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INTRODUCCION

El equipo de transferencia de calor es, sin lugar
a duda, uno de los mas utilizados dentrc ‘e la industria ==
quimica y por lo tanto ha sido oojeto de numerosos estudios.
El presente trabajo se ocupa del aspecto del disefio mecanico
a partir de condiciones de proceso, entendiéndose por disefio
mecanico, la determinacidén de un arreglo apropiado, gue cum-
pla su objetivo con la menor area de transferencia posible y
que se encuentre dentro de las normas comerciales de fabri--

cacidn.

En realidad el propdsito de este estudio es doble
ya que, se ha realizado con miras a obtener un programa de -
computadora capaz de disefiar el equipo de transferencia, a -
partir de clertas condiclones 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 mecanicos gue, actualmente se encuentran

en funcionamiento.

Las ventajas de disponer de una comgutadora :lec--
tronica., en nuestro caso han sido las siguientes:
1) Un ahorro muy grande, en 1lo que se refiere a -
tiempo de calculo.

2) Gracias a la abreviacidén del tiempo de cémputo,



le es posible al programa examinar un gran nume
ro de alternativas posibles, con lo cual puede
sustituirse, en gran parte, el criterio del di-
sefiador que, con su experiencia elimina muchas
de ellas.

3) Nos permite utilizar métodos iterativos para el
coeficiente de pelicula de l{guidos en eoulli--

cidn.

El programa se ha enfocado, en ciertos aspectos, -
hacia los evaporadores y reboilers, por considerarlos de com
plejidad superior a los camoiadores de calor en una sola fa-
se, aunque dicha complejidad es aparente, pues radica en las
correlaciones para el cdlculo del coeficiente de pelfcula pa
ra liguidos en ebullicidn, y no en las decisiones a tomar. -
al hacer referencia a los criterios fijados, se mencionaran
tauoién los utilizados en el equipo para una sola fase.

Como base, nara Jjuzgar los resultados obtcnidos, -
se han tomado 5 reboilers (o rehervidores), que actualmente
se encuentran funcionando en la Planta de Recuperacidn de Va
pores de la Refineria "Ing. antonio M. Amor" en Salamanca, -
Gto.

Atandiendo a las necesidades que, para esta clase
de equipo, se presentan en la Industria Petrolera, se selec-
cionaron los fluidos a manejar,de la siguiente forma: .

a) FLUIDOS DE PRUCESQ.- Mezclas de hidrocarouros.



El programa cuenta con un archivo que contiene
las propiedades de 60 hidrocarouros de uso fre-
cuente. Asi mismo, es posible manejar fraccio -
nes de petrdleo, caracterizadas como Pseudo-com
ponentes por medio de su punto promedio de ebu-
1licién, peso molecular y densidad en grados --
API.

b) FLUIDOS DE SERVICIN.- Cnnstituyven 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 disefio, ~
un balance térmico, con objeto de fijar la cantidad de flui-
do de servicio necesaria para la evaporacidn y también para

el precalentamiento, si el liquido entra subenfriado.



I.- DETERMINACION DE LAS VARIABLES DE DISENO

Una vez que las condiciones de proceso han sido fi
jadas por los requerimientos especificos de la planta, el --
equipo queda con un cilerto numero de variables o parametros
que pueden ser manejados por el disefiador. Desde luego que -
existe una gran cantidad de combinaciones que pueden cumplir
con el servicio fijado, pero es aqui donde se aplica el con-
cepto de optimizacion, es decir, el escoger de varias alter-
nativas aquella que reuna al mismo tiempo, un maximo de ven-
tajas con un minimo de inconvenientes. Desde el punto de vig

ta de la Ingenieria, las ventajas principales serian:

a) El menor costo o inversidn fija.
p) El menor requerimiento de servicios (en nues-
tro caso,el medio de calentamiento).

y los ineonvenientes.

a) Dificultad para el mantenimiento (limpieza y
reparacion).
o) Desgaste excesivo del material (erosidén corro-

sién, etc.)
13

En este estudio, el disefio 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, pueden tenerse variss -



{ndices que son:
1) Area total de transferencia.
2) Nimero de pasos en los tubos.

3) Nimero de unidades en serie y en paralelo.

Estos son los parametros, que el disefio tiende a minimizar,
pero siempre ajustandose a equipos con especificaciones co--
merciales, que aseguren la viabilidad de los resultados.

Las variables examinadas, y que constituyen el - -

arreglo mecanico, fueron las siguientes:

1.- Nimero de Unidades en paralelo.

2.- Numero de Unidades en serie.

3.- Diametro interno de la camisa.

4,- Didmetro externo y espaciamiento (pitch)/de ;
los tubos (como pares de valores).

5.- Nimero de pasos en los tubos.

6.- Nimero de mamparas (pvaffles), jue equivale al

espaciamiento (pitch) de las mismas.

El efecto de estos parametros puede apreciarse por
medio de otras variables, cuyo valor debe ser controlado o
restringido, dentro de ciertos limites. La base fundamental
del programa realizado, se encuentra en las decisiones que -
hapran de tomarse nara mantener bajo control .esas.variables,
y a su vez, dichas decisiones son el resultado de un anali--

sis de la influencia de .os parametros exwminadns.



A continuacidn, se exponen las relaciones entre --
los pardmetros y los indices antes mencionados, que llauare-

mos FACTORES DE DISEND.

l.- Numero de Unidades en paralelo,

51 efecto del incremento o decremento en este para
metro, se refleja directamente en los flujos, tanto por el -
lado de los tubos, como fuera de ellos ya gque los gastos se
reparten entre el nimero de camisas en paralelo, de igual ma
nera se aprecia el cambio en el area de transferencia, al --
multiplicarse ésta por el numero de unidades. Las variaoles
que muestran la variacidn en los régimenes de flﬁjo son los
nimeros adimensionales de Reynolds, cuya férmula, muy conoci

da es:

R T — (1)
/A
en donde:
NRe - Nimerc adimensional de Reynolds
D - Diametro del ducto (ft)
M - Viscosidad apbsoluta (1lb,/hr ft.
G - Masa-veiocidad (loy/hr ft<)

Para el caso de los tubos, D es el diametro inter-
no y G se calcula dividiendo el Gasto (lbm/hr) en masa éntre

el area de flujJo, constituida por la suma de las areas trans



versales de los tubos, en cada paso.

Para el lado de la camisa, D es el diametro Equiva
lente, es decir el diametro de un ducto que produciria los -
mismos efectos, en el flujo, que depende del diametro exter=
no de los tubos y del espaciamiento de los mismos, segin las

siguientes ecuaciones:

ARREGLO CUADRADO:

D. = -4t_X Area de flyjo  __________ |
(Egéneral) g per{metro himedo =
2 _ a2

Dy = 4(Ps WM ()

9dg

ARREGLO TRIANGULAR:

p_ = (0.5P4(D0.86P:) - 0.59d /%)
© 0.5%d,

-=(3)
en donde:

Dy - Didmetro equivalente (in)

P; - Pitch de los tubos (in)

a4, - Diametro externo de los tubos (in)

La masa-velocidad, para la camisa Gg se calcula =--
también dividiendo el gasto en masa entre el area transver--

sal de flujo que, en este caso es:

AS = —DSJ—’B__. ________________ ()+)



en donde:

Ag - Area transversal de flujo (££2)

Dy - Diémetro de la camisa (ft)
C’ - Claroc entre los tubos = Pitch -

didmetro ext.(ft)
B - E(‘.gg;iciamiento (pitch) entre las mamparas

De esta manera:

wa - Gasto en masa por el lado de la camisa
(b, /hr)

Como resultado del cambio en el flujo por el lado
de los tupos, al dividirse éste entre el nimero de unidades
en paralelo, al incrementar este parametro disminuye la velg
cidad y las posibilidades de erosidn mecanica son menores.

Otra variable, que es afectada por el nimero de --
unidades en paralelo, es la Caida de presidén, la cual es fun
cidén de la masa-velocidad como puede observarse en la siguien

te ecuacidn:

2
AP = BEBE L (6)
8o D¢
‘P - Zaida de oresidn (1b/ct2) L - Longitud (ft)
f = Factor de friccién de @ - Densidad (lhm/ft3
Fanning (adimen.) .

G - Masa-velocidad (loy/hr ft°) D - Didmetro (ft)



g - aceleraciég de la2§ravedad
©  (%4.18 x 10° ft/hr
A su vez, el factor de friccidn, también es funcidn de la ma

sa-velocidad:

£=F( Npy ) =F'( 6 ) emmecmens (7)
de acuerdo con la ec.(l)
Y por ultimo, con el camoio de flujo, tampién se -
ve afectado el coeficiente de pelicula en fluidos que trans-
fieren calor sin cambiar de fase, ya que esta relacionado de

la siguiente manera:
hy = (k/d) (Cpp/K)©0 33 3 —een(e)

k - Conduetividad térmica (Stu/hr £t F)
Co - Calor especifico (Btu/lb I)

Jh - Factor de Colburn (Adimen.)

a su vez:

Jp = F( Ngeg ) =F (G ) =comceemen (9)

de acuerdo con la ecuacidn (1)

Asi pues, tenemos para este parametro los siguien-
tes Factores de disefio:

1.- Numero de Reynolds en los tubos

2.- Nimero de Reynolds en la camisa

3.~ Velocidad en los tubos

4,- Caida de pr=sidén, tanto en los tuoos como
en la camisa
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5.~ Coeficiente de transferencia de calor (princi
palmente en el fluido que no campia de fase)

2.- Nimero de unidades en serie.

El nimero de unidades en serie, no tiene efecto di
rectamente sobre el flujo, pero influye en la caida de pre -
sién, tanto por el lado de los tubos como por la coraza. Es-
to se debe a la dependencia que tiene la AP con la longitud
total de recorrido del fluido, como se desprende de la ecua-
cion (6).

También el area de transferencia se ve afectada,
ya que aumenta con el numero de unidades. El incrementar el
nimero de cambiadores en serie, equivale a aumentar la longi
tud, pero siempre respetando los estandares comerciales para
la longitud de tubos.

El efecto que se produce al alterar este parame--
tro, se refleja, desde luego, en la superficie disponible pa
ra la transferencia, ya que de la misma forma que con el nu-
mero de unidades en paralelo, cades unidad contribuye con la
misma cantidad de area (& numero de tubos), sdlo ue 2n este
caso, los flujos, en ambos lados del cambiador, permanecen -
constantes y la caids de presidn no sdlo disminuye al aumen-
tar el numero de unidades, sino que se incrementa al hacerse

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

El tamafio de la coraza iel cambiador es un parame
tro sujeto & restricciones de tipo comercial, ya que los dii
metrcs estan limitados a clertos valores. Para implementar -
el programa utilizado, se almacenaron datos de 18 didmetros,
con su respectiva cuenta de tubos, asi como informacidén so--
bre el espacio ocupado por el haz tubular Los diametros uti
lizados son:

(en pulgadas)

l.- 8 10.- 25
2.- 10 11.- 27
3.- 12 12,- 29
b= 13 1/ 13.- 31
S5.- 15 1/ 4.~ 33
6.- 17 1/ 15.- 35
7.- 19 1/ lo.- 37
8.- 21 1/& 17.- 39
9.= 23 1/4 18.- 42

Los valores anotados, corresponden al diametro interno de 1la
camisa. Para el caso especial de arreglo CUADRADO, el diame-
tro maximo es de 39 pulg.

El efecto de este parametro puede observarse en -
las siguientes variables:

VELCCIDAD Y CAIDA DE PRESION =N La CAMIoA.- La va



= 15

riacidén no es lineal pues, si bien al aumentar el didmetro,
se incrementa el irea transversal, también aumenta el nime-
ro de tubos, que ocupan més espacio y la velocidad de flujo
no disminuye tanto como podria esperarse. Pero ain asi, la
variacidn es apreciable y puede ser determinante al compa--
rar la caida de presién con la AP méxima permisiole.
TRANSFZRE. CIA DE CALOR.- El1 cambio en la masa-ve
locidad, debido a la variacidén en el area de flujo, repercu
te en el numero de Reynolds y por tanto también afectara el
Coeficiente de Transferencia de la seccidén de intercambio -
de calor sensiple (Zona de Precalentamiento en evaporadores)
El efecto en el coeficiente total sera mas grande, cuanto -
mayor calor sensiole se transfiera, pues el coeficiente to-
tal se obtiene por ponderacidén de los coeficientes indivi--
duales con sus respectivas cargas térmicas (calor sensible

y calor latente, si hay cambio de fase).

4.- Diametro externoc y espaciamiento (pitch) de

los tubos.

La variacion de este parametro, también se encuen
tra limitada a los valores comerciales comunes, y éstos a su
vez dependen del tipo de arreglo mecanico (TRIANGULAR o CUA-
DRADO) . '

Para el arreglo CUADRADO, se programaron losti--

guientes nares de valores:
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Diametro (in) fitch (in)
1) 3M 1
2) 1 11/

Y para arreglo TRIANGULAR:

Didmetro (in) Pitch (in)

1) /M 15/16
2) 3/4 1
3) 1 11/

Como puede observarse, generalmente a un aumento
de didmetro interno, corresponde un incremento en el Pitch,
por lo tanto, ambos se han estudiado como un solo parémetro.
El tipo de arreglo, depende fundamentalmente, de una deci- ;
sidén de tipo econdmico, que no puede predecirse de una mane-
ra general y que , estd sujeta a cierta conveniencia en man-
tenimiento.

