. 

CAIDA DE FRE~IOK POR EL LADO DE LA CAMISA.-

El límite máximo permissiole, también es fijado -

por el usuario, ~or las mismas razones e~puestas para el flu! 

do ?Or los tubos, pero las decisiones a tomar son diferentes. 

En este 1unto deoe diferenciarse, si se trata de un camoiador 

en una sola fase o un evaporador. 

a) Cambiadores en una sola fase.- Para este tipo 

de servicio, si el valor de la !J. P excede al máximo permisible 
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debe proponerse un corte de mamparas más grande (El corte puede 

variar desde un 20% a un 50%) . Si esto no es suficiente, se -

eligen 2 unidades en paralelo para dividir el flu j o de la cam! 

sa. 

b) Camoiadores en dos fases (Evaporadores y reooi

lers)- En este caso, y si la ~P es ~ayer que la máxima permis! 

ble, se disminuye el número de mamparas, fijado inicialmente -

para dar un espaciamiento ligeramente inferior o igual al diá

metro de la camisa. En todos los casos, se ha considerado que 

debe haber al menos 3 mamparas (valor mínimo para soportar el 

haz de tuoos). Si esta medida no es suficiente, se propone, -

de la misma forma que en el inciso a), un arreglo con 2 unida

des en paralelo. 

FACT~R DE SEGURIDAD o'SOBREDISENO (S. F.).-

El cambiador a diseñar, deDe forzosamente de tener 

un margen de seguridad y este margen se mide como un exceso del 

área de transferencia requerida, en por ciento. El valor de -

S.F. mínimo que se ha establecido en el programa es de 5%, to

mado de los diseños examinados. 

El factor de soorediseño, como variaole dentro del 

programa, nos dá una visión clara acerca de la capacidad del -

equipo orcpuesto para satisfacer las necesidades del proceso. 

Si observamos la ecuación (76), podemos deducir que, si S.F. -
~ 

S.F. = (Ureq/Udis - 1) X 100 ---(76) 
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tiene valores negativos, sihnifica que el área del cambiador -

no es suficiente para reaJizar la transferencia deseada; si su 

valor es o, el área del cambiador es apenas la necesaria, y si 

tiene valores positivos, tendremos un soorediseño. 

En el caso de que el ~.F. resulte negativo, se to

man las siguientes decisiones: 

a) Cambiadores en una sola fase.- El objetivo es -

común para cualquier tipo de cambiador y consiste en tratar de 

mejorar el coeficiente total de transferencia. En este caso, 

los coeficientes individuales de pelicula son aproximadamente 

de la misma magnitud y como su adición es similar a un circui

to de resistencias eléctricas en paralelo (-ver ec. 55), ningy 

no controla por si solo el valor del coeficiente total. Así -

pues, se opta ,or incrementar las propiedades de transferencia 

del fluido por la camisa, aumentando su turoulencia y esto se 

logra fijando un número de mamparas mayor. 

b) Cambiadores en dos fases . (Evaporadores y reboi

lers).- En los evaporadores y reboilers el coeficiente de tran~· 

ferencia por el lado en que se verifica el cambio de !ase, es 

frecuentemente más grande y por lo tanto, no tendría sentido -

incrementarlo, por esta razón, la decisión a tomar es mejorar 

rl coeficiente por el lado de los tucos y, esto se consigue -

aumentando el número de pasos y con ello, la turbulencia del -

flujo. 

Dentro de las caracteristicas mecánicas de los ca~ 

biadores, se presenta un pequeño problema. El programa propone 
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los diámetros de los tubos en orden ascendente de tamaño, para 

satisfacer las restricciones hidraulicas, pero el área de tran~ 

ferencia no varia en la misma proporción; esto se explica por

que, si bien un diámetro pequeño significa menor Area por tuoo, 

los cambiadores ?Ueden acomodar un nÚmero mucho mayor de ellos. 

Así pues, es posible que el primer arreglo que cumpla con la -

restricción de un factor de seguridad mínimo, no sea el Óptimo. 

Para comprooar lo anterior, se calculan, además, otros equipos 

con las mismas dimensiones, variando unicamente el diámetro de 

los tubos, finalmente se comparan las áreas de transferencia -

requeridas y se selecciona el cambiador que tenga la menor. 
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IV . - ESTRUCTURA GE'NERAL DEL 2ROGRAMA.- Su"BhUTINAS.-

En los anteriores capítulos se ha esbozado la teo

ria en que están basadas las relaciones entre las variaoles y 

factores de diseño, ahora corresponde hacer una descripción del 

funcionamiento general del programa. 

Siendo el cálculo de propiedade~ para mezclas de -

hidrocarburos, de suma complejidad y como para líquidos en eb~ 

llición, debe calcularse el equilibrio líquido-vapor, se deci

dió hacer uso de programas auxiliares que efectuaran la deter

minación cada vez que se requiera (esto es, para cada equipo -

propuesto por el mismo programa). 

Los programas auxiliares pueden clasificarse, según 

el tipo de función que desempeñan, en: 

A) Programas para el cálculo del Equilibrio 
líquido-vapor. 

B) Programas para el cálculo de las propiedades 
físicas de los fluidos. 

C) Programas auxiliares para la obtención de in
formación sobre el arreglo mecánico y algunas 
condiciones de proceso. 

Dentro del grupo !) , están comprendidas las si- -

guientes SUBRUTINAS o'PROGRAMAS .AUXILIARES: 

SUBRUTINA EQUILIB.-

Objetivo.- Este programa auxiliar se encarga de la 

determinación de las constantes de equilibrio ó constantes "K", 
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para sistemas liquido-vapor. Estas constantes son indispensa

bles para realizar el balance de materia y energia, en la de

terminación de las composiciones de las dos fases. 

Principios básicos.- Cuando un liquido se encuentra 

en presencia de una fase vapor, constituida por los mismos com 

ponentes químicos, se establece un equilibrio dinámico en el -

cual, el mismo número de moléculas que se evaporan, tawoién se 

condensan. La fase va?or tiene una composición distinta a la 

del líquido y esto se debe a que los componentes más ligeros -

tienen mayor facilidad para evaporarse y se encuentran en ma-

yor proporción en el vapor. Para relacionar las composiciones 

de ambas fases, se ha definido una constante, por medio de la 

siguiente ecuación: 

siendo: 

-----------(77) 

yi - fracción mol del componente i 
en la fase vapor 

xi - fracción mol del componente i 
en la fase líquida 

Ki - constante de equilibrio del 
componente i 

Experimentalmente, se ha encontrado ·que Ki es fun

ción de la presión, de la temperatura y tamoién de la composi

ción. 

El cálculo de las constantes es bastante complica-
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do, sin embargo ~ara we¿clas dt hidroc&rburos (comunes en la -

industria petrolera) existen varios métodos que, dentro de sus 

limitaciones, dan ouenos resultados. 

Método utilizado.- El subprograma utiliza las ecu~ 

ciones pro puestas por Chao y Seader (3 ). Por medio de polinQ 

mios en función de la temperatura y presión, y cuyos coeficien 

tes se encuentran almacenados, calcula la constante K ideal -

(independiente de la composición) y denominada y Más ade

lante, corrige el valor por medio de los coeficientes 1 y 't, 
que toman en cuenta el efecto de la composición, llegando fi-

nalmente a la ecuación: 

K = y __ ( __ 
------(78) 

JI 

~ - constante de equilibrio ideal 

'( - coeficiente de actividad de la fase 
liquida 

JI - fugacidad de la fase vapor 

Con la cual se obtienen los valores reales de K. 

Relación .9.Q!1 el resto 9.g1 programa.- Esta subruti

na es llamada, cuando se desea conocer el equilibrio a una tem 

peratura, presión y composición determinadas, tanto en el pro

grama principal como en otras subrutinas: FLASH (Determinación 

cuantitativa del equilibrio), PBUR(Determinación de la temper!,. 

tura de ourbuja de la mezcla) y PROC (Determinación de la tem

peratura de rocío de la mezcla). Requiere el uso de la subru-

• 
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tina ZETA ;:>ara la determinación del factor de Compresibilidad, 

necesario para el cálculo del coeficiente f!J. 

SUBRUTINA FLASH. -

Objetivo.- El ~ropÓsito de este programa auxiliar 

consiste en determinar (o simular) el equilibrio líquido-vapor 

de una mezcla de hidrocaroaros, y oo'tener información soore la 

oroporción en peso de líquido y de va~or, así como las compos1 

ciones de amoas fases, a LUla cierta tem~eratura y presión. 

Princinios básicos.- Por medio de las ecuaciones de 

balance de materia, total y por componente, ( 4) es posible de

terminar que cantidad de la mezcla se vaporiza y cuanto perma

nece lÍquido. La ecuación final, cuya solución debe encontra.r, 

se es la siguiente: 

---------(79) 

o bien 

= o ------(80) 

1=1 

donde: 

Rn - Cociente V/F (V = moles de vapor, F = 
moles alimentadas) 
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z - fracción mol del compone· te i en la 
i alimentación 

K1 - constante de equilibrio del com~onente i 

n - número de componentes en la mezcla 

Método utilizado.- La solución de la ecuación (80) 

no puede encontrarse analíticamente y debe utilizarse uno de -

los métodos desarrol lados por el algebra no-lineal. Se consi

deró conveniente a?licar la técnica de Newton-Raphson por las 

siguientes razones: 

a) Facilidad para ootener la derivada de la fun

ción error en forma analítica. 

b) Rá?ida convergencia en la solución. 

c) La función error no presenta anormalidades, que . 
pudieran hacer oscilar indefinidamente el método. 

Relación Q.Q.!! el resto del programa.- FLASH es llam~ 

da, cuando se desea conocer cuantitativamente una separación -

líquido-vapor, a una presión y temperatura dadas y que deoerá 

localizarse entre los puntos de burbuja y rocio de la mezcla. 

La subrutina es utilizada Únicamente por el programa principal 

y requiere del programa E~úILIB para el cálculo de constantes 

de equilibrio. 

SUBRUTINA PBUR.-

OoJetivo.- El programa PnUR se encarga de encon- -
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trar, a una presión fija, la temperatura a la que una mezcla -

de hidrocarburos, entra en ebullición (Punto de BUlldUJA). 

Principios básicos.- Utilizando las ecuaciones de 

balance de materia y la ecuación (77), se llega a la siguiente 

ecuación: 

n 

~~ = 1 ------------(81) 
i=l 

o bien 
n 

~~ = l ------------(82) 
i=l 

la cual deberá resolverse por métodos núméricos de álgebra 

no-lineal. 

Método utilizado.- Para la resolución de la ecua

ción (82), se ha optado por usar la Técnica Régula-falsi, deb! 

do a que no es posible calcular analíticamente la derivada de 

la función error, con respecto a la tem?eratura. Además, en -

algunas mezclas de hidrocarburos, los cambios de fase son br~ 

cos y se dificulta la convergencia hacia la solución, por este 

motivo se ha implementado también un método de aproximación -

sucesiva, ?ara encontrar la región en donde se localiza el cam 

bio de signo de la función error, antes de aplicar el Régula

falsi. 

Relación QQ!! el ~ del programa.- La subrutina 

PBUR es utilizada por el programa principal para determinar la 

temperatura de salida del cambiador, así como, si se requiere 
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precalentamiento, para realizar la eva.,oración. Si suced_iera 

ésto Último, aparecerá un mensaje en la hoja de especificación. 

En este programa se utiliza EQUILIB para el cálculo de cons-

tantes de equilibrio. 

SUi3RUTINA ~.-

Objetivo.- Calcula la temperatura a la cual una -

mezcla de hidrocarburos, en rase vapor, a une presión fija, -

empieza a condensar (Punto de BOCIO). 

Principios básicos.- En el punto de rocio, la com 

posición de la fase vapor, deberá ser igual a la de la alimen 

tación y la suma de fracciones mol del l{quido será igual a -

1. Lo anterior se expresa con las siguientes ecuaciones~. 

Z1 = Yi --------------(83) 

n 

~Y1/ Ki = 1 -------------(84) 
i=l 

Las ecuaéiones (83) y (84) deberán cumplirse a -

una cierta temperatura, que es el punto de rocío. 

Método utilizado.- Al igual que en la subrutina -

PBUR, .se aplica el método de Régula-falsi, por la imposibili

dad de encontrar la derivada de la función error, analítica-

mente. La tolerancia para encontrar la solución, tanto en -

PBUR como en PROC, es de 0.00125. Ya que en la práctica, la 
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función error no ha presentado anormalidades, no se consideró 

necesario utilizar el método de aproximaciones sucesivas. 

Relación con el resto del programa.- PROC es llam~ 

da desde el programa principal, y junto con PBUR, utilizada pª 

ra determinar la temperatura de salida del cambiador. Por m~ 

dio de la temperatura de rocío es posible comprobar si la tem 

peratura de alimentación es correcta, en caso de ser ésta ma

yor que la de rocío, el programa imprime un mensaje, que ind! 

ca que el evaporador no tiene objeto y termina la ejecución. 

En este programa se utiliza la subrutina E~UILIB, 

para el cálculo de constantes de equilibrio. 

SUBRUTINA ZETA.-

Objetivo.- Su propósito es la determinación del -

factor de compresibilidad ~' que relaciona el comportamiento 

de los gases ideales con el de los gases reales y que depende 

de la temperatura, presión y composición. 

Principios básicos.- El factor de compresibilidad 

constituye una simplificación de las ecuaciones de estado, PA 

ra ajustarse a la forma de la ecuación general del estado ga

seoso. Por definición: 

z = p V 
---------(85) 

n R T 

P - Presión del sistema (psia) 
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V - Volumen (ft3) 

R - Constant~ general de los gases 
(psia ftj/lb mol R) 

T - Temperatura absoluta del sistema (R) 

El valor de A puede obtenerse a partir de cual- -

quier ecuación de estado, ejem. Van der waals, Benedict-Webb

Rubin(BWR) ó Redlich-Kwong. 

Método utilizado.- Actualmente la ecuación de Reg 

lich-Kwong (12) es considerada como de gran exactitud, para -

la predicción del comportamiento de gases reales, tomando en 

cuenta su sencillez. La ecuación es la siguiente: 

p = ..JL!_ - ------(86) 
V - b V(V + b) 

Las constantes ª y ~ se calculan empíricamente -

oara cada gas . 

Si además definimos las siguientes constantes: 

y B = ..J?...L. 
R T 

la ecuación (86) puede escribirse: 

--(87) 

La ecuación 87, en el programa, se resuelve util! 

zando un método iterativo de rápida convergencia, como es el 

de Newton-Raphson, con una tolerancia de 0.0001. 
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Relación .9..Q!l el resto del programa.- El factor ~ 

es utilizado por la subrutina E~UILIB para calcular la fugac! 

dad en la fase vapor. También se requiere del factor de com

presibilidad en el subprograma ENTALPI (Cálculo de entalpia), 

cuando la entalpia se calcula por el método de Chao-Seader. 

Dentro del .&IY.UQ ~) , se dispone de las siguien--

tes subrutinas: 

SUBRUTINA CAVETT.-

Objetivo.- Como el programa maneja componentes h! 

patéticos (fracciones de petroleo), a partir de los datos de 

caracterización debe obtenerse la información sUficiente para 

utilizar las demás subrutinas. Los datos que deben obtenerse 

son: Constantes criticas, factor acéntrico, coeficiente de -

solubilidad, etc. De la caracterización debera proporcionar

se: Punto promedio de ebullición (MEABP), peso molecular pro

medio y grados API. 

Principios básicos.- El Instituto Americano del -

Petroleo (14), ha desarrollado correlaciones, a partir de los 

parámetros de caracterización, para obtener las constantes -

críticas y otras propiedades; pero para programas de computa

dora, es más adecuado utilizar las ecuaciones correlacionadas 

de Cavett, que proporcionan sUficiente exactitud y no ocupan 

demasiada memoria. 

Método utilizado.- El método de Cavett2determina 
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la temperatura crítica, presión critica, volumen crítico y fa~ 

tor acéntrico. Además calcula también, el factor de soluoil! 

dad y los coeficientes de los polinomios de entalpia ideal, -

así como las constantes de volumen molar. Las correlaciones 

están en función del MEABP, grados API y el factor de caract• 

rización de Watson, cuya fórmula es: 

K = 
1/3 

(MEADP) 

s.g. 
--------(88) 

s.g. - Gravedad específica (a 60°F) 

Relación ~ el resto del programa.- CAVETT es -

llamado desde la subrutina ARCPRO (Archivo de propiedades), -

cuando se proporciona una clave especial (91 en adelante), 

siempre que se trabaja con componentes hipotéticos. 

SUBRUTINA COLBURN.-

Objetivo.- Esta suorutina calcula el factor de 

Colburn en función del número de Reynolds, ya sea para el fl12! 

do de proceso como para el de servicio. 

Principios básicos.- El factor Jh o factor de Co! 

burn es una simplificación de la ecuación general, encontrada 

por añalisis dimensional, para el coeficiente individual de -

transferencia de calor (sin cambio de fase), y que es: 

h D 
k 

------(89) 
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Por definición: 

sustituyendo (90) en (89) tenemos: 

a 
Jh = K ( Nae ) 

------(90) 

que corresponde a la ecuación (57) del capítulo II. 

Método utilizado.- Experimentalmente, se han encon 

trado ecuaciones del tipo de la ec. (57), determinando los v~ 

lores de ! y a. Las utilizadas por el programa, son las que 

aparecen con el número 58 en el capítulo II. 

Relación SQn el resto del programa.- Cuando es . n_!! 

cesarlo determinar el coeficiente de película para transferen 

cia sin cambio de fase, se recurre a COLBURN. El programa es 

llamado para calcular el coeficiente por el lado de los tubos 

o bien por la camisa, cuando existe zona de precalentamiento. 

SUBRUTINA~.-

Objetivo.- CONDU calcula la conductividad térmica 

de una mezcla .de hidrocarouros, como una función de la tempe

ratura. 

Princinios básicos.- Para mezclas de hidrocarbu-

ros, la conductividad térmica es una función sencilla 1 casi 

lineal de la temperatura, dentro de cierto rango. 
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Método utilizado.- Empiricamente, se han encontr§. 

do (14) los coeficient es de una función lineal que representa 

la conductividad térmica con bastante exactitud. 

kt = 0.0772 - 0.0000~533 T ------(91) 

T - Temperatura en (F) 

kt - conductividad térmica (Btu/hr ft F) 

Relación .Q.QU !.J.~ del programa.- La subrutina 

CONDU es llamada por el programa principal para calcular la -

conductividad térmica de los fluidos por ambos lados del cam

biador y así, poder determinar los coeficientes 1ndividuales

de transferencia de calor. 

SUBRUTINA CORVI.-

Objetivo.- El propósito del subprograma CORVI es 

la determinación de la viscosidad como una función de la tem

peratura, teniendo de esta manera, la facilidad de encontrar 

valores de¡;-, para cualquier nivel requerido. 