Al cambiar el valor de este parametro, el efecto
se aprecia en las siguientes variables:

AREA DE TRANSFERENCIA.- Ya que al aumentar el dig
metro, aumenta el area por tubo y por otro lado disminuye el
-numero de tubos que puede contener la camisa, no existe una
depeﬁdencia lineal.

VELOCIDAD Y CAIDA DE PRESION.- El area transver--

sal de flujo, tampoco presenta una variacidn lineal, pero si
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muy apreciable, como puede deducirse de la ecuacioén (6).

TRANSFERENCIA DE CALOR.- E1 coeficiente para - -
transferencia sin cambio de fase, varia debido a su depencia
de la masa velocidad, seglin las ecuaciones (1) y (9).

El coeficiente de pelicula para fluidos en ebulli
cidn, se ve afectado, ya que denende de la cantidad de vapor
que queda atrapada en el haz tubular y que recuore la super-
ficle de los tubos evitando la transferencia de calor a un -
-régimen turbulento. Por otra parte, se ha estaplecido un -
1i{mite tedrico para el flujo de calor en el haz, que depende
en parte de la relacién Pitch/Didmetro. Al incrementarse -
el valor de la relacidn, aumenta el valor maximo fermisible,
hasta alcanzar la frontera fisica, cuando se tiene un solo -

tubo como medio de calentamiento.

5.-Numero de pasos en los tubos.

El numero de pasos esta limitado, para los didme=-
tros de camisa mas reducidos, a un maximo de 6. En el resto
de los didmetros de camisa, el maximo es de 8 pasos, siendo
los valores comerciales: 1, 2, 4, 6, vy 8 Dependiendo
del numero de unidades en serie, sigulendo las siguientes -

ecuaciones:

2
]

IPT (Ncs) (2.0) =meecomeee (L)

IPT

1, 2, 3, veve B mmmmmemeee (10%)
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siendo: i .
Np - numero de pasos en los tubos
IPT - nimero entero positivo

Nog = numero de unidades en serie

Kl valor inicial de Np es de uw. sols paso y no se calcula con
las ecuaciones 10 y 10. Como ejemplo , tenemos que para un
equino con 2 unidades en serie, los pasos en los tubos permi

tidos son: 1, 4 y 8.

Las variables afectadas por este parametro son:

X VELOCIDAD Y CAIDA DE PRESION.- Un camoio en el mi
mero de pasos, equivale a varlar el camino recorrido por el
fluido de serviclo, al mismo tiempo que se disminuye su area
transversal de flujo. Por estas razones, la caida de pre- «
sién varia aproximadamente a la tercera potencia, es decir,
si el nimero de pasos se duplica, la caida de presidén aumen-
tara € veces.

TRANSFFRE.CIA DY CALOR.- Una vez mids, el aumento
en la velocidad, incrementa el coeficiente de pelicula, cuan
do no se presenta cambio de fase y si tomamos en cuenta que
el area de los tubos no cambia apreciablemente, al variar el
nimero de pasos, esto representa cierta ventaja. E1 nimero =
de tuoos tiende a disminuir al aumentar el nimero de pasos
por el espacic que deoe reservarse para los separadores de -

flujo.
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t.- Nimero de mamparas (baffles).

Como sucede en el caso del dismetro de coraza, =
las repercusiones de la variacidn de este parametro se obser
van exclusivamente en el lado del fluido que se evapora. Las
mamparas se colocan a una distancia irual entre si, misma --
que recive el nombre de Pitch o espaciamiento, de esta mane-
ra, al aumentar el nimero de mamparas,disminuira el Pitch, -

segin la relacidn:

B - espaciamiento entre mampazras (f{t)
Ly - longitud de los tubos (ft)

n, - numero de mamparas

Las variables afectadas son:

VELOCIBAD Y CAIDA DZ PKESION.- 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 presidn tam
pién se vera afectada, ya que depende d=1 camino recorrido -
por el fluiio, que a su vez es funcion del nimecro de cambios
de direccion que oroducen las mamparas.

TRANSFERE(.CIA DE CALOR.-Tanto en loé cambiadores
de calor en una sola fase como en las zonas de precalenpa- -

miento d2 evaporadores y reboilers, el coeficiente de trans-



w VP -

ferencia se ve afectado por los cambios en el régimen de flu
jo, segin las ecuaciones (8) y (9). El coeficiente para 1i-

quidos en ebullicidn no sufre camoio, pues no denende del flu

Jo.
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TI.- FCUACICNES DE DISELQ UT1LIsaDaS PARA &L ESUULIQ0.

Las ecuaciones que se implementaron en el .rogra-
ma son aquellas que nos Jroporcionan informacidn acerca de =
las variaoles que es imnortante controlar (Factores de dise-
fio) ¥y que a »artir de los datos suministrados, complementan
el esquema general del equipo de transferencia de calor. En
realidad, estas relaciocnes matematicas, representan una pre-

iceidn o simulacidn del comportamiento del cambiador, segun
las diferentes caracteristicas mecinicas Jue se van propo- -
niendo. De una manera general, podemos hacer una clasifica-
cidén de las ecuaciones, de acuerdo con el tipo de variable -
que deterzinan. Dicha clasificacidn serfa la siguiente:

A) Ecuacicnes de disefio para el balance

termico.

B) Ecuaciones de disefio nara flujo de
fluidos.

C) Ecuaciones de disefio para transferencia
de calor.

Las unidades en que se encuentran las variaoles
de las siguientes =cuaciones, pertenecen al sistems inglés,
ya que éste es el mas utilizado en Ingenieria. Sin embargo
las mismas férmulas pueden utilizarse en el sistema métrico

decimal, con factores de correccidn apropiados.



- 19 =

A) ECUACIONES PaRA EL BALAnc. Ti ICO.~
Las férmulas basicas, de las cualcs se partid, --

fueron las sig iientes:

Calor recipido por el fluido frio

W = Wy Cpp (T - T,) + Wy, =m=mm—me- (12)
Qf - Cantidad de calor recibida (Btu/br)

wa - uasto en masa del fluido (.p,/hr)

Cpf - Calor especifico del fluido (stu/lby F)

T, - Temperatura de ourbuja (F)
T, - Temperatura de alimentacion (F)
Wy - Gasto en masa de vaporizado (lbp/nr)

Ay - Calor latente de vaporizacién (Btu/lbp)

Calor cedido por el fluido de calentamiento (pueden pre

sentarse 2 casos)

1.- E1 fluido de servicio es una corriente de proceso

que solo cede calor sensible

Qc = wt Cpe (Tet" TSt) """"""" (13)

Q¢ - Calor cedido  (Btu/hr)
Wy - Gasto en masa por los tubos (lbp/hr)
Cpc = Calor especifico del fluido caliente (Btu/lbyF)



Tet - Temperatura de entrada a los tubos (i)

Tyt - Temperatura de salida de los tuvos (F;

2.- E1 fluido de servicic es vapor saturado, cediendo

calor latente al condensarse

- Calor latente de vaporizacidn (o ccndensacion;

Vo (stu/loy)

En todos los casos, deberéd cumplirse el siguiente balan

ce:

« - Carga térmica total (Btu/hr)

Para realizar el Balance Térmico, como paso previo al =
disefio, se requieren los siguilentes 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

L4
.

El orograma oroporciona la temperatura de salida, calcu
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lando el punto de burbuja a la presidn especificada. Tam- -
pién suministra los calores especificos de amvos fluidos, --
asi como el calor latente de vaporizacidn, pero solo para el
fluido de proceso. Como puede deducirse de lo anterior, que-
da como variaocle dependiente el Gasto del fluido de servicio,
que se calcula con base al balance de energia, completandose
as{ la in:ormacidn necesaria para llevar a cabo el disefio.
Comcinando las ecuaciones (12), (13) y (14) obte-

ne 10s:

Wy Cpp (Tp = T) + Wydy =Wy Coe (Tot = Tgt) ---(16)

Por esta ecuacidn, puede deducirse que, otra for-

ma de realizar el Balance Térmico podria ser la siguiente: -

Fijar el gasto del fluido de servicio y determinar, como va
riable independiente la temperatura de salida (Tst)’

De una forma mas general, la ecuacidn (12)puede -
representarse en términos de la entalpia de los fluidos, evi
tando asi, el tener que tomar en cuenta la variacidén del ca-
los especifico con la temperatura y la composicidn. De esta

manera:

Hpy - Entalpia por unidad de masa del 1llquido a la
temperatura de burbuja (Btu/lby)

H , - Entalpia por unidad de masa del lfquido a la
temperatura de entrada (Btu/lbp)
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Hb - Entalpia por unidad de masa del vapor a la
vV temperatura de salida (Btu/lbm)

De igual manera, la ecuacidn (13) se transforma en
G = Mg U= By ) mecemsies (18)
Hy, - Entalpia por unidad de masa a la
salida de los tupbos (Btu/lbp)
Hl. - Entalpia por unidad de masa a la
entrada de los tubos (Btu/lbgy)
Cusndo los fluidos de servicio y de proceso, son
componentes puros, el problema es sencillo, ya que la ebulli
cidn se realiza a una sola temperatura que solo depende de =
la presidn de operacidn; pero en el caso de mezclas, como las
de hidrocarburos, la ebullicion se efectia en un rango de =--
temperaturas. Ademds, las propiedades dependen de 1la compo-
sicidén, tanto en la fase vavor como en la fase 1liquida, y és
tas a su vez, estan regidas por el fquilibrio Termodinamico
que se establece a cada presidn, temperatura y composicidn*-
de alimentacidn particulares. Como puede verse, el problema
es complejo y las relaciones entre las condiciones de opera-
cidn y las oropiedades, pueden representarse en la siguiente

forma:

* La composicion y el equilibrio termodindmico estén fnti-

mamente relacionados, por principios Fisico-quimicos.
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Hl = fl(Pv TyL’xi) ----------------- (19)

L - masa del liquido (lop) H, - Entalpia del 1iq. (3tu/

1
lbm)
Xy - composicion de 1la P - Pregién del sistema (1b
fase liquida /in<)
T - Temperatura del sistema
(1)
Hv = fz(PaT’V’yi) -------------- (20)
V - masa del vapor (lbm) H, - Entalpia del vap. (Btu/
bm)
¥y - composicidén de la P - Pregién del sistema (1b
fase vapor /in<)

T - %e?peratura del sistema
F

La cantidad vaporizada del fluido de proceso, pue
de representarse, en funcion de la relacidn molar V/F, es de
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.
(V/F) = f3( Q)  mmmmmcemeeaa (21)

Pero en el caso de una mezcla de varios componen-
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tes, V/F es funcidn del equilibrio termodinamico, que como -
ya se dijo antes, depende de las ccndicliones del sistema. --

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

(V/F) = £3,(P,1,24) ===memmm (22)
z; - composicién de la alimentacidn

Asi pues, la relacidn liquido-vapor (o vapor-ali-
mentacién), puede ccntrolarse fijando la temperatura de ebu-
11icidn, siempre y cuando la presidn permanezca constante.

Para el calculo del Calor Especi{fico, se recurre

a su relacidén termodindmica con la entalpia:

Cp = @-@L)N ------------- (23)

Cp - Calor especifico a presidn constante
(Btu/lby F)

P - Presidén (1b/in?)
V - Volumen (in3)

La ecuacidén (23), dentro de cierto limite de exac

titud, puede transformarse en:

He=H1. . OH e (24)
Tp - Ty AT

Cp =

La exactitud del valor de Cp depende del incremen
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to de temperatura tomado.

B) ECUACICNES Pnala ILJJO DE FLUIDOS.=-

Con respecto al tema de llulo de Fluidos, induda-
ulemente gue, el parametro mas importarnte es el de la CaiDa
DE PRESICN. Al predecir la pérdida de presidn en los fluidos
de servicio y oroceso, s posible juzgar si desde el punto de
vista hidraulico, el equipo propuesto, es o no aceptaple, de
acuerdo con los recursos de que se disponga a lo largo del -
proceso. De esta manera, se compara la caida de presiodn cal

culada, para cada arreglo especifico, con una AP méxima per

misible, que es fijada como dato.

Las =cuacio:ies de disefio fundamentales, se divi--
den en dos grupos:

a) Caida de sresidén en el fluido de servicio /
(lado de los tubos)

b) Caida de presién en el fluido de proceso
(lado de la camisa)
Aln cuando ambos grupos tienen varios aspectos en
comin, se desarrollaron por separado.
a) Caida de presidén por el lado de los tupos
La ecuacidn general, desarrollada a la luz del -
estudio de los fendmenos de transporte y, aplicada en forma

general, tanto para reégimen laminar como turbulento es la (6)



Er ~1 caso del fluido »ror los tubos, L, es decir,
el cumino que recorre, depende del nGnero de pasos que tenga

el camoiador:
RNy Ly e (25)

Np - numero de »asos

Ly - lorstud i los tuvos (ft’

La masa-velociizd G, se ob.iene a partir de la =--
densidad del fl.ido y de la velocidad, que es otra variaole
estudiada.

G=VEQ  emcmcemmemeccceeee- (20)
V - velocidad del fluido (ft/hr)
© - densidad (lbm/ft3)

En la ecuacidn (¢), D representa el diametro im-
terno que, denende del diametr> externo o didmetro nominal de
los tubos y del espesor, que varia dentro de ciertas especi-

icaciones denominadas swG (8irmingnam Wire Gauge). 4 conti
nuacidn, se inciuye una tapla de los espesores del cddigo -

34G (tomada de "Process Heat transfer'" de Kern (7)).

WG espesor(in) BWG espesor(in)
8 0.165 12 0.109
9 0.148 13 0.095
10 2.13k 14 0.083

11 0.122 15 0.072



BwG espesoriin) SWG espescr(in)
16 0.065 18 0.049
17 0.058

Teniendo la relacidn entre el espesor del tubo y
el codigo BWG, el diametro interno, Di puede calcularse con

la siguiente ecuacidn:

D =D - 2(espesor)  --=-==== 27)
i o

B, = didmetro externo ¢ nominal (in)

La constante g, es la acéleracidn de la gravedad
en unidades del sistema ingles (4.18 x 108 rt/nr?).

El valor de la densidad pueie ser sustituido por
otro, de uso mas comin en la industria, que es la gravedad .
especifica 60/67 (con respecto a la densidad del agua a 60°F)

partiendo de la siguiente férmula:

s - gravedad especifica.

Introduciendo los factores ddecuados y sustitu--

yendo las ecuaciones (25) a (28) en 1la ec. (v), tenemos:

AP = bd (Yle L_Np -=(29)
5.22 x 101° p s 2

AF, - caida de presién (1b/1n2)
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- factor de friceidn (adimensional)
- velocidad (ft/hr?)
densidad (lhm/ft3)

O <
'

- longitud (ft)
Np - numero de pasos
D - diametro (ft)
s - gravedad especifica (adimen.)

A - correccién por viscosidad (/*4u.w)o'll+

La ecuacidn (27) predice, la caida de presidn a
través de la seccidn recta, pero no, la caida de presidn de
pida a los camuios de direccidn del fluido, para tomar en
cuenta este factor, recurrimos a la siguiente relacidn, que
asigna un AP, equivalente a 4 veces el potencial cinético de

presiin, por cada campio de direccidn:

2
AP & antbulBVee s 0
3 "y (30)

introduciendo los factores de conversidén adecuados, se ob--

tiene:

y por tanto, la caida de presidn total, sera:

APy = 4B + AP mememmmeme- (32)
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Sustituyendo (29) y (31) en (32) y simplificando, llegamos

finalmente a :

2 2
AP, = _ND V' S g L +_Q...B.ﬁ5.)
t s 5.22 x 1040 D‘f g (332

que es la ecuacidn utilizada por el programa de disefio.

En el caso especial, cuando el fluido de servi--
cio es vapor, P se calcula como el 50% de la caida de pre
sidén producida por los tramos rectos, exclusivamente.

2

AP =0.1f (V@) L Np  _____ (34)
T (vapor) = oul x 1030 D s 2

Para este caso, el término s o gravedad especifi
ca, debera 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) Cafda de presion por el lado de la camisa.

Partiendo de la misma ecuaciodn (6), podemos sus-
-tituir las variables, por sus equivalentes, para el flujo
por fuera del haz tubular.

La masa-velocidad Gg se obtiene a partir de las
ecuaciones (k) y (5).

La longitud que recorre el fluido, depende, bésl

camente, del numero de mamparas, debido a que éstas cambian
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constantemente la direccidn del flujo, siendo el valor real
de L:

L= Dy (o + 1) ~mesesmsamcnen (39)

D. - diadmetro d= la camisa (in)

s
np - nimero de mamparas o baffles

El valor D, representa el diametro equivalente,
que es funcidn del espaciamiento y del didmetro externo de
los tubos, as{ como del tipo de arreglo del haz, segin las
ecuaciones (2) y (3).

Ahora bien, si por el lado de la coraza se efec-
tua una evaporacién, siendo grande la diferencia entre 1las
densidades del liquido y del vapor, debe tomarse un prome-
dio ponderado de la gravedad especifica, en base a los flu-
Jos de las dos fases a la salida del cambiador. De esta ma

nera, el valor de g resulta:

8 =0.5 (8q + 8g) =—=------- (36)

s_ - gravedad especifica a la entrada

e
sg - gravedad especifica a la salida

ss = M&i— _--_-.---(37)
F,/e, + Fllel

F¢ - Flujo total (1lby/hr)
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o
'

Flujo de vapor (lbp/hr)

Flujo de 1iquido (1b /hr)
densidad del vapor (lbm/ft3)
densidad del l{quido (1b,/ft3)

0
A
[

La ecuacién final de disefio para la caida de pre

sidén en el lado de la camisa es:

2
AP = f Gg— Diognb : 1)
S 5.22x10" Dy 5 g

P_ - caida de presidén por la camisa (1b/in?)
f - factor de friccidén (adim.)
G, - masa-velocidad (lbm/hr ft2)
- diametro de la camisa (in)
n, - numero de mamparas
Dg - didmetro equivalente (in)
s - gravedad especifica promedio

#g- correccidn por viscosidad (/aéuw)o'lu

Tanto para las ecuaciones (33) y (34), como para
la ecuacidén (38), se hace uso del factor .de friccidn de Fan
ning, que depende de la turpbulencia presente. Por medio del
anilisis dimensional, se ha encontrado que f es funcidn del
nimero de Reynolds, como se aprecia en la ecuacidn (7). Ade

mas se conoce el tipo de funcidn que describe la relacién -
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el fendmeno, y gue es:

Para la implementacién del programa, se han deter
minado los valores de las constantes a y b, los cuales va--
rian a ciertos rangos de Nge ¥ que por lo tanto obligan a ma
nejar un conjunto de ecuaciones, validas solo dentro de cier
tos limites.

Las ecuaciones para el flujo dentro de los tubos

son:

3 T < £
valida para O NRe 2100

£ = 0.001% + 0.125( N, )30 v)

’ ‘.‘, £
valida para \Re 2100

y las ecuaclones para flujo fuera de los tubos son:

para 0 € N._ €30 £ = 1/3( gy )20 _____ (141 a)

para 30 € Np, €100 £ = 1/6.155(N; )" 707 o_qu1 b)

para Np, < 100 £= 0.11878( Nre )~0+188 ____(41 o)
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Las ecuaciones (40) y (41), fueron obtenidas por
correlacidén de datos experimentales extraidos de “Standars
of tubular Exchanger Manufacturers Association" 2Pd. ed. -
N.Y. 1949, y realizada pcr medio del metodo de minimos cua-

drados.

C) ECUACIONES PARA TRANSFERENCIA DE CALOR.-

Para determinar las caracteristicas, que tiene
un arreglo dado, para la transferencia de calor, se hace =
uso de una ecuacidén general, derivada de la ecuacidn de Fou

rier, para fenomenos de transporte y que es:

Q - Carga térmica (Btu/hr)

U - Coeficienteztotal de transferencia
(Btu/ hr ft< F)

ATlm - Diferencia media logaritmica de tempera-
tura (F)

A - Area total de transferencia (ft2)

Ft - Factor dé correccidén del AT
p (adimen.) 1a

La mayor parte del tiempo utilizado para calcu-
lo en el programa, se ocupa en la determinacidén de las va--
riables que intervienen en la ec. (42). As{ pues, conviene

describirlas cada una por separado.
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La forma en la gque se procede , para hacer uso
de la ecuacidn (42) es la siguiente:

A partir de las propiedades de lcs fluidos y las
condiciones de proceso, se determina el coeficisgnte total
de transferencia U, el ATlm o diferencia media logaritmica
de temperatura y el factor de correccién Fty,. , éste ulti
mo, depende adeds del arreglo mecanico propuestc (nimero
de pasos, numero de camisas), posteriormente, se des-ceja -
el area de transferencia requerida A, utilizando la carga
termica 3, que se sustituye por la calculada en el balan-

ce térmico.

1.- CALCULO DEL ATy - Devido a gue la diferen--
cia de temperaturas, en las distintas resgiones de un cam--
biador, no es la misma, el términc que aparece originalmen
te en la ecuacidn 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 coefi
ciente total de transferencia varfia linealmente con la tem
veratura, se ha llegado a la siguiente ecuacicén, para un -
cambiador con un solo paso por los tuoos y a contracorrien

te (7 ):

= ATc - ATp (43)

AT
o 10 (ATe/ Are)
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En esta ecuacion, ATc renresenta la diferencia
de temperatura en el extremo mas caliente y ATg, la dife--
rencia en el lado més frio. En la figura 1, puede apre- -
ciarse graficamente el significado de ambas variaples, en

el caso mas simple, de un campiador de un paso.

A>pmvxm-

——_____*__‘_—a——"—’——"””’-_L-—

=

e
>

LONG, DEL CAMBIADOR

FIGURA 1.

AGn cuando la suposicidén de la dependencia li- -
neal no es rigurosamente cierta, esta ecuacion ha dado bue
nos resultados =n la generalidad de los casos.

Para cambiadores con transferencia en dos fases,
tales como los evasoradcres y reboilers, encontramos dos -

regiones de transferencia, bien diferenciadas:

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

Encontrandose diferentes variaciones en la T, por lo gue
depen calcularse, por separado, las diferencias de tempera
tura en cada zona.

En la figura 2, podemos observar las dos regio-
nes de transferencia, como aparecen en el caso de un evapo

rador je un solo paso en los tupos.

Tae

SArImezm—

AONG. DEL CAnBIADOR 2

FIGURA 2.

‘Bn la regidon A, tanto el medio de calentamiento,
como el fluido de proceso, intercambian calor sensible, -
hasta un punto en que este \ltimo, alcanza su temperatura
de ebullicidén (el fluido de proceso es un componente puro)
a vartir de ese punto, la temperatura ya no aumenta y se -
mantiene constante, cambiando el régimen de transferenéia.

Debido a este comportamiento, debe obtenerse un ATlm para
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la regién A y otro para la regidén B. Para ambos calculos es
necesario determinar la temperatura intermedia Tint en el me
dio 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:

]
1

Temperatura de entrada a la camisa

Temperatura de ebullicidn en la camisa

Temperatura de entrada a los tuoos

]
- ]
ct

]

Tst Temperatura de salida de los tubos.

Por medio del balance térmico en la regidn B, sa-
bemos que el calor necesario para la evaporacidn ha sido cedi
do por el fluldo de servicio al enfriarse desde una temperatu

ra Tet hasta Tint’ por lo tanto:

Qevap = Wt Py (Tgy = Typg) -------- (M)

desnejando T s Obtenemos:

int

Tint = TOt - Qevap/ wt Cpt ------ (1*5)

Una vez determinado el valor de Tint’ se calculan

las diferencias medias logaritmicas:

= (Tst-Tg) - (T4nt-Tap)
ATlm = -(46)
(4) 1n(%§§:—2ﬁ-)
int=Teb
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(Tint-Tep) - (Tet-Tep) ~=(&7)

n(ﬁinggg )

ATyu(m) =

El valor utilizado para el Tlm’ se determina pon
derando los dos valores con las cargas térmicas de sus respec

tivas zonas, quedando finalmente.

ATIm - Qtot ___(]_*3)
(2sen_ ) . (SQvap_
Tyaca) Tim(B)

Q. - Carga térmica total (Btu/hr)
Qsen - Carga térmica en la regidn A (Btu/hr)
Quap - Carga térmica en la region 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, 1la ATlm
no puede calcularse mediante la ecuacidén (43), como puede ob-
servarse en la figura 3. Al ser constante la diferencia de --
temperaturas en ambos extremos del cambiador, el valor de la
AT, es igual a AT, o AT,.

2.-CALCULO DEL FACTOR DE CORRECCION (Ftlmt).-
Cuando el numero de pasos por los tubos aumenta,

o cuandn el campiador consta de varias unidades en serie, el

régimen de flujo no es ni a contracorriente ni en corriente -
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T
t
"
.
3
R
A
:

T. CONDENSACION DEL VAR T
vt ﬂ_______:________l&___1___ g
s Alr:

VAPORIRACION
T‘ = - Teb
AT, = A 'l'c

MO, DEFL CAMBIADOR

FIGURA 3,

paralela, sino una combinacidn de ambos, alternados. Por esl
ta razén, la ATlm de la ecuacidén (43) no es un valor represen
tativo de las diferencias de temperaturas entre los fluidos -
del cambiador.