Principios básicos.- Teorica y experimentalmente, 

se ha observado que la viscosidad, para mezclas de hidrocarby 

ros, ( 1 ) es una función logarítmica de la temperatura, de la 

forma: 

lnY-'i,~) = B ln(T1/T2) -------(92) 
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)-'- - Viscosidad (cp ó lb/ft hr) 

T - Temperatura absoluta (R) 

B - Constante que debe determinarse 
experimentalmente 

Mét9do utilizado.- Para determinar la viscosidad 

a cualquier temperatura, la ecuación (9~) puede escribirse& 

Si definimos otra constante A como: 

A = ln~) - B ln(T1) -------(94) 

y sustituimos (94) en (93), tendremos: 

y finalmente 

_JJ- 2 = exp( A + B ln(T2)) ------- ( 9 5) 

Dados 2 valores experimentales de viscosidad, a 

temperaturas diferentes, CORVI calcula las constantes A y B, 

por medio de las ecuaciones (92) y (94). 

Relación ~ ~ resto Q.§!. programa.- CORVI deter

mina las viscosidades de los fluidos en la camisa y en los ty 

bos a sus respectivas temperaturas calóricas (temperaturas r~ 

presentativas ?ara el cálculo de oropiedades), y en cada caso 

la subrutina envía los coeficientes respectivos para sustitui~ 

los en la ecuación (95) que se encuentra en el programa prin-
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pal. 

SUBRUTINA DENLIQ.-

Ob3etivo.- DENLIQ ha sido implementada para la -

predicción de la densidad de mezclas líquidas de hidrocarbu-

ros, en función de la temperatura, presión y composición. 

Princinios básicos.- La densidad es una de las 

propiedades más estudiadas en mezclas y su p~edicción depende 

de la ecuación de estado que se utilice (BWR,Martin-Hou, Red

lich-Kwong 6 Yen-woods). Estas ecuaciones intentan predecir 

la relación entre presión, volumen y temperatura, para gases 

reales. 

Método utilizado.- Para la ?redicciÓn de la dens~ 
17 

dad, se ha seleccionado el método de Yen-Woods, cuyo rango de 

aplicación es de 0.3 a 1.0 en temperatura reducida con una 

desviación máxima del 3%. Las ecuaciones son demasiado nume-

rosas para incluiulas en este estudio, pero pueden encontrarse 

en el artículo original ( 6 ) • 

Como primer paso, se calculan los parámetros redy 

cidos de la mezcla y se determina la densidad de líquido s~ty 

rado, despues se calcula el exceso de presión reducida ~Pr y 

se examina para saber si el líquido es saturado o comprimido. 

Si~ Pr = o, el líquido es saturado, si ~P;> o, se encuentra -

comprimido. Si ~Pr ~ o, se imprime el valor ya calculado p~ 

ra líquido saturado, de otra forma, la densidad de líquido 
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comprimido se obtiene con las ecuaciones apropiadas . 

Relación con ~ resto Q§1 programa.- El programa 

principal recurre a DENLIQ para obtener la densidad del lÍqu! 

do que va a evaporarse, asi como la del fluido de servicio, -

si éste no es vapor de agua. La densidad es utilizada para -

encontrar la gravedad específica y, si se requiere, de los -

grados API. DENLIQ necesita de la subrutina PSEUCRI (Cálculo 

de propiedades pseudo-críticas). 

SUBRUTINA ENTALPI.-

ObJetivo.- Es de primordial importancia, en tranA 

ferencia de calor, el poder cuantificar que tanta energía ca

lorifica posee una corriente en el proceso y cuanta cede a su 

paso por el equipo. El balance de calor puede realizarse, 

con escasa precisión, considerando un calor específico prome

dio y utilizar la ecuación (16), pero utilizando la ecuación 

17) y las entalpias de los fluidos, la exactitud aumenta gran 

demente. 

Principios básicos.- Las ecuaciones (19) y (20) -

dan idea de los factores que intervienen en el cálculo de la 

función termodinámica llamada ENTALPIA, cuya definición es: 

H = E + PV ------------(96) 

E - Energia interna del sistema 

P - Presión del sistema 
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V - Volumen 

H - Entalpia 

Al igual que la mayoria de las propiedades fisi-

cas, su determinación depende de la ecuación de estado utili

zada. Empíricamente, la entalpia puede obtenerse a partir de 

un ajuste de datos experimentales, en forma de polinomios. 

En general, la entalpia depende de la temperatura, 

presión y composición de la mezcla, así como de la fase en -

que se encuentra, ya sea vapor o líquido. En todos loa méto

dos el primer paso lo constituye el cálculo de la entalpia -

ideal, mediante correlaciones que están en función de la tem

peratura, para cada componente, posteriormente se calcula la 

entalpia ideal de la mezcla, ponderando con respecto a la fr•s 

ción mol, y por Último, se corrige en función de su temperaty 

ra y presión reducidas. 

Método utilizado.- El subprograma ENTALPI cuenta 

con 3 opciones para la determinación de entalpias: 

1) Método de Chao y Seader 

2) Método de Curl y Pitzer 

3) Por polinomios 

De éstos, el que es utilizado más frecuentemente 

es el de Curl y_ Pitzer ( 5 ) • Las ecuaciones de entalpia - -

ideal son polinomios en función de la temperatura absoluta, -

de la forma: 
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Hº = a + b T + c ~ + d T3 + e/ T ---(97) 

La entalpia ideal se corrige en función de la de~ 

viación de la idealidad, que presenten los componentes Y de -

acuerdo con sus parámetros reducidos, según la siguiente ecu!!. 

ción: 

---------(98) 

R - constante general de los gases 
(cal/lb mol R) 

T
0

- temperatura crítica (R) 

Hh- factor de corrección (función de la tem
peratura y presión reducidas) 

~anto los coeficiéntes del polinomio, como la ta

bla de faqtores de corrección Hh' se encuentran almacenados -

como constantes dentro del .. p~ograma. 

Relación .Q.5m el resto del .programa.- Esta subru

tina es llamada exclusivamente por el programa principal para 

determinar las cargas térmicas de las corrientes a la entrada 

y salida del cambiador y realizar el balance de calor. ENTA1 

PI utiliza la subrutina PSEUCRI, para obtener las propiedades 

pseudocrÍticas y, si se utiliza el método de Chao y Seader, -

llama a ZETA para determinar el factor de corrección por no-

idealidad. 

SUBRUTINA PSEUCRI.-
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ObJetivo.- La determinación de las propiedades 

pseudocriticas, es fundamental cuando se calculan las constas 

tes físicas de una mezcla. 

Principios básicos.- Se conoce como propiedades -

pseudocríticas a aquellas que se calculan ponderando los pari 

metros críticos de los componentes, por su respectiva frac- -

ción mol. 

Método utilizado.- La subrutina puede utilizar -

para el cálculo, la fracción mol de la fase vapor, la de la -

fase líquida o ambas. Como ejemplo, las ecuaciones para la -

fase liquida son: 

ft 

T = LTci xi ----------(99) cm i=l 
n 

PClll = Í:P 
i=l ci xi ----------(100) 

n 

V = Lvci xi ----------(101) ca 1=1 

Además, calcula el peso molecular promedio del v1. 

por y del líquido, así como el factor acéntrico ponderado pa

ra ambas fases. 

Relación 2Qn el resto del programa.- La subrutina 

DENLIQ llama a PSEUCRI para determinar el exceso de 

reducida. ENTALPI requiere de este subprogrma para 

el coeficiente ~ y corregir la entalpia ideal. 
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Y finalmente, en el grupo Q) se encuentran las s! 

guientes subrutinas: 

SUBRUrINA Qf!. -

Objetivo.- El propósito de CFT es la determina- -

ción del factor de corrección del tJ. Tlm' en base a las tempe

raturas establecidas despues de realizar el balance térmico y 

a las caracteristicas del equipo propuesto. 

Principios básicos.- El ~Tlm debe ser modificado 

cuando el número de pasos en el cambiador es mayor de 1 ó - -

bien, cuando consta de ·2 ó más unidades en serie. La teoría 

sobre la definición del factor de corrección Ftlmt ha sido eA 

puesta por Kern ( 1 ) y los valores de este factor se calculan 

mediante gráficas extraidas de los manuales del TEMA (Tube e~ 

changer Manufacturers Aaaociation). 

Método utilizado.- Para la implementación de la -

-subrutina, se utilizaron las ecuaciones (50) a (54) del cap! 

tulo II , que constituyen modificaciones a las originales de 

Kern. 

Relación .s.Q!! el ~ ~ programa.- Una vez que 

se ha propuesto un arreglo mecánico (número de pasos, unida

des en serie, etc.), el programa principal llama a CFT para 

encontrar 'la ~ Tlm verdadera. 

SUBRUTINA CONTUB.-

Objetivo.- Una vez fijos los diámetros de la cam! 
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sa y de los tubos, es necesario saber cuántos de éstos Últi-

mos habrán de formar el haz tubular, así como el diámetro que 

ocupará dicho haz. 

Principios básicos.- El número de tubos (Ó Cuenta 

de tubos), puede expresarse como una función del diámetro de 

la camisa y del espaciamiento entre los tubos (15), pero sie~ 

pre tendrá discrepancias con los datos de cambiadores comer-

ciales. Otro método para determinar la Cuenta de tubos, con~ 

siste en almacenar como constantes, los valores tomados de •A 

pecificaciones comerciales, para varios tipos de cambiador. 
, 1 

Metodo utilizado.- Para obtener los valores exac-

tos, se recurrió al método de suministrar a la subrutina una 

tabla de valores, la cual contiene los arreglos más comunes -

en función del diámetro de camisa, diámetro de los tubos y ny 

mero de pasos, así como del tipo de distribución en el haz -

( arreglo CUADRADO Ó TRIANGULAR )~6 

También es posible establecer la cuenta de tubos 

para cambiadores de tipo KETTLE, pero en este caso, con valo

res aproximados, ya que no se obtuvo información sUficiente -

-para implementar una tabla. Los cálculos se basan en la --

cuenta para cambiadores normales, pero tomando en cuenta que 

los cambiadores tipo KETTLE tienen un haz tubular con un diá

metro" de aproximadamente el 60% del que tendría un equipo noJ: 

mal.. Las ecuaciones utilizadas son: 

Nt(kettle) = Ntnormal) X o.4 ---(l02) 
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Db (kettle) = Db (normal ) x O.o - --(l03) 

en donde: 

Nt - Número de tubos 

°t> - Diametro del haz tubular 

Relaci6n .!<.2!l el resto ggl programa.- CONTUB se -

utiliza, una vez que se han propuesto los diámetros de camisa 

y tubos, así como el número de pasos en el haz. La subrutina 

es llamada exclusivamente por el programa principal. 

A continuación se presenta un esquema que ilustra 

las relaciones entre el programa principal y sus programas 

auxiliares, asi como las que guardan éstos Últimos entre si 

(Figura 7). 



Fi9 . 7 e ORGANIZACION DEL PROGRAMA PARA DISEÑO 

DE EVAPORADORES V REBOILERS . 
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ENTRADA DE DATOS PARA EL PROGRAMA.-

El programa ha sido implementado para su uso des

de una terminal de teleproceso, ya sea un teletipo o una pan

talla de rayos catódicos (CRT). La entrada de datos es de t1 

po CONVERSACIONAL, es decir que, los datos se alimentan con-

forme la computadora los va solicitando. Gracias a una subru

tina especial, se tiene la ventaja de leer los valores en fo~ 

mato libre, separados por comas ó espacios. 

La información requerida es la siguiente: 

a) Para el fluido por el lado de la camisa: 

1) Número de componentes 

2) Clave Ócaracteristicas de los componentes 
( Punto promedio de ebullición, peso mol. 

promedio y grados API ) 

3) Composición (fracción mol) 

~) Gasto (lbm/hr) 

5) Cantidad vaporizada (lbm/hr) 

6) Presión de operación (psia) 

7) Caida de presión máxima permisible (psi) 

8) Factor de incrustación (hr rt2 F/Btu) 

9) Temperatura de entrada (F) y viscosidad a 
esa temperatura (cp) 

10) Temperatura de salida estimada (F) y visco
sidad a esa temperatura (cp) 

b) Para el fluido por el lado de los tubos: 

1) Número de componentes 
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2) Clave de los componentes (ó caracteristi-
cas) 

3) Composición (fracción mol) 

4) Presión de operación (psia) 

5) Caida de presión máxima permisible (psi) 

6) Factor de inorustaciÓn (hr rt2 F/Btu) 

7) Temperatura de entrada (F) y viscosidad a 
esa temperatura (cp) 

8) Temperatura de salida (F) y viscosidad a 
esa temperatura (cp) 

Como restricciones mecánicas deberán fijarse: 

1) Tipo de cambiador (NORMAL Ó KETTLE). Den
tro del tipo normal se incluyen los cambia
dores' de tipo TERMOSIPHON 

2) Longitud de los tubos 

3) Calibre BWG (equivalente al espesor de los 
tubos 

4) Tipo de arreglo (TRIANGULAR Ó CUADRADO) 

Para ilustrar la alimentación de datos, se adjunta 

una copia de la información sum1n1Strada por un TELETIPO. 

' 



PROGRAMA PARA DISENO DE EVAPORADORES Y REBOILERS 

ESTE PROGRAMA PUEDE MANEJAR MEZCLAS DE hIDRO
CAR3UROS POR EL LADO DE LA CAMISA Y POR EL -
LADO DE LOS TUBOS VAPOR DE AGUA O HIDROCARBU
ROS, COMO MED IO DE CALENTAMIE!iTO 

ESTA UTILIZ~NDO PANTALLA O TELETIPO .... 
TELETIPO 

EL CAMBIADOR ES DE TIPO NORMAL O KETTLE 
NORMAL 

DE IDENTIFICACION DEL PROBLEMA (20 CARACTERES) 
REBOILER EA-303 

PROPORCIO~E LOS SIGUIENTES DATOS EN FORMATO 
LIBRE, SEPARADOS POR UNA COMA O UN ESPACIO 

DATOS DEL FLUIDO POR LA CA.V.ISA 
NOMBRE (10 CARACTERES) 
HIDROCARB. 

Nll?'-1ER 0) DE COMPONENTES EN EL FLUIDO 
! 
DESEA cc :·JOCER LAS CLAVES DE LOS COMPONENTES (SI o NO) 
SI 



**********IDENTIFICACION DE COMPOi'iENTES******* 

l. 
l+. 
7. 

10. 
13. 
16. 
19. 
22. 
25. 
28. 
31. 
34. 

¿z: 
1+3. 
46. 
1+9. 
52. 
55. 
58. 
61. 
61+. 

HIDROGENO 2. 
PROPANO 5. 
N-PENTANO 8. 
N - HEY.ANO 11. 
22DMETBT.tl.N 14. 
N-OCTA ;~o 17. 
N-UNDECANO 20. 
N-TETRADEC 23. 
ETILENO 26. 
CIS2BUTENO 29. 
1-PENTENO 32. 
2MET1BUTEN 35. 
1-HEXENO 38. 
12BUTADIEN 41. 
METCICPi~TA l+l+. 
METCICHEXA 47. 
TOLUENO 50. 
P-XILENO 53. 
OXIGENO 56. 
AC. SULFJiID 59. 
POLIM-LIG 62. 
HEPTADECAN 65. 

METANO 3. 
N - BUTANO 6. 
ISO-PENTAN 9. 
2METPE1·:T.AN 12. 
23DJviETBTAN 15. 
N-NONANO 18. 
N-DODECANO 21. 
N-FENTADEC 24. 
PROPILENO 27. 
TRNS2BUTEN 30. 
CIS2PENTEN 33. 
3MET1BUTEN 36. 
1-HEPTENO 39. 
13BUTADIEN 42. 
ETICICPNTA 45. 
ETLCICHEXA 48. 
0-XILE~O 51. 
ETILBENCEN 54. 
MONOXCARBO 57. 
DIOX.A¿UFR 60. 
TETRAMERO 63. 
ISOPRENO 66. 

ETANO 
ISO-BUTANO 
NEOPENTANO 
31'1ETPENTAN 
N-HEPT.i!.i'JO 
N-DECANO 
N-TRIDECM 
N-EEXADECA 
1-BUTENO 
!SO-BUTEN O 
TP.NS2PENTE 
2MET2óUTEN 
PROPADIENO 
CICLOPENTAN 
CICLP.EXANO 
BENCENO 
M-XILENO 
iUTROGENO 
DIOXCAllliON 
AGUA 
POLIM-PES 
ESTIREUO 

DE LAS CLAVES DE LOS COHPONE¡..;TES (MAXIMO 10) 
.í 
DE COMPOSICION EN FRACCION MOL 
1.0 

GAciTO(LB/HR), VAPORIZACION(LB/HR),PRESION(PSIA), 
CAIDA DE PRESION MAX. PEfil!. (PSI) ,FACTOR DE IN
CRUSTACION (HR FTZ-~F/BTU) 
226000,54900,261+.7.0.6,0.00l 

AJUSTE DE VISCOSIDADES 
TEMP ENT. ( GF) , VISC ( CP) , TEMP SALIDA( ESTIMADA) , VISC 
190,0.2,225,0.2 

DATOS DEL FLUIDO POR LOS TUBOS 
NOMBRE (10 CARACTERES) 

ACEITE 

Jfül!LRO DE COMPONENTES EN EL F'LUIDO 
! 

DE LAS CLAVES DE LOS COMPONENTES (?-'..AXIJvíO 10) 
21 



PROPORCIONE POR CADA COMPONEi~TE HIPOTETICO UN 
RENGLON CON LOS SIGUIENT&S DATOS: 
MEABP (G.F.),PESO MOLECULAR Y GRADOS API 
685,290,20 

DE COMPOSICION EN FRACCION MOL 
1.0 

PRE~ION(PSIA),CAIDA DE ~RE~ION MAX.Pl:.:RM.(PSI),FAC 
TOR DE INCRUSTACION (HR FT F/BTU) 
99.7,14,0.002 

AJUSTE DE VISCOSIDADES 
TEY:P EXT.(G.F.),VISC(CP),TEMP SALIDA(ESTIMADA),VISC 
500,0. 8, 327,0, 8 

RESTRICCIONES MECANICAS 
LONG.TU30S(FT),BWG 
16,12 

ARREGLO: TRIANGULAR O CUADRADO 
CUADRADO 
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INFORMACION PROPORCIONADA POR EL PROGRAMA.-

La información que es po5ible obtener , es similar 

a la contenida en las hojas de especificación de cualquier -

com?añia diseñadora y, se ha procurado darle una presentación 

semejante. Los resultados se agruparon en 3 bloques, según -

las caracteristicas de cada variable. 

Los bloques de información son los siguientes: 

a) CONDICIONES DE PROCESO.- Son aquellas varia- -

bles cuyo valor es fijo y que se proporcionan como datos, ob

tenidos de las limitaciones im;mestas por el resto del proce-

so. 

b) PROPIEDADES FISICAS.- Las caracteristicas fÍs! 

cas de los fluidos, necesarias para la determinación de cai-

das de presión y coeficientes de película, asi como los coef! 

cientes mismos, son listados. 

c) DISENO.- Consiste de un desplieque de las ca-

racteristicas mecánicas del equipo seleccionado, las cargas -

térmicas obtenidas del balance de calor, los valores de caida 

de presión comparados con los máximos 9ermisibles y por Últi

mo, el f actor de seguridad o sobrediseño. 