Para conservar la compatibilidad con el esquema -
Jara un cambiador con un paso por los tupos y una unidad en -
serie, se ha desarrollado anal{ticamente (7 ) el uso de un --
factor de correccidn, al que en este estudio se ha denominado
Ftjnts de tal suerte que el AT, real para cualquier tipo de

cambiador, puede obtenerse con la siguiente ecuacidn:

ATlm (real) ATyn (calc., ¥ Ftype (+9)
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Los valores de este factor de correccidn, tienen un
1imite méximo de 1.0, cuando se trata de camoiadores con un -

paso en los tubos.

El calculo del factor, se ha implementado en for-
ma de un suoprograma O programa auxiliar, con las ecuaciones
extraidas de un articulo de "Chemical Engineering" (13), que

son las sigulentes:

T2 L > S
i b +lln[1-r(xx
2xx-1-r+\lr2+ _
2/xx = 1 -1 -\rc+1

---(50)

Ftlmt =
(r-1)1n [

En este ecuacidn, deducida analiticamente, el valor de r es:

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

diendo del valor de r:

a) sir=1 XX 2 -€52)
(n(1l-s)+s)

en donde n es el nimero de unidades en serie y

s = -Tet =Tat  ________ -
Tet - Ta r 1 - rs]l/n
1 - |—=—=2
b) sir#1 xx = -1 -8 -(5%)

r_‘l-;gjl/n
l-s
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Debe observarse que, tanto en la ecuacidn (52) como en la (54),
el valor de xx es igual a s si, n=1 , es decir, que el efecto
del nimero de unidades en serie, se encuentra implicito en el
valor de xx y que, cuando n = 1 , nos encontramos con el caso
més simple (una sola unidad en serie).

E1 factor Ft s DO debera ser nunca inferior a

Imt
0.8, ya que se ha demostradc que, esto significa una gran in-
eficiencia, debida a una posible inversidn del sentido en el

-flujo de calor, como consecuencia ae una comoinacidén desafor

tunada de clertas condiciones de sroceso y arreglo mecanico.

3.- CALCJLO DEL COEFICIEMNTE ToIal Db THANSFEREN-
CIa (Y).- El coeficiente total nuede considerarse como el re-
sultado de la adicidn de varias resistencias al flujo de ca-+
lor. Dichas resistencias, son aquellas que presentan los flui
dos en ambos lados del cambiador, as{ como la de la pared me-
talica de los tubos y ademas los factores de incrustacidén, --
que toman en cuenta la resistencia que ofrecen los depdsitos

-dejados por los fluidos. La ecuacidn general es 1la siguiente:

- 1
(1/hy) + (1/hy)(D4/D)) + R,

U (55)

U - Coeficiente total (Btu/hr ft2 F)

h,- Coeficiente de pelicula fuera de los tubos
(idem.)

hi' ngtic%ente de pelicula dentro de los tubos
em.
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Rw - Resistencia de la »ared de los tuuos.
({dem.)

(Dy/D,) - relacidn de diametros internc y externo de
o los tubos
La resistencia de la nared metalica depende de su
espesor y de la conductividad térmica. La ecuacidén se deduce

de la transferencia a través de una pared tubular.

R, = --Da_12{ 2o/Ps )_

2 kg

D, - didmetro externo 6 nominal (in)
D, - didmetro interno (in)

k, - conductividad termica del metal
(8tu/hr ft F)

La determinacidn de los coeficientes de pelicu-
la, denende fundamentalmente de si se presenta un cambio de -
fase o no. S1i la transferencia de calor se realiza en una sgo
-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 ) Jp, como paso inter-
medio nara la determinacidn de las proniedades de transferen-
-cia. E1 factor Jp, al igual jue el factor de friccidn, es -

funcidn del Nimero de Reynolds y esta funcidn es de la forma:
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Para implementar el programa se correlacionsron -
Jdatos exnerimentales, tomados de Sieder ; Tate (11) y se ajus
taron por el método de Minimos cuadrados, cara obtener las -
siguientes ecuaciones:

0.4571
O.6W42( Ny ) (58 a)

para O £ Np, £ 100, In

0.4825

N

para 100 £ N £ 350, Jy (58 b)

0.5745( Ng, )

in
i

para 350 0.4078( Nge )0'5'1'75 (58 ¢)

Nge € 6000, J,

para 6000 £ Np. € L0000, Jy =0.3545( Npg )0+ M9 (58 a)

)0.5511

para  Npg » Loooo,  Jp = 0-3485( Np, (58 e)

La relacidn entre el factor de Colourn y el coe-
ficiente de pelicula, es:

/3 0.14
Stk (ORAL LALL T o (59)

D ky M

=3
n

h - Coeficiente de pelfcula (Btu/nr ft° 7)
Jh - Factor de Colburn (Adimensional)
ky - Conductividad Térmica (Btu/hr ft F)

D - ?1é?etro del ducto en que circula el fluido
ft

Cp - Calor especifico (Btu/lby F)
A/L - Viscosidad en el seno del fluido (1b/ ft hr)



- Viscosidad en la regidn cercana a la pa=-
red del ducto (1b/ft hr)

Cuando existe un cambio de fase, el coeficiente -
de pelicula, depende generalmente de las propiedades de am--
bas fases. En el caso de un evaporador o un reboiler, que -
son precisamente de los gue nos ocuparemos, se han propuesto
muchas correlaciones, algunas totaslmente empiricas, otras de
- sarrolladas en forma completamente analitica y algunas més,
de tipo tedrico-empirico. Dentro del Gltimo grupo, se selec
ciond, por sus resultados satifactorios, la CORKELACIOn DE -
MC NELLY? Esta ecuacidén descrive la relacidn entre el coefl
ciente de transferencia de un liquido en ebullicidn, con las
propiedades del mismo y con las condiciones de operacidn. La

ecuacion de Mc Nelly es la siguiente:

6 0.31 0.1k
,?“1*_”51] F_ﬂ] --(60)
< Cv

hy - Coeficiente de nelicula (Btu/hr ft2 F)

o)
_ U AT C
h, = 0.225 Cs[—k—g}

Cs - Factor de superficie (1 para acero) (adim.)

U - Cosficiente total de transferencia (Btu/hr -
ft< r)

AT - Diferencia de temperatura entre la superfi-
cie metalica y el fluido (F)

Cp - Calor especifico (Btu/lby F)
A - Calor latente de vaporizacidén (Btu/lby)

P - Presidn de operacidén (1b/in2)
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k; - Conductividad térmica del 1{quido
(Btu/lbm F)

G - Tensidn superficial (1lb/ft)
Q 1- Densidad del liguido (lom/ft3)
Q y- Densidad del vapor (lbm/ftB)

Como puede observarse, en la ecuacidn esta inclui
da la U, que a su vez depende de los coeficientes de pelicu-
la, segin la ec. (55), por lo tanto, es necesario utilizar -
un método iterativo para resolver la ec. (60), ya que no es
-posible hacerlo anal{ticamente. El método escogido, es el

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

he = vAiOR
&ITIMaDO

'

CALCUVLO DF 1A pE-
$/STENCIA DY LA PA-
nap y 28 h; (vwa sela

fasa)
I

s CJ'IGu/a de U

(ecvaciow 56)

¢

CALCULO D& +AS
PROPIZDADES DAL

Fevrdo
]

Ca’lecvlo da 4.'

(ecvacrom 60)

Sl

hoy - cocficiante de
pelicula

U=coef. ToTa/




La correlacidn de Mc Nelly tiene ciertas limita-

ciones que depben tomarse en cuenta, y que son:

a) Se aplica nera liquidos de rangos de eopulli-
c¢idn pequefios.

b) Se aplica para régimen de ebullicidn nuclea-
da. (AT 2 8°F)

c) Laiééuacién representa el comportamniento de -
un 1{quido en ebuliicidn, calentado por un tu

po Gnico, no por un haz de tubos.

Para la restriccidn a), se ha corregido el coefi-
ciente, por medio de un factor Fy, que es funcion del rango

de ebullicidn, segun la siguiente ecuacidn:

R=hy TPy ~ =eeesessescone (61)

donde:
F = 0:015(Tr - Tp) ______ ——e{td)

3
(]

Temperatura de Rocio del 1{quido

Temperatura de Burbuja del 1{quido

3
o
[}

Cuando la diferencia de temperatura entre el flui
do y la pared metalica (A!%) es menor de 8° F, se utiliza,-
para la determinacién del coeficiente, una correlacidén que -

toma en cuenta la conveccidn natural y que es:



= g =

0.25
e

30,2
- a°R1% g B3 ATy Cpy

hy - Coeficientg de pelicula corregido
(Btu/hr ft< F)

hy - Coeficiente de nelfcula calculado con la
ec. (60) ({dem.)

AT, - Diferencia de temperatura promedio entre el
el 1liquido en ebulliciodn y la pared (F)

Como puede ooservarse en el inciso ¢), el valor -
calculado de hy no puede aplicarse, cuando se utiliza un haz
tubular »ara calentar el 1l{quido y la razon es la siguiente:

El valor calculado con la ec. (60), comoc ya se -
dijo, es valido para un régimen de ebullicidn nucleada, y
cuando se trabaja con un grupo de tubos, el vapor desprendisr
do queda atrapado, recubriendo la superficie metalica con --
una pelicula que ofrece mayor resistencia a la transferencia
de calor (régimen de ebullicidn pelicular).

Por lo tanto, debera corregirse el coeficiente pa
ra no obtener un valor falsamente optimista. Existen varias
formas para tomar en cuenta este factor, algunas son de natu
raleza anal{tica, pero tienen el inconveniente de ser mas la
boriosas; por esta razdn se ha preferido hacer uso de un mé-
todo de tipo estad{stico, que no obstante su sencillez, dé -
resultados bastante satisfactorios y que es el que a conti--

nuacidén se expone:

hp = hy (BCF)  mwemmce--oee-- (64)
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- Coeficiente de nglicula para un haz tu-
bular (Btu/hr ft

h; - Coeficiente para un solo tubo ({dem.)

BCF - Factor de correccidn para el haz tubular

tomando en cuenta, la formacién de la pe-
1{cula de vapor

La ecuacidn para el factor BCF es:

BCF = 0.714% (p-D)

a su vez:

(2]

v

y,2x10° G . )-').2’+[1.75+ln(1/1“rv)}
rv

T= AU AT = (66)
X (p-D)

Pitch o espaciamiento entre los tubos
(£t)
diametro externo de los tubos (ft)

masa-velocidad del vapor formado eB un tubo
del fondo del cambiador (lby/hr ft<)

numero de tubos en la hilera central del cam
biador.

B = By/p (arreglo CUADRADQ) (67)

rv

NI‘V

Dp,/1.8%7(p)
(arreglo TRIANGULAR) (68)

diametro del haz tubular (ft)
area de transf. por tubo (fé%

coeficiente total de transferencia calcuf-
lado segun la ec. (55)

diferencia de temperatura, calculada con la
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ec. (43) (F)
A - calor latente de vaporizacién (Btu/lb,)

A pesar, de que el factor BCF toma en cuenta el
vapor retenido por el haz, existe un 1l{mite méximo para el -
valor del coeficiente de transferencia de 1{quidos en ebulli
cidn. Lo anterior se ccuprende més facilmente, si se estu-
dia la Figura 4. En ella, se encuentra graficado el valor -
del coeficiente, contra la diferencia de temoeratura entre -
la pared metalica y el fluido.

Coefrecienle de Pelicul/a vs AT

he J
(8% /b fT'F

Jo000

7060

#0600 J000

AT (.F)

El 1imite antes mencionado puede verse en el pun-
to C. La zona A representa el régimen de epullicidn nuclea-
da y la zona B es la de régimen pelicular. Para no sobrepa-

sar el punto C, se hace uso de otra correlacidn, que nos in-



dica cual es el flujo de calor maximo nermisible y que indi-
rectamente, también nos proporciona el valor méximo del coe-

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

¢iodn es:

.25

gy = 25-80, A ’1" (?1‘?-2Q u) (69)
v

El flujo de calor requerido vor el campiador es:
q; = U VAN (70)
A continuacidn, se presenta el esquema de las de-

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

paracidén de los valores de q; con qp.. - .

Ca'lev/o de $ wmax

(ecvacion 69)

1!

Ca’lev/o de 2,

(ecva cl'o'n -FO)

£ 1]
9, > Yae S

3, max DRSPS ') h. = h
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Por lo que respecta al haz tuoular, existe otra -
restriccidn; tamoién hay un limite para el flujo de calor que
puede transmitirse a través de un grupo de tuoos. La ecuacion
que define ese valor maximo, se compone de 2 factores, uno de-

pende de la geometria del arreglo mecanico y es:

para arreglo CUADRADO: = 0.359(p/D)q 1/Ng (72 a)

i
para arreglo TRIANGULAR: g = O.359(p/D3\’Sen(60°)/Nt
--=(72 b)

Pitch de los tupos (in)

Dismetro ext. de los tubos (in)

Nimero de tubos

Ng
Pt

Factor geométrico

El otro factor depende de las propiedades del 1l{quido en ebu-

llicion, as{ como las del vapor.

0.25
¥ = Qv?\f& g (23 -Qy)j], —==(73)

Qv

Jtilizando ambos factores, la correlaciodn es la si

guiente:

IS XS N5 J— -=(74)

Empiricamente, se ha encontrado que, el valor de K



- H9

es de 176.0, pero como una medida de seguridad, se toma un 80%
de este valor, es decir, K = 140.8 .
El flujo de calor maximo que se pretende utilizar,

se calcula como:

Qreq = UAT)y  ====mmmmmmmmem (75)

S1i el valor de Qreq es mayor que Qu.ys NO es posi-
ble hacer uso de ese arreglo mecanico con las condiciones de -
proceso que se tienen.

A continuacidén, se muestra el esquema general uti-
lizado para la determinacidn 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 ).



hy = VALOR ESTIMADO

CALCULO DE rw
EC. 56 Y h; EC. 59

:

CALCULO DE U,

Fig. S5

.

DIAGRAMA DE BLOQUES
DEL CALCULO DE hg
( Coeficiente de pelicula para
liquidos en ebullicion)

EC. 55

¢

CALCULO DE h,
EC. 60

METODO DE ACELERACION
DE CONVERGENCIA

U
AT

ATD s

St

AT, >8°F

NO

CORRECCION DE
h, (EC. 63

i

Sl

CALCULO DE Qq, yax
y q,(ECS. 69y 70)

NO

ql > QI MAX

S

hye * g

¥

CALCULO DE BCF
EC. 65 Y 66




hsezhis (BCF)

:

CALCULO DE Us CON
hs y la EC. 55

i

CALCULO DE Quax
Y Qerea (ECS. 72-75)

NO

Sl

RESULTADOS:
hs y Us

EL ARREGLO MECANICO
NO ES UTIL
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III.- ANALIZIS DF [aS DECISIONES TU:aDAS POR EL PROGRAMs DE DI
SERNO.

Basadas en las interacciones entre parametros y va
riables de disefio, se han implementado las decisiones que el -
programa debera tomar, de forma tal que, si al analizar cierta
variable y compararla con los limites estaplecidos, se encuen-
tra que no tiene un valor satisfactorio, se proponga otro arre
glo que pueda cumplir con las condicicnes impusstas.

En este capitulo se adjunta un diagrama de bloques
del método o algoritmo que utiliza el programa principal (Figu
ra 6). En é1 se pueden apreciar las variaples que deben con--
trolarse, as{ como las decisiones que se toman en cada caso. A
cont:nuacidn, se presenta un breve resumen de los criterios --

usados vpara controlar cada parametro de disefio.

DIAMETRO DE LA CAMISA.-

Como ya se ha visto, el nimero de diametros es 1li-
mitado y, ésta es la razdn por la cﬁal debe verificarse que, -
el diametro propuesto no sea mayor de 40 in. para arreglo CUai-
DiaDO o de 39 in. para TRIANGULAR. En caso de que, por las con
diciones de proceso se requiera un diametro mayor, la solucidn

dada por el programa, es distribuir el ‘lujo entre 2 unidades

en paralelo.

BOPACIAMIELTO Y DIAMETRO DE LOS TUBOS.-



DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROGRAMA PRINCIPAL

( Figura 6)

LECTURA DE DATOS

:

CALCULO DE LA TEMP. DE SALIDA

!

BALANCE TERMICO

!

CALCULO DEL ATwm

¢

FIJA UNIDADES EN PARALELO = O

T

AUMENTA UNA UNIDAD EN PARALELO

!

FIJA UNIDADES EN SERIE =0

|

®

Sl

NO

e J

AUMENTA UNA UNIDAD EN SERIE

]

!

FIJA EL DIAMETRO DE CAMISA DE 8"

]

| >

v

sl
-—( & ES EL DIAM. DE CAMISA MAYOR QUE 42"?>

INO

_@ [FIJA ESPACIAMIENTO 15/16" Y DIAM. 3/4 (TUBOS)]

||

Si

I

; Sl
G ES EL ESPACIAMIENTO >1 1/4" Y EL DIAM.)@—

I'NO

[

FIJA No. DE PASOS EN TUBOS =1

]

Si
—G. APr>A@<i<

AUMENTA EL
DIAM. DE CAMISA

©

& ES EL No. DE PASOS EN TUBOS > MAX. 2 )

FEC Unea > Uois ?)'-
NO

AUMENTA PITCH

+ NO

I

CALCULA EL NUM. DE TUBOS

]

!

[ CALCULA VELOCIDAD DEL FLUIDO (TUBOS) ]

S|

Y DIAM. DE TUBOS

i

} no

"_QES LA VEL. EN TUBOS > VEL. MAX. ?)

] No

: Sl
(e ES LA VEL. EN TUBOS < VEL. MIN. e)—b

l

CALCULO DEL FACTOR Frimr

AUMENTA EL
No. DE PASOS

©®




(EsS EL FTLMT <

0.8 —SL o D)
lNO

[ cALcULO DE LA U DE DISENO (uo0s) |

[ CALCULO DEL No. DE REYNOLDS (TUBOS) I

(CES EL No. DE REYNOLDS < REYNOLDS min —3S1 o)
1~o

[ CALCULO DEL FACTOR DE FRICCION (TUBOS) ]

1 ]
[ CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION (TUBOS)J

(_ES LA CAIDA DE PRESION > AP max. )M
[vo

[ cALCULO DEL COEF. DE PELICULA(TUBOS) |

}

[ CALCULO DEL COEF. DE PELICULA(CAMISA) I

LCALCULO DE FLUJO DE CALOR max. PARA EL HAZ TUBULARJ

]

rCALCULO DE FLUJO DE CALOR REQUERIDO

(" ES EL FLUJO DE CALOR REQ. > FLUJO DE CALOR max.)-i'—-@

|
f o
DISMINUYE 1 CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION (CAMISA) ]|
MAMPARA
tNO 1
ES EL No. DE ES LA CAIDA DE PRESION > AP max. )
MAMPARAS < 3| SI
| no
Sl
[ cALcuLO DEL FACTOR DE SOBREDISENO |

(®+—3L—(ES EL FACTOR DE SOBREDISENO < min. )
1~o

(C_ES EL DIAMETRO DE TUBOS > mdximo )»—NC .(5)
] st

LCALCULO DE LA U REQUERIDA (UPOND) J

NO

ES LA U REQ. LA MENOR DE LAS CALCULADAS)
TOMA EL ARREGLO

CON OTROS DIAM.
CON MENOR UREQ ISI

| IMPRESION DE RESULTADOS |
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De la misma manera que el diametro de la camisa,
estos parametros no pueden tener valores mds grandes (o mas -
pequefios) que aquellos'que el programa tiene almacenados (va-
lores comerciales). Si se necesitara un arreglo de mayores -

dimensiones, se deberd recurrir a aumentar el diametro de .a

camisa.

NUMERO DE PASOS POR LOS TUBOS. -
El valor del nimero de pasos esta limitado por 2

factores que son:

a) Estandares comerciales.

b) Nimero de unidades en serie

Amoos ya se nan tomado en cuenta en la ecuacidn -
(10), sin embargo, un numero de pasos -mayor de 8 es poco - -
usual, debido a la excesiva caida de presidn que produce. - -
Cuando por la ligica del programa se necesite un cambiador --
con mayor nimero de pasos, deben analizarse los siguientes --
factores adicionales antes de tomar alguna decisidn.

"Caida de presidn por el lado de los tupos.- Si es
mayor que la permisible, se aumentarid una unidad en paralelo
para distribuir el flujo; si es menor, se analiza el coeficien
te total de transferencia.

Coeficiente total de 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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fio), se analiza el didmetro de la camisa para determinar si es
posible aumentar el area de transferencia con un mayor ndmero

de tupos 4, si se tiene que incrementar una unidad en paralelo.
51 Ureq es menor que Udis’ se aumenta el area agregando una --

unidad en serie.

VELOC.DAD DEL FLUIDO ER LOS TU:Z0S.-

S1 el gasto del fluido por los tubos es pequefio, es
posiole que con un solo paso, no se logre alcanzar el régimen
turbulento. Para resolver este problema, se aumenta el nimero
de pasos hasta que el valor de la velocidad excede de clerto -
minimo. La velocidad esta restringida oor las propiedades me-
cénicas del material con el que se construyen los tuoos. 4 --
m1y grandes velocidades, el metal se vé afectado por la ero- -
sién, destruyéndose el haz de tubos. Como 1imite 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 vapor de agua, el li{mite de velocidad aumenta a -

200 ft/seg., a consecuencia de la baja densidad.

FACTOR DE CORRECCION DEL ATy, .-

El valor mas grande que puede tener este factor es
de 1.0, y esto ocurre cuando el cambiador consta de 1 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 correccidn inferiores a 0.7, -
porque, segun las ecuaciones que definen el Ftjp, se ha obser

vado que un valor inferior significa una muy baja eficiencia.

NUME!O DE REYwOLDS DEL FLUIDO POR LOS TUBOS.-

El nimero de Reynolds es un indice del régimen de
flujo; cuando es mayor de 2100, nos encontramos en presencia
del flujo TURBULENTO. 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 -
camoie de fase, asi pues, se ha tomado como valor minimo de -
esta variable el de 2100. Si en la ejecucidén del programa, -
se encuentra un valor inferior a 2100, debe tomarse la deci--
sidén de gumentar el numero de pasos en los tubos para elevar
la velocidad, hasta que el fluido se encuentre dentro del ré-

gimen turoulento.

CAIDA DE PRESION PUR EL LADO DE LOS TUBCS.=-

El 1imite de caida de presibén permisible, depende
en gran parte, del proceso donde se instalara el cambiador, -
por esta razon se ha dejado al usuario del programa, la licer-
tad de fijar el valor maximo valor permisiple. En el caso de
excederse el limite, deberd proponerse un arreglo con mayor --

area de flujo, aumentando el pitch y el didmetro de los tupos.

FLUJO DE CaLOR REQUERIDO.-
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El analisis de esta variable, solc se efectla para
evaporadores y rewo:lers, ya yue solo afecta a la transferencia
de calor con camcio de fase. Como se ha visto en el capitulo
anteri.r, existe un valor maximo nara el flu,o de calor, mas -
alla del cual no es conveniente operar, debido a que el coefi-
ciente de nelicula disminuye pruscamente. Este limite depende
del arreglo mecanico y de las propiedades del fluido y se cal-
cula para cada equipo propuesto, mediante las ecuaciones (72)
a (74). 8i en alguno de los cambiadores propuestos, el flujo
de calor requerido (ecuacion 75) es mayor que el maximo permi
siole, debera nroponerse un equipo con una mayor separacidén -
entre los tubos, para elevar el limite maximo. Esta decisiodn
constituye una de las principales innovaciones al esquema ini
cial del programa de disefio, que fué realizado para camoiado-
res con transferencia en una sola fase. La accidn a tomar es
té pbasada en la observacidén de las ecuaciones (72) a (74) y -

en los disefios examinados.

CAIDA DE FRELION POR EL LADO DE LA CAMISA.-

El 1{mite midximo permissiole, también es fijado -
por el usuario, nor las mismas razones expuestas para el flul
do nor los tubos, pero las decisiones a tomar son diferentes.
En este -Hunto deoe diferenciarse, si se trata de un camoiador
en una sola fase o un evaporador.

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

de servicio, si el valor de la AP excede al maximo permisible
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debe proponerse un corte de mamparas més grande (El1 corte puede
variar desde un 20% a un 50%). Si esto no es suficiente, se -
eligen 2 unidades en paralelo para dividir el flujo de la cami
sa.

b) Cambiadores en dos fases (Evaporadores y reooi-
lers)- En este caso, y si la AP es mayor que la maxima permisi
ble, se disminuye el nimero de mamparas, fijado inicialmente -
para dar un espaclamiento ligeramente inferior o igual al dié-
metro de la camisa. En todos los casos, se ha considerado que
debe haber al menos 3 mamparas (valor minimo para soportar el
haz de tupos). S1 esta medida no es suficiente, se propone, -
de la misma forma que en el inciso a), un arreglo con 2 unida-

des en paralelo.

FACTOR DE SEGURIDAD o "SOBREDISENO (S.F.).-

El cambiador a disefiar, depe forzosamente de tener
un margen de seguridad y este margen se mide como un exceso del
area de transferencia requerida, en por ciento. El1 valor de -
S.F. minimo que se ha establecido en el programa es de 5%, to-
mado de los disefios examinados.

El factor de sooredisefio, como variable dentro del
programa, nos d4 una visidn clara acerca de la capacidad del -
equipo orcpuesto para satisfacer las necesidades del proceso.

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

S.F. = (Ureq/Udis - 1) x 100 ===(76)
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tiene valores negativos, significa que el area del cambiador -
no es suficiente para realizar la transferencia deseada; si su
valor es O, el area del cambiador es apenas la necesaria, y si
tiene valores positivos, tendremos un sobredisefio.