A continuación, se adjuntan copias de las hojas -

de diseño, tal y como son elaboradas por la computadora. 



PROGRAMA PARA OISEN0_1l_( ___ 
EVAPORADORES Y PER OILERS 

••• ESPfCIFICACIONfS ••• 
IOENTIFIC_AC.J:ON'l. __REBO_llf_~_f~3Q3 ___ 
TIPO~ NOR~AL 

___________ .= -C.QNQLCI '.)filS __ Of. PROG_l';_S_Q: -
CA~1IS A TUBOS 

NO'l"RRE OE L FLUIDO HIOROCARB , _ __!_C_EIT C: __ _ _ 
FLUJO TOTAL!L~/HRl 226000,00 120200,39 

.EJ. .. UJO \L!."-º!L<J.1l/HRl ___ __ _ _ 5_4_Q_Q_Q_.__no 
PRESION OE OPERACION !P S!Al 264.70 ge¡, 70 

_ T"'l'l~URA ENTRADA !_!Ufl ___ tCJQ,__110 - __ 5 o o ,JlJj ____ - --
TEMPERATURA SALT~A !G,Fl 225,05 32 7. 00 
FACTOR n~ INCRUSTACION 

!HR FT2 GF/RTUl .0010 .0020 

--PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS-
CAMISA TUBOS 

58.124 - PESO HOLECULAR PROHEOIO 290.000 
-"'-GR"'-"-AiVE"'-"-O~A~O~ES~P~E~C~I~F~I~C~A ________ __,,,S2 _9~----~·~9~5=6 _____ __ _ 
OENSIOAO !L3/FT3l 29.349 50.732 
VISCOSIOAD PROHEOIO (CPl .200 . 800 
CALOR ESPECIFICO!RTU/L0 Fl .701\ ,542 
TENSION SUPERFICIAL <L B/FTl .06794 
CONDUCTIVIDAD T,(qTU/HR FT2 Fl ,059 
CALOR LATENTE ! BTU/LBl 104.410 
TEMPERATURA DE RURBUJA (fl 225.050 

• 00 o 
o.ooo 

TEMPERATURA OE ROCIO ~<~F~>'------~2~2~5~·~0~4~6~--------- ----
TEHPERATURA CALORICA (Fl 204.277 396.408 
COEFICIENTE INDIVIDUAL OE ____ _ 
TRANSFERENCIA<BTU/HR FT2 El 459.936 
------------------- - -- --- ------------

--OBSERVACIONES--
LA TEHPERATURA OE LA ALIHENTACION A LA CAHISA 
ES MENOR QUE LA TEMPERATURA OE BURBUJA 

•• OISENO •• 
UNIDADES EN PARALELO 1 
UNIOAOES EN SERIE 1 
NUMERO OE PASOS EN LOS TUBOS 2 
OIAHETRO DE LA CAHISA !INl 23.25 
DIAl1ETRO EXT. DE LOS TUBOS (!Nl .750 

" OIAMETRO INT~ DE LOS TUBOS <IN> .532 
'
0 TIPO OE ARREGLO- CUADRADO 
~ PITCH DE LOS TUBOS !INl 10000 
17 LONGITUD DE LOS TUBOS <ET> --------"'-1-"'6_,_._,._o_,._o_,._o _________ _ 
~ NUMERO DE TUBOS 321 
'' ESPACIAMIENTO DE "!!AFFLES UN> 27. 429 
14 U REQUERIDO SUCIO PJTU/HR FT2 Fl 63. --6~7~1---------
m LMTn PONDERADO <F> 187.085 
" AREA REQUERIDA lFTf)-- -~9~3~4~.~3"'1"'0'----------

11 AREA !HSPONIBLE<FT2l 1008.450 
m CARGA TERHICA PRECALENT, (BTU/HRl S623008.4S 

CARGA TE~HICA VAPOR, (!JTU/HR> S638153, 79 
8 CARGA TE~HICA TOTAL (RTU/HR> 112611G~2~.~2'-4~---------

- --------- ___ _ _ CAMISA TUBOS 
• CAJ':lA DE P~ES-ION "4AX,PERl'l~(PSI-,---;6--oo-----¡¡;~--------------

' CAIDA O~ P~ESION (P'){) ,435 1.E5 . ·--- -· ----------------- -· 

' FACTO~ 'JE SOBREIJISENO (POR CIENTO) =-6-=-º '-7 ___ -----------



---~---P_ROGRAHA ºARA DISENO DE 
EVAPORADORES Y REBOILERS 

------
••• F~PECIFICACIONES ..... 

TllE"{.UfICAC__l_Q_"!Y,_ _ 'if'3_'ll!...E.E.....E!..."'.~ ___ _ _ _ 
TIPO. NOR~AL 

~- Cfililll Cl ONE~. DE PROCESO-: __ _ __ - ----- ----
CAHISA TUBOS 

NOH~RE DEL FLUIDO HIDRDCARB. ACEITE ________ _ 
FLUJO TOTALllB/HR) 

.E.1lJ...JQ_.Y_!P ORJ.j:.'.ll!:i~L- _ 
600000.00 393662.~4 
~3500~º~·~º~º--- -----------

PRESION 'JE OPERACION (PSJll> 
TEMPERATURA ENTRAOAIG.Fl 
TEMPERATURA SALIDA (G.F> 
FACTOR llE INCRUSTACION 

199.70 q4.70 
360.00 60=º~·~º~º---------
395.06 4r; o.oo 

( HR FT 2 GF /!HU> • o o 1 o • o 03 o 

--PROPIEDADES DE LOS FLUIOOS-
CAHISA 

PESO MOLECULAR PROM~DIO q4.5q5 
GRAVEDAD ESPECIFICA .614 
DENSIDAD (LB/FT3l 30.396 
VISCOSIDAD PROMEDIO ICP> .100 
CALOR ESDECIFICOIBTU/LB F> .730 

TUBOS 
450.000 

• 97'l 
49.397 

• 600 
• 607 

>~T=E_N=S=I=O=N-='°S~U7P=E~R~F~I=C=I7A~L,-,-.'-(=L=B~/=F=T~>~~-~ .06025 
: coNOUCTIVIDAD T.(RTU/HR FT2 F) .054 • 001 

o. 00 o ºCALOR LATENTE <BTU/LB> 90. 225 
: rEHPERATURA DE BURBUJA (f) 392.366 
~ TEMPERATURA DE ROCIO (F) 396.706 
grEHPERATURA CALORICA (F) 374.001 508.953 
~COEFICIENTE INnivIDUAL OP 
:TRANSFE~ENCIAIBTU/HR FT2 F> 252.123 

~-----------~O~B~S=E=R_V_A~C~I-O_N_E_S--------------------
~ LA TEMPERATURA DE LA ALIHENTACION A LA CAMISA 
~E S HENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA 

•• DISENO •• 
UNIDADES EN PARALELO 
UNIDAOFS EN SERIE 
NUHERO DE PASOS EN LOS TUBOS 
OIAHETRO DE tA CAHISA IINl 
OIAHETRO EXT. DE LOS TUBOS CINl 

~ OIAHETRO INT. DE LOS rusos CINl 
~ TIPO DE ARREGLO 
~ PITCH DE LOS TUBOS (IN) 
" LONGITUD DE tos TUBOS (Fl) 
'º NUMERO DE TUBOS 
" ESPACIAMIPHO DE BAFFLES C!Nl 
1
• U REQUERIDO SUCIO <BTU/HR FT2 Fl 

m LHTD ~ONOERAOO (Fl 

2 
1 
I+ 

33. 00 
• 75 o 
.532 

TRIANGULAR 
1.000 

16.000 - -·- ----rfi+- -"-----------
32. 000 
65.478 

126.404 
ARFA REQUERIDA . (FT~2~,=---------- 4252.523 

" AREA IJISPON!RLEfFT2l 
m CAR~A TERHICN PRECALENT. (BTU/HRl 
9 CARGA TERHICA VAPOR. !~TU/HR) 
' -CARGA-TERMICA TOTAL <'HU/HRl 

4863.161 
14652412.00 
21202765.1+9 
35855177.49 

' cüon ñ~ -Fi~E:Sio"N 11_n_x_._P_E_R_H ___ 1_P_s_r_1_c_A_~-~-ii-:- _T_~.,._8"'-0 °-'-. ~~~0---------
, S~T_O_A_O_IO_P_R_ES_I_ON (PSI) __ __ _!_~7_11_ ----- · _5_. 7_6 ___ _________ _ 

12.3 



PROGRA~A ºARA DISENO DE 
EVAPORADORES Y REBOILERS 

••• ESPECIFICACIONES ••• 
TDFNIIFICACTmn: -- RF90T! FR EA-305 _______ --- -
TIPO- NORMAL 

-- ~-CONDICIONE~ DE PROCE~--
CAHISA TUBOS 

NOH"RF OFL FLUIDO HIDROC. C4 _ ACEITE 
FLUJO TQTAL(tB/HRl 400000.00 723q7,13 

_EL\!J.Q_llftP__o_ru_L___R[f:!Rl__ _____ ___1__3500 O. 00 __ ______ _ 
ºRESION DE OPERACION (PS!AJ 314.70 69.70 
TEHPERATlJRA ENTRADA (G.F 1 225. 00 60 O,JljJ _ _ _ 
TEMPERATURA SALIDA <G.Fl 228.90 275.00 
FACTOR DE INCRUSTACION 

(HR FT2 GF/BTUl .0010 • 0030 

--PROPIEDADES DE LOS FLUIOOS-
C Al1 ISA 

-PESO MOLECULAR PROMEDIO 58.124 
GRAVEDAD ESPECIFICA .494 
DENSIDAD (LR/FT3l 26.634 
YISCOSIDAD PROMEDIO <CP) .100 
CALOR ESPECIFICO<BTU/LB f) .897 