En el caso de que el sS.F. resulte negativo, se to-
man las siguientes decisiones:

a) Cambiadores en una sola fase.- E1 objetivo es -
comin 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 adicidn es similar a un circui-
to de resistencias eléctricas en paralelo (-ver ec. 55), ningu
no controla por si solo el valor del coeficiente total. Asi -
pues, se opta nor incrementar las oropiedades de transferencia
del fluido por la camisa, aumentando su turpulencia y esto se
logra fijando un numero de mamparas mayor.

b) Cambiadores en dos fases.(Evaporadores y reboi-
lers).- En los evaporadores y reboilers el coeficiente de trans”
ferencia por el lado ém que se verifica el cambio de fase, es
frecuentemente mds grande y por lo tanto, no tendria sentido -
incrementarlo, por esta razdén, la decisidn a tomar es mejorar
el coeficiente por el lado de los tuoos y, esto se ccnsigue -
aumentando el numero de pasos y con ello, la turbulencia del -
flujo.

Dentro de las caracteristicas mecanicas de los cam

bladores, se presenta un pequefio problema. El programa propone



los didmetros de los tubos en orden ascendente de tamafio, para
satisfacer las restricciones hidraulicas, pero el area de trans
ferencia no varia en la misma proporcidn; esto se explica por-
que, si oien un di2metro pequefio significa menor Area por tubo,
los cambiadores pueden acomodar un nimero mucho mayor de ellos.
Asi pues, es posible que el primer arreglo que cumpla con la -
restriccidn de un factor de seguridad minimo, no sea el éptimo.
Para compropar lo anterior, se calculan, ademds, otros equipos
con las mismas dimensiones, variando unicamente el diametro de
los tupos, finalmente se comparan las areas de transferencia -

requeridas y se selecciona el cambiador que tenga la menor.
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IV.- ESTRUCTURA GENIRAL DEL PROGRAMA.- SUBHUTINAS.-

En los anteriores capitulos se ha esbozado la teo-
ria en que estan basadas las relaciones entre las variaples y
factores de disefio, ahora corresponde hacer una descripcidn del
funcionamiento general del programa.

Siendo el calculo de propiedades, para mezclas de -
hidrocarburos, de suma complejidad y como para liquidos en ebu
1licidn, debe calcularse el equilibrio l{quido-vapor, se deci-
d1d hacer uso de programas auxilliares que efectuaran la deter-
minacidén cada vez que se requiera (esto es, para cada equipo -
propuesto por el mismo programa).

Los programas auxiliares pueden clasificarse, segin
el tipo de funcidén que desempefian, en:

A) Programas para el calculo del Equilibrio
1{quido-vapor.

B) Programas para el calculo de las propiedades
fisicas de los fluidos.

C) Programas auxiliares para la obtencion de in-
formacidn sobre el arreglo mecanico y algunas
condiciones de proceso.

Dentro del grupo A) , estan comprendidas las si- -
gulentes SUBRUTINAS o'PROGRAMASvAUXILIARES:

SUBRUTINA EQUILIB.-

Objetivo.- Este programa auxiliar se encarga de la

determinacidén de las constantes de equilibrio 6 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-
terminacidén de las composiciones de las dos fases.

Principios basicos.- Cuando un liquido se encuentra
en presencla de una fase vapor, constituida por los mismos com
ponentes quimicos, se establece un equilibrio dindmico en el -
cual, el mismo ntmero de moléculas que se evaporan, tauwpién se
condensan. La fase vanor tiene una composicidn distinta a la
del liquido y esto se debe a que los componentes mds ligeros -
tienen mayor facilidad para evaporarse y se encuentran en ma--
yor proporcidn en el vapor. Para relacionar las composiciones
de ambas fases, se ha definido una constante, por medio de la

siguiente ecuacidn:

By # PulXy e (77)

siendo:

¥y = fraccidén mol del componente i
en la fase vapor

x4 - fraccion mol del componente 1
en la fase liquida

Ky - constante de equilibrio del
componente 1
Experimentalmente, se ha encontrado -que K1 es fun-
cién de la presidn, de la temperatura y tampién de la composi-
cidn.

El calculo de las constantes es bastante complica-

-
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do, sin embargo nara wezclas de hidrocarburcs (comunes en la -
industria petrolera) existen varios métodos que, dentro de sus
limitaciones, dan buenos resultados.

Método utilizado.- E1 subprograma utiliza las ecua

cionzs proouestas por Chao y Seader (3 ). Por medio de polino
mios en funcidn de la temperatura y presién, y cuyos coeficien
tes se encuentran almacenados, calcula la constante K ideal --
(independiente de la composicidén) y denominada y . Mas ade-
lante, corrige el valor por medio de los coeficientes g y r’,

que toman en cuenta el efecto de la composicidn, llegando fi--

nalmente a la ecuacidn:

y = constante de equilibrio ideal

Y - coeficiente de actividad de la fase
1{quida

# - fugacidad de la fase vapor

Con la cual se obtienen los valores reales de K.

na es llamada, cuando se desea conocer el equilibrio a una tem
peratura, presidn y composicidn determinadas, tanto en el pro-
grama.principal como en otras subrutinas: FLASH (Determinacidn
cuantitativa del equilibrio), PBUR(Determinacidén de la tempera
tura de ourbuja de la mezcla) y PROC (Determinacidn de la tem-

peratura de rocio de la mezcla). Requlere el uso de la subru-
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tina ZETA para la determinacidn del factor de Compresibilidad,

necesario para el calculo del coeficiente g.

SUSRUTINA FLASH. -

Objetivo.- E1 aropdsito de este programa auxiliar
consiste en determinar (o simular) el equilibrio l{iquido-vapor
de una mezcla de hidrocarouros, y ootener informacidn soore la
oroporcidén en peso de 1iquido y de vavor, as{ como las composi
ciones de ampas fases, a una cierta temperatura y presidn.

Princinios basicos.- 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 liquido. La ecuacidn final, cuya solucidén debe encontrar

se es la sizuiente:

n n
in Py Zyi = O ------- (79)
i=1 i=1
o bien
n
Z\ z23(1 = Ky) - o .. (80)
Bo(Ky - 1) + 1
i=1
donde:

R, - Coclente V/F (V = moles de vapor, F =
moles alimentadas)
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z, - fraccién mol del compone te i en la
1 alimentacicn

Ky - constante de equiliorio del comnonente i

n - numero de componentes en la mezcla

Método utilizado.- La solucién de la ecuacién (80)
no puede encontrarse anal{ticamente y debe utilizarse uno de =
los métodos desarrcllados por el algebra no-lineal. Se consi-
derd conveniente aplicar la técnica de Newton-Raphson por las
siguientes razones:

a) Facilidad para optener la derivada de la fun-

cion error en forma analftica.

b) Rapida convergencia en la solucidn.

¢) La funcién error no presenta anormalidades, que

pudieran hacer oscilar indefinidamente el método.

da, cuando se desea conocer cuantitativamente una separacidn -
1{quido-vapor, a una presidén y temperatura dadas y que depera
localizarse entre los puntos de burbuja y rocio de la mezcla.
La subrutina es utilizada tnicamente por el programa principal
y requiere del programa EQUILIB para el calculo de constantes

de equilibrio.

SUBRUTINA PBUR.-

Opjetivo.- E1 programa PoUR se encarga de encon- -
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trar, a una presién fija, la temperatura a la que una mezcla =
de hidrocarburos, entra en ebullicidén (Punto de BURSUJA).
Principios bdsicos.- Utilizando las ecuaciones de

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

ecuacion:
n
E b S (81)
=1
o bien
n
E Kixi = 1 ----- A A S o N (82)
i=1

la cual debera resolverse por métodos numéricos de algebra
no-lineal.

Método utilizado.- Para la resolucidén de la ecua-
cidn (82), se ha optado por usar la Técnica Régula-falsi, debi
do a que no es posible calcular anal{ticamente la derivada de
la funcidn error, con respecto a la temperatura. Ademas, en -
algunas mezclas de hidrocarburos, los cambios de fase son brus
cos y se dificulta la convergencia hacia la solucidn, por este
motivo se ha implementado también un método de aproximacidén --
sucesiva, para encontrar la regidn en donde se localiza el cam
bio de signo de la funcidn error, antes de aplicar el Régula-
falsi.

PBUR es utilizada por el programa principal para determihar la

temperatura de salida del cambiador, as{ como, si se requiere
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precalentamiento, para realizar la evaporacién. Si sucediera
ésto Uultimo, aparecera un mensaje en la hoja de especificacion.
En este programa se utiliza EQUILIB para el célculo de cons--

tantes de equilibrio.

SUBRUTINA PROC.-

Objetivo.- Calcula la temperatura a la cual una -
mezcla de hidrocarburos, en fase vapor, a uns presién fija, -
empieza a condensar (Punto de ROCIO).

Principios bdsicos.- En el punto de rocio, la com
posicién de la fase vapor, debera ser igual a la de la alimen
tacién y la suma de fracciones mol del l1{quido sera igual a -

1. Lo anterior se expresa con las siguientes ecuaciones:

24 Yy, = EeEssEeEEAes (83)
n
E yi/ K'l 21l eeeemmeeeeea- (84)
=1

Las ecuaciones (83) y (84) deberan cumplirse a --
una cierta temperatura, que es el punto de rocio.

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 funcidn error, anal{tica--
mente. La tolerancia para encontrar la solucidn, tanto en --

P3UR como en PROC, es de 0.00125. Ya que en la practica, la
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funcidén error no ha presentado anormalidades, no se considerd
necesario utilizar el método de aproximaciones sucesivas.

Relacidn con el resto del programa.- PROC es llama

da desde el programa principal, y junto con PBUR, utilizada pa
ra determinar la temperatura de salida del cambiador. Por me
dio de la temperatura de rocio es posible comprobar si la tem
peratura de alimentacidn es correcta, en caso de ser ésta ma-
yor que la de rocio, el programa imprime un mensaje, que indi
ca que el evaporador no tiene objeto y termina la ejecucidn.
En este programa se utiliza la subrutina EqUILIB,

para el calculo de constantes de equilibrio.

SUBRUTINA ZETA.-

Objetivo.- Su propdsito es la determinacidén del -
factor de compresibilidad z, qﬁe relaciona el comportamiento
de los gases ideales con el de los gases reales y que depende
de la temperatura, presién y composicidn.

Principios basicos.- El factor de compresibilidad
constituye una simplificacidn de las ecuaciones de estado, pa
ra ajustarse a la forma de la ecuacidn general del estado ga-

seoso. Por definicidn:

PR 5 SN — (85)
nRT

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

R - Constantg general de los gases
(psia ft2/1b mol R)

T - Temperatura absoluta del sistema (R)

El valor de z puede obtenerse a partir de cual- -
quier ecuacidén de estado, ejem. Van der waals, Benedict-Webb-
Rubin(BWR) & Redlich-Xwong.

Método utilizado.- Actualmente la ecuacidn de Red

lich-Kwong (12) es considerada como de gran exactitud, para -
la prediccidn del comportamiento de gases reales, tomando en
cuenta su sencillez. La ecuacidén es la siguiente:

0.5
p=-BL _ _aff (86)

V-> V(V + b)

Las constantes a y b se calculan empiricamente -
vara cada gas.

51 ademds definimos las siguientes constantes:

A=-2P b P
R2T2 RT

la ecuacidén (86) puede escribirse:
23 - 22 + 3 (A-B-B2) -a=0 --(87)

La ecuacidn 87, en el programa, se resuelve utili
zando un método iterativo de rapida convergencia, como es el

de Newton-Raphson, con una tolerancia de 0.0001.
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Relacidn con el resto del programa.- El factor 2
es utilizado por la subrutina EQUILIB para calcular la fugaci

dad en la fase vapor. También se requiere del factor de com-
oresibilidad en el subprograma ENTALPI (Calculo de entalpia),

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

Dentro del grupo B) , se dispone de las siguien--

tes subrutinas:

SUBRUTINA CAVETT.-

Objetivo.- Como el programa maneja componentes hi
potéticos (fracciones de petroleo), a partir de los datos de
caracterizacidén debe obtenerse la informacidn suficiente para
utilizar las demas subrutinas. Los datos que deben obtenerse
son: Constantes criticas, factor acéntrico, coeficiente de -
solubilidad, etc. De la caracterizacidn debera proporcionar-
se: Punto promedio de ebullicién (MEABP), peso molecular pro-
medio y grados API.

Principios basicos.- El1 Instituto Americano del -
Petroleo (14), ha desarrollado correlaciones, a partir de los
parametros de caracterizacidn, para obtener las constantes --
criticas y otras propiledades; pero para programas de computa-
dora, es mis adecuado utilizar las ecuaciones correlacionadas
de Cavett, que proporcionan suficiente exactitud y no ocupan

demasiada memoria.

Método utilizado.- El método de Cavettzdetermina
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la temperatura critica, presién critica, volumen critico y fac
tor acéntrico. Ademés calcula también, el factor de solubili
dad y los coeficientes de los polinomios de entalpia ideal, -
as{ como las constantes de volumen molar. Las correlaciones

estédn en funcidén del MEABP, grados API y el factor de caractg

rizacién de Watson, cuya férmula es:

1/3
K = —(MEABP) I — (88)

Sl
s.g. - Gravedad especifica (a 60°F)

Relacidn con el resto del programg.- 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 subrutina calcula el factor de -
€Colburn en funcidn del niumero de Reynolds, ya sea para el flui
do de proceso como para el de servicio.