>TENSION SUPERFICIAL (LB/FJJ .06694 
~ CONOUCTIVIOAO T.<BTU/HR EJ2 f) .060 
: CALOR LATENTE (8TU/LB> 93.326 
~TEMPERATURA lrr BURBUJA (Fl 228.534 

TUBOS 
2q3,250 

• 914 
47. 55 l 

• 600 
.590 

- -------
• 000 

- o. 000 

~TEMPERATURA DE ROCIO lfJ 229. 580 --------------
~ TEMPERATURA CALORICA (fl 226. 280 379. 652 
~COEFICIFNTE_I!IOIYIDU!L2L _ __________ _ 
~TRANSEERENCIA(BTU/HR FT2 E) 848.396 215.453 

~ --OBSERVACIONES--
~ LA TEMPERATURA DE LA ALIHENTACION A LA CAMISA 
eEs MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA 

•• DISENO •• 
UNIOADES E_N PARALELQ ___ _ __ ___ 1 __ _ 
UNIDADES EN SERIE 1 
~UHE~() _ _QI; _ ~_A~~ EN LQS TUB~ ____ _ _ 4 _ _ _ 
nr A'1€TRO DE lA CAMISA (IN! 25. 00 
DIAHETRO EXT. DE LOS TUBOS <INJ .750 

20 OIAHETRO - INT. DE - LOS TUBOS (JNJ .532 
'" TIPO llf __ ~1._!L --- --- TRIANGU,__,,L,__:A:_cR,___ ___ _ 
~ PITCH DE LOS TUBOS <INI 1.000 
'' LONGITUD DE LOS TUBOS (ff> 1~.Jl_!!JL __ _ 
'' NÜH':Rr'l-OE TUBOo:' -- - 422 

>SPACIA~IENTO DE ~AFFLES IINI 36.400 
~ u ~EOÜfqr-oo suCIOCATU/HR FT2 ~,---- ---- - ·-- · 71.2&5 - ---- - - ·--·--

' _unp __ ~O_N[l_~B__~DO _(FI ---- _ _li1_!_02, ______ ___ __ 
~ AREA REQUERIDA IFT2l 1238.197 
- __A~_E_~_JlJ_~O_fl!I!U.UFT2J 132_?!.12._!__ _ __ __ _ _______ _ 
'" CAºGA TfRMICA PR!::CALENT • IBTU/HRl 1273398. 56 
'• CARGA TERMICA VAPQR. IBTU/HR> 12598982. 02 
~ rARG_i __ TÍ:RHI CA TOTAL ( 8.TU/HR 1 138 72 380. 58 

-------=-C~AM_I=SA TU80S '· -CAIDA OE .PRESION -HU.PERM.(PSI> .700 --1- 0-:-0_0 _ ____ _ - ----- - -
' CATOA O~ P'f5ION !PSI> .591 3.0ó , - ----··· - · · ·- · - -- - - --- --- -- - -- --- - -· 



EV APORAD ORES Y REBOILERS 

••• ESPECIFICACIONES ••• 
IOENTIFICACIQN'l, REAOILER EA-307 
TIPO_ NOR~AL 

--C ONOI.C I Oti_E ~ !)_(_ PROCESO-- ._ _ _ ·---·--

NO"qRf OEL FLUIDO 
FLUJO TOTAL<tB/HR) 
FLUJO VAPOq(Lq/HR> 
PRESIO N !lE OPERACION lP SIAt 
TE"PERATURA ENTRAOAlG.F) 
TEMPERATURA SALIOA lG.F) 
FACTOR OE INCRUSTACION 

<HR FT2 GF/BTU) 

C AtHS A TUBOS 
HIOROCARB. ACEITE 
240000.00 1145q6.54 
!IOOCO~-- __ _ 

31t.70 C!lt.70 
393.00 600.00 
ltOlt.70 lt50.00 

.0010 .0030 

--PROPIEDADES OE LOS FLUIOOS-
CA"ISA TUBOS 

PESO ~OLECULAR PROHEOIO 
GRAVEOAO ESPECIFICA 
OfNSIOAO !LB/FT3) 
VISCOSI!lAD PRO"EOIO lCP) 

11t1. 082 
• 711t 

36. Olt5 
.300 

lt50. 000 
• q79 

lt9. 397 
.600 

CALOR ESPECIFICOl9TU/LB F) 
>TENSIOM SUPERFICIAL ILB/FT) 
~CONOUCTIVIOAO T.IBTU/HR FT2 F) 

.673 

.05919 

.051t 
107.601 

• 607 

• 001 
o. 000 : CALOR LATEIHE lBTU/LBt 

~ TEMPERATURA OE BURBUJA (f) 
~TEMPERATURA DE ROCIO (f) 
gTEMPERATURA CALORICA (F) 
~ COEFICIENTE INDIVIDUAL oe 

lt03.353 
lt06. 697 
397. 372 505.125 

: TRANSFERENCIAlBTU/HR FT2 F) 255.908 287. 012 . : ____ _ _ _ _ _____________ _ ___ ______ _ 
~ --OBSERVACIONES--
~ LA TEMPERATURA OE LA ALIHENTACION A LA CAMISA 
~ ES MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA 

•• DISENO •• 
UNIOAOES EN ~ARALELO 1 
UNIDADES EN SERIE 1 
NUMERO OE PASOS EN LOS TUBOS 6 
DIAHETRO DE tA CAMISA CIN> 27.00 
OIAMETRO EXT. OE LOS TUBOS IIN> .750 

20 OIAHETRO INTo' OE LOS TUBOS ffN> .532 
11 TIPO OE ARREGLO TRIANGULAR 
~ PITCH DE LOS TUBOS IIN> .936 
17 LONGITUD OE tos TUBOS (FT) 16. 00 o 
11 NUMERO OE rusos - - ---53_6_ 
' "SPACIA~IENTO OE BAFFLES IIN> 36.ltOO 

M U REQUERIDO -SUCIO CBTU/HR FT2 F> 65.569 
~ LHTO PONDERADO IFl 105.668 
" A RE A RE QUER ro A (F·T;;-;2:;-;l;------------1=--=5='0;-'o=-'.'-'3~2~2,__ _______ _ 
" AREA OI5PONIBLEfFT2) 1663.892 
m CARGA TERHICA PRECALENT. lATU/HRl 1828989.87 
9 CAR GA TERHICA VAPOR. lBTU/HRl 860801t7.01 
8 CARGA TERMICA TOTAL !ATU/HR) 10lt37036.89 

CAMISA TUBOS 
' ·c°AfüAoE PRES-IO Ñ i4'"'A"x' .'P°"E"'R""H'."("P"'s"I '1 --.-6;:--o_,o;;----:.-.1...¡5~ • ...¡o'""o _______ _ 
' CAIOA DE PRESION (P~I) .396 13.lt3 

FACTO~ 1E SOBRfryrsf~~ !POR CI~NTQ) 11.6 -- ---- ·- - ·---- -----



PROuRAMA PARA DISENO uE 
EVA~ORADORES 1 REoOIL~~s 

""" ESPEClFICAClONES "~" 
IDENTIFICACION~ REóOILER EA-30~ -
TIPO% NORMAL 

--CONDICIONES OE 

~OMBRE DEL FLulüO 
FLUJO TOTAL!Lb/HRI 
FLUJO VAPOR!Lb/HRl 
PRESION DE OPERAClON !P51AI 
TEMPERATURA ENTRAOA!G.Fl 
TEMPERATURA SALIDA !u.fl 
FACTOR üE lNCRUSTACION 

!HR fT2 Gf/oTUI. 
1 

PROCESO-
CAMISA 

HIÜROC. CJ 
scóoo.oó 
20000.00 

499.70 
110.00 
l74.20 

.0010 

--PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS-
CA r~IsA 

44. 0"17 
.4c3 

23.506 
.iOO 
.377 

PESO MOLECULAR PROMEDIO 
GRAVEDAD ESPECIFICA 
DENSIDAD !L6/fill 
VISCOSIDAD PROMEDIO <CPl 
CALOR ESPECIFICO!oTU/Ló FI 
TENSION SuPERFIClAL (Lo/FTI 
CONDUCTIVIDAD T.!oTU/hR FT¿ fl 
CALOR LATENTE !oTU/Lol 
TEMPERATURA DE dURdUJA !FI 
TEMPERATURA UE ROCIO !f I 
TEMPERATURA CALORICA !FI 
caEFICIENTE lNUIVlUUAL OE 
TRANSFERENCIA!oTU/hR fT2 FI 

--OrlSERVACIONES--

• o ll:l 
87.2co 

174.! ~9 
174.¿0o 
i 1i.. 9¿5 

1726.8'12 

TuoUS 
VAPOR 
25Jd.OlJ 

74.70 
307.00 
307.00 

.0005 

Tucos 
ii:!.000 

.oo3 

.1b3 

.011 

.Q59 

.ooo 
904.000 

307.000 

i5oo.ooo 

LA TEMPERATURA üE LA ALIMENTACION A LA CAMISA 
ES MENOR YUE LA TEMPERATURA OE dURdUJA 

** ülSEi•O "" 
uNlDADES EN PARALELO , 
UNIDADES EN SERIE 
NUMERO DE PASOS EN LOS Tuaos 
DIAMETRO DE LA CAMISA !lNl 
DIAMETRO EXT. úE LOS TUdOS !INI 
DIAMETRO INT. úE LOS TUoOS !IN) 
TIPO DE ARREGLO 
PITCH DE LOS TUoOS !lNl 
LONGITUD DE LOS TUoOS !f Tl 
NUMERO DE TUóUS 
ESPAClAMlENTO üE oAFfLES llNl 
U REQUERIDO SUCIO !oTU/HR FT2 Fl 
LMTO PONDERADO !F1 
AREA REJUERIOA (ff 21 
AREA DlSPONldLE!FT2l 
CARGA TERMICA ~RECALENT. !dTU/HRI 
CARuA TERMICA ~APOR. (olU/hR) 
CARGA TERMlCA TOTAL !oTU/HRl 

l 

1 
i 
d.OO 
l.ooo 
.782 

1 R !ANGULAR 
l.250 

16.000 
¿¿ 
24.000 

299.40~ 

132.825 
57.694 
'12 .153 

26555.16 
2l:b78t12.21 
U94437.37 

(;AMISA TU1305 
CAIOA DE PRESlUN MAX.PERM.!PSll 
CAIOA DE PRESIUN !PSll 

· .Joo .so 

FACTOR DE SOciR¿úlSENO !POR CIENTUI 59.7 
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V.- RESULTADOS OBTENIDOS. -

El diseño mecánico, de cualquier equipo de proce

so, es un paso consecuente al diseño del proceso mismo. El -

ingeniero de Proceso, fija un cierto número de variables como: 

presión, tem, eratura, gastos y composiciones químicas, en ba

se a una optimización de la secuencia de las diferentes operª 

clones, para obtener los resultados deseados. La etapa si- -

quiente corresponde al diseñador de equipo, que debe ajustar

se a las restricciones impuestas en la primera y proporcionar 

el arre glo mecánico que las satisfaga, a un costo mínimo. 

Para obtener una base de comparación de los resu,! 

tados proporcionados por el programa, se tomaron datos y esp~ 

cificaciones de los diseños utilizados para la construcción 7 

de 5 reboilers, que se encuentran en funcionamiento actualmen 

te, en la refineria "Ing. Antonio M. Amor" de Salamanca, Gto. 

La información de proceso y las restricciones mecánicas se -

alimentaron directamente al programa. Las propiedades de los 

fluidos se ajustaron lo más precisamente posible, tomando en 

cuenta que, no se obutuvieron las composiciones exactas de los 

fluidos de proceso. Las diferencias en las temperaturas de -

salida de la camisa y la carga térmica total, son debidas a -

que l~ caracterización no rué exacta; pero para los fines de 

diseño, la precisión lograda puede considerarse ouena (las d! 

ferencias no exceden al 10%). 

La información obtenida co~ el programa se concen 
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tró, junto con la de los diseños utilizados, en 5 tablas com

parativas, que también se presentan en este estudio. 

En 4 de los 5 casos examinados, se obutvieron 

arreglos con un área de transferencia menor, lo cual se expl1 

ca, por que la determinación del coeficiente de película para 

líquidos en ebullición, es más exacta y menos conservadora -

que los métodos tradjcionales. 

Las variables ponderadas en función de las cargas 

térmicas, tales como el ~Tlm y u, presentan discrepancias -

debidas a que existen variaciones en el balance de calor, cusn 

do se determina la carga de la zona de precalentamiento. 

El diámetro de los tubos, en casi todos los casos, 

rué el más pequeño (3/4 in), sin embargo, cuando los disefiadQ 

res seleccionaron el diámetro de l", se debió tal vez, a un -

deseo de uniformizar las existencias de tubos para reparación 

y mantenimiento, factor que el programa no toma en cuenta. 

El número de pasos en los tubos, rué menor para -

los diseños realizados por el programa y, por lo tanto, la -

caida de presión también. En ningún caso rué necesario aumen 

tar el número de pasos, a más de 6, para mejorar el coeficien 

te de transferencia para el fluido de servicio (aumentando la 

velocidad). 

De los 5 equipos utilizados, 4 tienen como fluido 

de servicio un aceite pesado, que se caracteriza como un psey 

componente, y el restante usa vapor saturado como medio de cg 

lentamiento, empleandose as! las 2 opciones de que dispone el 
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programa. 

Para el equipo que utiliza vapor (EA-309), se ob

serva que, los coeficientes individuales de transferencia son 

muy grandes, ésto se debe a que, para vapor ~ agua condensáB 

dose, la transferencia de calor es muy elevada y como en la -

correlación de Me nelly (ec. 60), el coeficiente de ebulli- -

ción depende de la transferencia del otro fluido, también el 

coeficiente del lado de la camisa es alto. 

El factor de sobrediseño rué alrededor ;de 10% en 

todos los casos, excepto en el EA-309, en el que rué de 59.7% 

La explicación a ésto es la siguiente: 

El servicio para el que se requería el equipo es 

demasiado pequeño, hasta para el menor arreglo comercial, 

que rué precisamente el propuesto por el programa, y por lo . 

tanto, hasta este equipo .resulta demasiado grande para este -

caso. 

En todos los diseños, se encontró que el equipo -

requerido era de tipo NORMAL, es decir, con una distribución 

de tubos similar a la de los cambiadores para transferencia an 

fase líquida. Si se hubiera especificado el tipo KETTLE, ésto 

hubiera conducido a obtener un diámetro de camisa mayor, para 

proveer un espacio suficiente de separación liquido-vapor. -

Cuando se utiliza equipo NORHAL, el espacio de separación se 

obtiene con un tanque independiente o bién en la misma torre 

de destilación. 
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TABLA COMPARATIVA !i2..t_l. 

UNIDAD: EA-303 STRIPPER REBOILER 

DISEÑO UTILIZADO 

CAMISA TUBOS 

Flujo total (lb/hr) 226000 111800 

Flujo Vapor (lb/hr) 51+000 
Temp. entrada (F) 190 500 

Temp. salida (F) 225 327 

Caida de presion (psi) 0.6 14.o 

Unidades en paralelo 1 

Unidades en serie 1 

Pasos en los tubos 8 

Diámetro de la camisa 31 in. 

Diámetro de los tubos 1 in 

Pitch de los tubos 1 1/4 in 

Arreglo CUADRADO 

Longitud de los tubos 16 ft 

No. de tubos/unidad 342 

Pitch de mamparas 

U servicio (Btu/hr rt2 F) 53.2 

LMTD ponderado 192.5 ºF 

Area de tránsf./unidad 14o6 rt2 

. Carga térmica total 12.0 MMBtu/hr 

DISEÑO DEL PROGRAMA 

CAMISA 

226000 

51+000 

190 

225 

o.43 

1 

1 

2 

TUBOS 

120200 

500 

327 

1.65 

23 1/4 in 

3A in 

l in 

CUADRADO 

16 ft 

321 

25 1/2 in 

63.6 

187.0 Op> 

1008 rt2 

11. 3 f.003tu/ 
hr 
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m!!A COMPARATIVA No. 2 

UNIDAD: EA-304 DEBUTANIZER REBOILER 

DISENO UTILIZADO 

Flujo total (lb/hr) 

Flujo vapor (lb/hr) 

Temp. entrada (F) 

Temp. salida (F) 

Ca ida de presión (psi) 

Unidades en paralelo 

Unidades en serie 

Pasos en los ~ubos 

Diámetro de la camisa 

Diámetro de los tubos 

Pitch de los tubos 

Arreglo 

Longitud de loa tubos 

No. de tubos/unidad 

Pitch de mamparas 

CAMISA 

600000 

235000 

360 

390 

0.75 

TUBOS 

335000 

2 

1 

8 

600 

450 

10.0 

39 in 

1 in 

1 1/4 in 

TRIANGULAR 

16 tt 

650 

U servicio(Btu/hr rt2 F) 

LMTD ponderado 

54.1 
135.9 °F 

2670 rt2 Area de transf./unidad 

Carga térmica total 32.7 MMBtu/hr 

DISENO DEL PROGRAMA 

CAMISA 

600000 

235000 

360 

395 

0.378 

TUBOS 

393682 

2 

1 

4 

600 .-

1+5'0 

5.76 

33 in 

3/1+ in 

1 in 

TRIANGULAR 

16 ft 

771+ 

32 in 

65.5 

126.I+ °F' 