Principios basicos.- El factor J, o factor de Col
burn es una simplificacidén de la ecuacién general, encontrada
por analisis dimensional, para el coeficiente individual de -

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

h D a b £
A2 -k [D b Fy] F&-f ------ (89)
' 4Ly
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Por definicidn:

7 [ﬂ] [.92&] .,&-] ----- ~(90)
k| k M

sustituyendo (30) en (89) tenemos:

Jh=K(NRe)a

que corresponde a la ecuacidn (57) del capitulo II,

Metodo utilizado.- Experimentalmente, se han encon
trado ecuaciones del tipo de la ec. (57), determinando los va
lores de K y a. Las utilizadas por el progrsma, son las que
aparecen con el nimero 58 en el capitulo II,

Relacidn con el resto del programa.- Cuando es ng
cesario determinar el coeficiente de pelicula 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 CONDU. -

Objetivo.- CONDU calcula la conductividad térmica
de una mezcla. de hidrocarpburos, como una funcién de la tempe-
ratura.

Principios basicos.- Para mezclas de hidrocarbu--
ros, la conductividad térmica es una funcidn sencilla y casi

lineal de la temperatura, dentro de cierto rango.
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Métodg utilizado.- Empiricamente, se han encontra
do (14) los coeficientes de una funcidn lineal que representa

la conductividad térmica con bastante exactitud.

ki = 0.0772 - 0,00004533 T  ====-- (91)

T - Temperatura en (F)

ky - conductividad térmica (Btu/hr ft F)

Relacidn con el resto del programa.- La subrutina

CONDU es llamada por el programa principal para calcular la -
conductividad térmica de los fluidos por ambos lados del cam-
piador y asi, poder determinar los coeficientes individuales-

de transferencia de calor.

SUBRUTINA CORVI.-

Objetivo.- E1l propdésito del subprograma CORVI es
la determinacidn de la viscosidad como una funcidn de la tem-
peratura, teniendo de esta manera, la facilidad de encontrar
valores de/¢ , para cualquier nivel requerido.

Principios basicos.- Teorica y experimentalmente,
se ha observado que la viscosidad, para mezclas de hidrocarbu
ros, (1) es una funcidn logaritmica de la temperatura, de la

forma:

In( fiy) = B In(T3/Ty) ==mmmm-m (92)
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M= Viscosidad (ep 6 1lb/ft hr)
T - Temperatura absoluta (R)
B - Constante que debe determinarse
experimentalmente
Método utilizado.- Para determinar la viscosidad

a cualquier temperatura, la ecuacidén (92) puede escribirse:
lng}Lz) = 1n5u1) - B ln(Tl) + B ln(Tz) -=(93)
S1 definimos otra constante A como:
A = 1n(m) - B In(Ty) =-=-==-(9%)
y sustituimos (9%) en (93), tendremos:

lnSMQ) = A + B 1n(T,) y finalmente
Mo = exp( A + B In(Tp))  ===e=-- (95)

Dados 2 valores experimentales de viscosidad, a
temperaturas diferentes, CORVI calcula las constantes A y B,
por medio de las ecuaciones (92) y (94).

Relacidn con el resto del programa.- CORVI deter-
mina las viscosidades de los fluidos en la camisa y en los tu
bos a sus respectivas temperaturas caldricas (temperaturas re
presentativas para el cdlculo de oropiedades), y en cada caso
la subrutina envia los coeficientes respectivos para sustituir

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

SUBRUTINA DENLIQ.-

Objetivo.~- DENLIQ ha sido implementada para la --
prediccidén de la densidad de mezclas liquidas de hidrocarbu--
ros, en funcidén de la temperatura, presidn y composicidn.

Principios bdsicos.- La densidad es una de las --
propiedades mas estudiadas en mezclas y su prediccidén depende
de la ecuacidn de estado que se utilice (BWR,Martin-Hou, Red-
lich-Kwong 6 Yen-woods). Estas ecuaciones intentan predecir
la relacidén entre presién, volumen y temperatura, para gases
reales.

Método utilizado.- Para la prediccidn de la densi
dad, se ha seleccionado el método de Yen—Woodst7cuyo rango de
aplicacién es de 0.3 a 1.0 en temperatura reducida con una --
desviacidén maxima del 3%. Las ecuaciones son demasiado nume-
rosas para Incluirlas en este estudio, pero pueden encontrarse
en el articulo original (6 ).

Como primer paso, se calculan los parametros redu
cidos de la mezcla y se determina la densidad de liquido satu
rado, despues se calcula el exceso de presidén reducida AP, y
se examina para saber si el liquido es saturado o comprimido.
S1AP, =0, el 1iquido es saturado, si APr> 0, se encuentra -
comprimido. Si APr € O, se imprime el valor ya calculado pa

ra 1iquido saturado, de otra forma, la densidad de 1{quido --
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comprimido se obtiene con las ecuaciones apropiadas.

Relacidn con el resto del programa.- El programa
principal recurre a DENLIQ para obtener la densidad del 1{qui
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 especifica y, si se requiere, de los --
grados API. DENLIQ necesita de la subrutina PSEUCRI (Célculo

de propiedades pseudo-criticas).

SUBRUTINA ENTALPI.-

Objetivo.- Es de primordial importancia, en trans
ferencia de calor, el poder cuantificar que tanta energia 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 precisién, considerando un calor especifico prome-
dio y utilizar la ecuacidén (16), pero utilizando la ecuacidn
17) y las entalpias de los fluidos, la exactitud aumenta gran
demente.

Principios bésicos.- Las ecuaciones (19) y (20) -
dan idea de los factores que intervienen en el calculo de la

funcién termodindmica llamada ENTALPIA, cuya definicidn es:

H=E+ PV cocmmcccaca- (96)

E - Energia interna del sistema

P - Presidén del sistema



- T -

V = Volumen

H - Entalpia

Al igual que la mayoria de las propisedades fisi--
cas, su determinacidén depende de la ecuacidn de estado utili-
zada. Empiricamente, la entalpia puede obtenerse a partir de
un ajuste de datos experimentales, en forma de polinomios.

En general, la entalpia depende de la temperatura,
presion y composicidén de la mezcla, as{ como de la fase en --
que se encuentra, ya sea vapor o liquido. En todos los méto-
dos el primer paso lo constituye el calculo de la entalpia --
ideal, mediante correlaciones que estén en funcidn de la tem-
peratura, para cada componente, posteriormente se calcula la
entalpia ideal de la mezcla, ponderando con respecto a la frac
cién mol, y por ultimo, se corrige en funcién de su temperatu
ra y presion reducidas.

Método utilizado.- El subprograma ENTALPI cuenta

con 3 opciones para la determinacidén de entalpias:

1) Método de Chao y Seader
2) Método de Curl y Pitzer
3) Por polinomios

De éstos, el que es utilizado mds frecuentemente
es el de Curl y Pitzer (5). Las ecuaciones de entalpia = -
ideal son polinomios en funcidn de la temperatura absoluta, -

de la forma:
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o =a+bT+cT+dT+e/T =-==(97)

La entalpia ideal se corrige en funcidn de la des
viacidén de la idealidad, que presenten los componentes y de -
acuerdo con sus parametros reducidos, segin la siguiente ecug

cidn:

=H® - R Ty (H,)  =======-- (98)

Hreal

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

T,- temperatura critica (R)
Hy- factor de correccién (funcién de la tem-
peratura y presion reducidas)
Tanto los coeficientes del polinomio, como la ta-
bla de factores de correccidn Hh, se encuentran almacenados =
como constantes dentro del .programa.

Relacidn con 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. ENTAL
PI utiliza la subrutina PSEUCRI, para obtener las propiedades
pseudocriticas y, si se utiliza el método de Chao y Seader, -
llama a ZETA para determinar el factor de correccidn por no--

idealidad.

SUBRUTINA PSEUCRI.-
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Objetivo.- La determinacidén de las propiedades -
pseudocriticas, es fundamental cuando se calculan las constan
tes fisicas de una mezcla.

Principios bés;cog.- Se conoce como propiedades -
pseudocriticas a aquellas que se calculan ponderando los parg
metros criticos de los componentes, por su respectiva frac- -
cién mol.

\ Método utilizado.- La subrutina puede utilizar -
para el calculo, la fraccidén mol de la fase vapor, la de la -
fase l{quida o ambas. Como ejemplo, las ecuaciones para la -

fase liquida son:

A

Tem = Ei=1T°1 X, —mmmmm=maa(99)
n

Pom = 1:=1P°1 T (100)

= Evci Xy  eemeeeee—- (101)

v
cm

Ademas, calcula el peso molecular promedio del vg
por y del 1iquido, as{ como el factor acéntrico ponderado pa-

ra ambas fases.

Relgcidn con el resto del programa.- La subrutina
DENLIQ llama a PSEUCRI para determinar el exceso de presidén - .-

ff'ﬂj& ‘\\q' ~

reducida. ENTALPI requiere de este subprogrma para obtene o, wt@mﬁ%;\
el coeficiente Hy y corregir la entalpia ideal. = é*‘* o

QUINIQs



Y finalmente, en el grupo C) se encuentran las si

gulentes subrutinas:

SUBRUTINA CFT.-

Objetivo.- El propésito de CFT es la determina- -
cidn del factor de correccidn del A Tlm’ en base a las tempe-
raturas establecidas despues de realizar el balance_térmico y
a las caracteristicas del equipo propuesto.

Principios bdsicos.- El AT]_m debe ser modificado
cuando el nimero de pasos en el cambiador es mayor de 1 6 - -
bien, cuando consta de 2 ¢ mds unidades en serie. La teoria
sobre la definicidén del factor de correcciodn Ftlmt ha sido ex
puesta por Kern (1 ) y los valores de este factor se calculan
mediante graficas extraidas de los manuales del TEMA (Tube ex
changer Manufacturers Association).

Método utilizado.- Para la implementacidn de la -
-subrutina, se utilizaron las ecuaciones (50) a (54) del capi
tulo IT , que constituyen modificaciones a las originales de
Kern.
se ha propuesto un arreglo mecanico (numero de pasos, unida-
des en serie, etc.), el programa principal llama a CFT para
encontrar la AT, ~ verdadera.

SUBRUTINA CONTUB.-
Objetivo.- Una vez fijos los diametros de la cami
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sa y de los tubos, es necesario saber cuintos de éstos Glti--
mos habran de formar el haz tubular, as{ como el didmetro que
ocupara dicho haz.

Principios basicos.- El nimero de tubos (4 Cuenta
de tubos), puede expresarse como una funcidn del didmetro de
la camisa y del espaciamiento entre los tubos (15), pero siem
pre tendra discrepancias con los datos de cambiadores comer--
ciales., Otro método para determinar la Cuenta de tubos, cone
siste en almacenar como constantes, los valores tomados de es
pecificaciones comerciales, para varios tipos de cambiador.

Método utilizado.- Para obtener los valores exac-
tos, se recurrid al método de suministrar a la subrutina una
tabla de falores, la cual contione los arreglos mas comunes -
en funcién del didmetro de camisa, didmetro de los tubos y nmi
mero de pasos, as{ como del tipo de distribucidn en el haz -
( arreglo CUADRADO & TRIANGULAR )36

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 informacidn suficiente -
-para implémentar una tabla. Los calculos se basan en la --
cuenta para cambladores normales, pero tomando en cuenta que
los cambiadores tipo KETTLE tienen un haz tubular con un dia-
metro’de aproximadamente el 60% del que tendria un equipo nor
mal. Las ecuaciones utilizadas son:

N = -
Y(xettle) Ntnormal) = Db GaR)
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Dy (kett1e) = Dp (normal) * 0.6 =-==(103)

en donde:
N, - Nimero de tubos

Db - Diametro del haz tubular

Relacidn con el resto del programa.- CONTUB se --
utiliza, una vez que se han propuesto los diametros de camisa
y tubos, as{ como el nimero de pasos en el haz. La subrutina

es llamada exclusivamente por el programa principal.

A continuacidn se presenta un esquema que ilustra
las relaciones entre el programa principal y sus programas -
auxiliares, asi como las que guardan éstos ultimos entre si

(Figura 7).
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ENTRADA DE DATCS 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 catédicos (CRT). La entrada de datos es de ti
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 for
mato libre, separados por comas 6 espacios.