2ltJ1. 6 rt2 

35.8 MMBtu/ 
hr 
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~ COMPARATIVA li2..:.......l 

UNIDAD: EA-305 c
3 

- c4 SPLITTER REBOILER 

DISENO UTILIZADO 

CAMISA TUBOS 

Flujo total (lb/hr) l+ooooo . 74500 

Flujo vapor (lb/hr) 135000 

Temp. entrada (F) 225 600 

Temp. salida (F) 230 450 

Calda de presión (psi) 0.7 7.0 

Unidades en paralelo 1 

Unidades en serie 1 

Pasos en los tubos 8 

Diámetro de la camisa 31 in 

Diámetro de los tubos 1 in 

Pitch de los tubos 1 1/1+ in 

Arreglo TRIANGULAR 

Longitud de los tubos 16 rt 

No. de tubos/unidad 360 

Pitch de mamparas 
2 U servic1o(Btu/hr rt F) 59.0 

L.~TD ponderado 185.8 ºF 

Area de transf./unidad ' 1480 rt2 

Carga térmica total 13.5 MMBtu/hr 

DISENO DEL PROGRAMA 

CAMISA TUBOS 

400000 72397 

135000 

225 600 

229 450 

o.6 3.09 

1 

1 

4 

25 in 

3/1+ 1n 

1 in 

TRIANGULAR • 

16 ft 

422 

38.4 in 

70.5 

157.0 ºF 

1325 rt2 

13.9 MMBtu/ 
hr 
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TABLA COMPARATIVA No. 4 

UNIDAD: EA-307 GASOLINE SPLITTER Rfil30ILIB 

DISENO UTILIZADO 

CAMISA TUBOS 

Flujo total (lb/hr) 240000 109000 

Flujo vapor (lb/hr) 80000 

Temp. entrada (F) 393 600 

Temp. salida (F) 4oo 450 

Ca ida de Jresión (psi) 0.6 13.0 

Unidades en paralelo l 

Unidades en serie 1 

Pasos en los tubos 8 

Diámetro de la camisa 31 in 

Diámetro de los tubos l in 

Pitch de los tubos l 1/4 in 

Arreglo TRIANGULAR 

Longitud de los tubos 16 ft 

No. de tubos/unidad 380 

Pitch de mamparas 23 in 

U servicio(Btu/hr ft2 F) 67.2 

LMTD ponderado 111.7 ºF 

Area de transf./unidad 1598 rt2 

Carga térmica total 10.0 MMBtu/hr 

DISENO DEL PROGRAMA 

CAl~ISA 

21.+oooo 

80000 

393 

4o5 

o.4 

1 

1 

6 

TUBOS 

114597 

600 

450 

13.43 

27 in 

3/4 in 

15/16 in 

TRIA1iGULAR 

16 f t 

536 

38.4 in 

65.6 

105. 7 ºF 

1684 rt2 

10.4 Jl!Matu/ 
hr 
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TArlLA COi•íPAP.ATIVA ~ 

UNIDAD: EA-309 DISTILLATION .!lliYfi REBOILER 

DISEÑO UTILilADO 

CAMISA Tlf.dOS 

Flujo total(lb/hr) 52000 2150 

Flujo vapor(lb/hr) 26000 

Temp. entrada (F) 170 307 

Temp. salida (F) 170 307 

Ca ida de presión (psi) 0.3 

Unidades en paralelo l 

Unidades en serie l 

Pasos en los tubos 2 

Diámetro de la camisa 10 in 

Diámetro de los tubos 1 in 

Pitch de los tubos l 1/4 in 

Arreglo TRIANGULAR 

Longitud de los tubos 16 f t 

No. de tubos/unidad 28 

Pitch de mamparas 30 in 

U servicio(Btu/br ft2 
F) 148 

LMTD ponderado 137 ºF 

Area de transf./unidad 118 rt2 

Carga térmica total 2.0 MMBtu/hr 

DISEl'lO DEL FrtOGRAHA 

CA:'ilSA T~.JDOS 

52000 2538 

26000 

170 307 

174 307 

0.24 0.01 

1 

1 

1 

8 in 

1 in 

1 1/4 in 

TRIANGULAR 

16 in 

22 

24 in 

299 

133 ºF' 

92 rt2 

2.3 MM!3tu/ 
hr 
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Para ilustrar el funcionamiento del programa, en 

tL."la for:ma cuantitativa, a continuación se presenta, el con-

junto de operaciones y decisiones que se ejecutaron para re~ 

lizar el diseño del reboiler EA-304, en una forma abreviada. 

1) Como primer paso, se propuso un equipo, con -

las menores dimensiones comerciales, que fueron: l unidad -

en serie, 1 unidad en paralelo (un solo cambiador), diámetro 

de camisa de 8 in., tubos de 3/4 in con espaciamiento de --

15/16 in y un solo paso. 

2) El número de tubos resultante rué de 38 y la 

velocidad del fluido de servicio 37.76 ft/seg, superior al -

lfmite fijado (10 ft/seg). 

3) Se propusieron varias combinaciones de diáme-; 

tros (camisa y tubos), hasta que se obtuvo una velocidad de 

9.91 ft/seg, pasandose entonces al cómputo del Ftlmt' 

4) El Ftlmt obtenido rué de 1.0 (superior al va -

lor mínimo de 0.7), calculandose la U de diseño del cambia--

dor, resultando superior al valor máximo establecido de 100 

Btu/hr ft2 F, por lo tanto, se awneñtó el área de transferen 

cia incrementando el diámetro de la camisa hasta 19 1/4 in. 

5) Una vez calculado el número de Reynolds, que -

rué ~uperior a 2100 , la caida de presión por los tubos re-

sultó de 2.3 psi (lb/in2). 

6) Se determinaron los coeficientes de película -

individuales y el coeficiente total (U= 83 Btu/hr rt2 F). 
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7) El flujo de calor utilizado, con un valor de 

13006 Btu/hr ft2 , fué inferior al limite, tamoién determina

do por el programa, de 17964. 

8) Se fijaron 9 mam?aras inicialmente, pero la -

caida de presión en la camisa fué demasiado grande (18.2 psi) 

ya que la máxima permisible era de o.5 psi. 

9) Se disminuyó el nÚinE-ro de mamparas, hasta el -

mínimo de 3, pero la !>. P no bajó de 1.4 psi, así que se to

mó la decisión de incrementar el tamaño de la camisa. 

10) Con el diámetro de camisa más grande (39 in), 

la caida de presión aún no fué satisfactoria (O.o psi), por 

lo tanto se aumento 1 unidad en paralelo, con objeto de divi 

dir el flujo, fijándose nuevamente los diámetros más peque-

ños de camisa y tubos. 

11) Nuevamente, rué determinada la velocidad en -

los tubos (18.8 ft/seg). Se aumentó el diámetro de la camisa 

hasta 10 in, con una velocidad de 8.9 ft/seg, pero el área -

de transferencia aún no era suficiente, pues la U de diseño 

resultó mayor de 100. Se propusieron dimensiones mayores -

hasta un diámetro de camisa de 15 1/4 , que cumplió con todas 

las restricciones hidráulicas, ,ero teniendo todavía un área 

insuficiente, A continuación, se intentó mejorar el coefi-

ciente de transferencia aumentando a 2 el nÚine~o de pasos -

por los tubos, sin embargo la caida de presión resultó exce

siva (15.6 psi). 

12) Para disminuir la f. P, se aumentó el dián;etro 
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de l os tubos a 1 in . A consecuencia de ésto, el número de -

tubos disminuyo tanto que, el área de transferencia volvió a 

ser insuficiente. La dec i sión tocada a continuación rué, in 

crementar, al mismo tiempo, el área de transferencia (por me-

dio del diámetro de la camisa) y el coeficiente total (aumeg 

tando el número de pasos en los tubos). 

13) Con una camisa de 31 in y 2 pasos en los tubos, 

se obtuvo, por primera vez, área suficiente para la transfe

rencia, sin embargo el factor de seguridad (S.F.) no rebasó 

el mínimo de 5% fijado. Para resolver este problema, se in

crementó a 4 el número de pasos, pero en esta ocasión, el -

flujo de calor requerido (11548 Btu/hr ft2) excedió el lími

te establecido por el programa, de 11261. Por esta razón la 

acción tomada rué, aumentar el espaciamiento entre los tubos. 

14) Con la decisión tomada, pudo elevarse el limi

te de flujo de calor hastQ un valor de 12179 rltu/hr rt2• El 

área de transferencia disminuyó, ocasionando un aumento en -

el número de ?asos. Cuando se fijaron 6 pasos, se excedió 

el límite de caida de presión. 

15) Se procedió a incrementar aún más el tamafio -

del equipo (diámetro de la camisa). 

16) Al llegar a un diámetro de 33 in y 2 pasos en 

los tubos, se obtuvo el primer factor de sobredisefio acepta

ble (11. 2%). Como el diámetro de los tubos era el más pequ~ 

fio (3/4 in), se llevó a cabo el cálculo de otros arreglos, -
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variando unicamente el diámetro y el número de ~asos de los 

tubos. 

17) El equipo seleccionado finalmente, rué aquel 

que requería una menor área de transferencia (un va lor de u 

mayor que los demás, U= b5.478 3tu/hr rt2 F), con las si- -

guientes caracteristicas: 2 unidades en paralelo, l unidad -

en serie, camisa de 33 in., tubos de 3/4 in., espaciamiento 

del 1/4 in., 4 pasos en los tubos y 5 mamparas. 
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VI.- CONCLUSIONES.-

De lo expuesto en el presente estudio, pueden cou 

cluirse los siguientes puntos: 

1) Los criterios que se utilizan para el disefto de 

equipo de transferencia de calor, en una sola fase, son en -

general los mismos que se emplean si se presentan dos fases. 

2) La modificación más importante, introducida al 

esquema general, consiste en el control del flujo de calor -

necesario para la transferencia. 

3) La decisión tomada para modificar el límite de 

flujo de calor, es la correcta (aumentar el espaciamiento 

entre los tubos). 

4) La determinación de las cargas térmicas de pr~ 

calentamiento y evaporación, es fundamental, ya que de ella 

dependen las dimensiones del equipo, a través del coeficien

te total ponderado. 

5) La caida de presión, por el lado de la camisa, 

para líquidos en ebullición, es afectada fuertemente por el 

nÚmero de mamparas utilizadas. 

En base a los resultados presentados, es posible 

concluir que, el programa desarrollado es eficiente, ya que 

las desviaciones con respecto a los equipos estudiados, no 
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exceden al 15% y que, por lo tanto, las modificaciones intrQ 

ducidas uara tomar en cuenta el camoio de fase, han resulta

do satisfactorias. 

El programa, gracias a su lógica, ruede sustituir 

en gran parte, los criterios del diseñador (desde el punto -

de vista de la Ingenieria ~uimica) y suministrar suficiente 

información para iniciar el diseño detallado, puramente mee~ 

nico. 

Es posible utilizar el esquema general estudiado, 

para diseñar cambiadores de calor en sistemas de refrigera-

ciÓn (Chillers), siempre y cuando se modifiquen las correla

ciones utilizadas, para la determinación del coeficiente de 

película por el lado de los tubos, de tal forma que se tome 

en cuenta el efecto de la condensación del fluido. 
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