La informacidn requerida es la siguiente:

a) Para el fluido por el lado de la camisa:
1) Nimero de componentes
2) Clave dcaracteristicas de los componentes
( Punto promedio de ebullicidn, peso mol.
promedio y grados API )
3) Composicidn (fraceidn mol)
4) Gasto (1b,/hr)
5) Cantidad vaporizada (1b_/hr)
6) Presidn de operacidén (psia)
7) Caida de presidén maxima permisible (psi)
8) Factor de incrustacién (hr ft2 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) Nimero de componentes



2) Clave de los componentes (6 caracteristi-
cas)

3) Composicidn (fraccidn mol)

4) Presidén de operacidn (psia)

5) Caida de presién mixima permisible (psi)
6) Factor de inerustacién (hr £t2 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 mecanicas deberan fijarse:

1) Tipo de cambiador (NORMAL 6 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 & CUADRADO)

Para ilustrar la alimentacidn de datos, se adjunta

una copia de la informacidén suministrada 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 MEDIO DE CALENTAMIEJTO

ESTA UTILIZANDO PANTALLA O TELETIPO .
TELETIPO

EL CAMBIADOR ES DE TIPO NORMAL O KETTLE
NORMAL

DE IDENTIFICACION DEL PROBLEMA (20 CARACTERES)
REBOILER EA-303

PROPORCIONE LOS SIGUIENTES DATOS EN FORMATO
LIBRE, SEFARADOS POR UNA COMA O UN ESPACIO

DATOS DEL FLUIDO POR LA CAMISA
NOMBRE (10 CARACTERES)
HIDROCARB.

NUMER) DE COMPONENTES EN EL FLUIDO

1

DESEA CCHOCER LAS CLAVES DE LOS COMPONEKTES (SI O NO)
sI



*xxxx x4k x%xTDENTIFICACION DE COMPOWENTES* *% %% %%

1.
L,
7.
10,
13.
16.
19.
22,

HIDROGENO
PROPANO
N-PENTANO
N - HEXANO
22DMETBTAN
N-QCTANO
N-UNDECANO
N-TETRADEC
ETILENO
CIS25UTENO

. 1-PENTENO

2MET1BUTEN
1-HEXENO
12BUTADIEN
METCICPNTA
METCICHEXA
TOLUENO
P-XILENO
OXIGENO
AC.SULFHID
POLIM-LIG
HEPTADECAN

2,
D
8.
11,
1k,
17.
20.

23.
26.

METANO
N - BUTANO
ISO-PENTAN
2METPEHTAN
23DMETBTAN
N-NONANO

N-DODECANO
N-PENTADEC
PROPILENO

TRNS2BUTEN
CIS2PENTEN
3MET1BUTEN
1-HEPTENO

13BUTADIEN
ETICICPNTA
ETLCICHEXA
0-XILENO

ETILBENCEN
MONOXCARBO
DIOX.AZUFR
TETRAMERO

ISOPRENO

3.

6.

9.
12.
15
18.
21.
2k,
27.
30.
33.
36.
39.
28.

1.,
5.
57
60.
63.
66.

ETANO
ISO-BUTANO
NEOPENTANO
JMETPENTAN
N-HEPTANO
N-DECALO
N-TRIDECAN
N-HEXADECA
1-BUTENO
I80-3UTENO
TENS2PENTE
2MET2BUTEN
PROPADIERO
CICLOPENTAN
CICLEEXANO
BENCENO
M=-XILENO
NITROGENO
DIOXCARBON
AGUA
POLIM-PES
ESTIRENO

DE LAS CLAVES DE LOS COMPONENTES (MAXIMO 10)

DE COMPOSICION EN FRACCION MOL

GASTO(LB/HR), VAPORIZACION(LB/HR),PRESION(PSIA),
CAIDA DE PRESION gAx. PERM. (PSI) ,FACTOR DE IN-
CRUSTACION (HR FT< F/BTU)

226000 00,264.7,0,6,0.001

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

WUMLRO DE COMPONENTES EN EL FLUIDO
1

gf LAS CLAVES DE LOS COMPONENTES (MAXINO 10)
1



PROPORCIONE POR CADA COMPONENTE HIPOTETICO UN
RENGLON CON LOS SIGUIENTES DATOQS:

MSABP (G.F.),PESO MOLECULAR Y GRADUS API
689,290,20

DE COMPOSICION EN FRACCION MOL

1.0

PRESION(PSIA) ,CAIDA DE “RESION MaX.PERM. (PSI) ,FAC
TOR DE INCRUSTACION (HR FT< F/BTU)

AJUSTE DE VISCOSIDADES
TEMP ENT.(G.F.),VISC(CP),TEMP SALIDA(ESTIMADA),VISC
00,0.8,327,0,8

RESTRICCIONES MECANICAS
LONG.TUBOS(FT) ,BWG
16,12

ARREGLO: TRIANGULAR O CUADRADO
CUADRADO
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INFORMACION PROPORCIONADA POR EL PROGRAMA.-

La informacidn que es pocible obtener, es similar
a la contenida en las hojas de especificacién de cualquier --
compafiia disefiadora y, se ha prccurado darle una presentacion
seme jante. Los resultados se agruparon en 3 bloques, segin -
las caracteristicas de cada variable.

Los bloques de informacidén son los siguientes:

a) CONDICIONES DE PROCESO.- Son aguellas varia- -
bles cuyo valor es fijo y que se proporcionan como datos, ob-
tenidos de las limitaciones impuestas por el resto del proce-

SO.

b) PROPIEDADES FISICAS.- Las caracteristicas fisi
cas de los fluidos, necesarias para la determinacidn de cai--
das de presiodn y coeficientes de pelicula, as{ como los coefl

cientes mismos, son listados.

¢) DISENO.- Consiste de un desplieque de las ca--
racteristicas mecdnicas del equipo seleccionado, las cargas -
térmicas obtenidas del balance de calor, los valores de cailda
de presién comparados con los mdximos vermisibles y por ulti-

mo, el factor de seguridad o sobredisefio.

A continuacidn, se adjuntan copias de las hojas -

de disefio, tal y como son elaboradas por la computadora.



PROGRAMA PARA DISENC DE

EVAPORADORES Y REBOILERS

 ®¥% ESPECIFICACIONES ***

_TDENTTFICACIONYZ _ REBOILER EA-303 =
TIPO. NORMAL
___==CONDICIONES DE PROCESO--

CAMTISA
NOMRRE 0OFL FLUIDO

TUBOS

HIDROCARB. ACEITE

FLUJO TOTAL {LB/HR)

FLUJO VAPOR(LSB/HR) . 54000.00
PRESION DE OPERACION (PSIA) 264,70
TEMPERATURA ENTRADA(G.F) __ 190,00
TEMPERATURA SALINA (G.F) 225405

FACTOR NE TINCRUSTACION
(HR FT2 GF/BTU)

226000.00 120200.39

39,70

327.00

.0010  .0020

S 10T | | —

--PROPTEDADES DE LOS FLUTDOS--

CAMISA TUBQS _
_PESO MOLECULAR PROMEDIO 58.124  290.000
GRAVEDAD ESPECIFIGA .529 . 955 _
DENSIDAN (L3/FT3) 29,349 50.732
VISCOSIDAD PROMEDIO (CP) .200 .800
CALOR ESPECIFICO(RTU/LS F) .708 . 542
>TENSION SUPERFICTIAL (LB/FT) . 06794
CCONDUCTIVIDAD T.(3TU/HR FT2 F) .059 . 000
ZCALOR LATENTE _ (8TU/LB) 1044410 0.000
~TEMPERATURA DE BURBUJA (F) 225,050
ZTEMPERATURA DE ROCIO (F) 225.048
STEMPERATURA CALORICA (F) 204,277  396.408
SCOFFICIENTE INDIVIDUAL DE I
<TRANSFERENCTA(BTU/HR FT2 F) 459,936  204.593
2 --0BSERVACTONES--
iLA TEMPERATURA DE LA ALIMENTACION A LA CAMISA o
ZES MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA
¥ NISEND **
UNIDADES EN PARALELO 1
UNIDADES EN SERIE 1
_NUMERQ DE PASOS EN LOS TUBOS 2
DIAMETRO DE LA CAMISA (IN) 23.25
DIAMETRO EXT. DE LOS TUROS (IN) .750
DIAMETRO INT. DE LOS TUBOS (IN) .532
TIP0 DE ARREGLO CUADRADO
PITCH DE LOS TUBOS (IN) 1.000
LONGITUD DE LOS TUBOS (FT) 16,000
NUMERO DE TUBOS 321
ESPACIAMIENTO DE BAFFLES (IN) 27.429
U REQUERIDO SUCIO (BTU/HR FT2 F) 634671
LMTD PONDERADO (F) B B 187,085
AREA REQUERIDA (FT2) 934,310
AREA DISPONIBLE (FT2) 1008.450 -
CARGA TERMICA PRECALENT. (BTU/HR) 5623008445
CARGA TERMICA VAPOR. (BTU/HR) 5638153.79
CARGA TERMICA TOTAL  (BTU/HR) 11261162, 24
R CAMISA TUBOS -
CATDA DE PRESION MAX.PERM,(PSI)  .600 14.00
CAIDA DE PRESION (PSI) .435 1. €5
*_FACTOR N5 SOBRENISENO (POR CIENTO) 6.7




PRNGRAMA PARA DISEND DE

EVAPORADORES ¥ REBOILERS

¥¥* CSPECIFICAGIONES *¥*
TNENTIFICACTIONY ~ REBOILER EA-304 _
0

TIPOL NORMAL
o --CONDICIONES DE PROCESO--
CAMISA TUBOS
NOMRRE DEL FLUIDO HIDROCARB., ACEITE
FLUJO TOTAL (LB/HR) 600000.,00 3393682.°%4
FLUJO VAPOR(LI/HR) 235000, 00
PRESINN DE OPERACION (PSIA) 199.70 94.70
TEMPERATURA ENTRADA(G.F) 360,00 600,00
TEMPERATURA SALIDA (G.F) 395.08 450,00
FACTOR NE INCRUSTACION
(HR FT2 GF/BTU) «0010 «0030
--PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS-=-
CAMISA TUBOS
PESO MOLECULAR PROMEDIO 94,595 450,000
GRAVEDAD ESPECIFICA b1l « 979
DENSINAD (LB/FT3) 30.398 49,397
VISCOSIDAD PROMEDIO (CP) «100 «600
CALOR ESPECIFICO(BYU/LB F) «730 « 607
>TENSION SUPERFICIAL (LB/FT) « 06025 .
3CONDUCTIVIDAD T.(BTU/HR FT2 F) « 054 «001
fCALOR LATENTE (BTU/LB) 90,225 0,000
+TEMPERATURA DE BURBUJA (F) 392.388
<TEMPERATURA DE ROCIO (F) 398.706
STEMPERATURA CALORICA (F) 374,001 508,953
“COEFICTENTE INNDIVIDUAL OF
ETRANSFERENCIA(BTU/HR FT2 F) 446,912 252.123
@ -=0BSERVACIONE S=-~

iLA TEMPERATURA OE LA ALIMENTACION A LA CAMISA

ES MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA

%% DISENQO *+

UNIDADES EN PARALELO 2
UNIDAOFS EN SERIE 1
NUMERD DE PASOS EN LOS TUBOS 4
NIAMETRO DE LA CAMISA (IN) 33.00
DIAMETRO EXT. DE LOS TUBOS (IN) <750

2 NTAMETRO INT. DE LOS TUBOS (IN) «532
TIPO DE ARREGLO TRIANGULAR
PITCH DE LOS TUBOS (IN) 1.000
LONGITUD DE LOS TUSOS (FT) L 16.000
NUMERD DE TUBOS 774
ESPACTAMIENTO DE BAFFLES (IN) 32.000
U REQUERIDO SUCIO (BTU/HR FT2 F) 65.478
LMTO PONDERADO (F) 126,404

* ARFA REQUERIDA (FT2) 4252.523
AREA NISPONIBLE(FT2) 4863.181
CARGA TERMICA PRECALENT. (BTU/HR)  14652412.00
CARGA TERMICA VAPOR. (8TU/HR) 21202765.49
CARGA TERMICA TOTAL  (BTUZHR) 35855177.49

o CAMISA TUBOS

° CAINA DF PRESION MAX.PERM.(PSI) .500 10.00

* CATDA DE PRESTON (PSI) «378 5.76

'_FACTOR DE SOBRENTSENO (POR CIENTO)  12.3




____PROGRAMA °ARA DISENO DF

EVAPORADORFS ¥ REBOIL

e ESPECIFICACIONE

ERS

*¥%

TIPO. NORMAL
S _=-CONDICIONES DE PROCESO==- = _ S
CAMISA TUBOS
NOMARRE DFL _FRUIDO _ACEITE = __ =
FLUJO TOTAL (LB/HR) 400000.00 72397.13
FLUJO VAPOR(LR/MRY  _ _ 135000.,00 o i
PRESION DE OPERACION (PSIA) 314.70 69.70
TEMPERA N A(G.F) 600,00 00
TEMPERATURA SALINA (G.F) 228.90 275.00
FACTOR DF INCRUSTACION
(HR FT2 GF/BTU) .0010 .0030
--PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS--
CAMISA TUBQS
-PESO MOLECULAR PROMEDIO 58.124  293.250
GRAVEDADN ESPECIFICA - 494 . 914
NENSINAD (LB/FT3) 264634 47.553
VISCOSIDAD PROMEDIO (CP) 2100 <500
CALOR ESPECIFICO(BTU/LB F) .897 «590
>TENSION SUPERFICIAL (LB/FT) 206694 , =
~CONDUCTIVIDAD T.(BTU/HR FT2 F) .060 .000
CCALOR | ATENTE (BT .0.000 000000000
~TEMPERATURA DOE BURBUJA (F) 2284534
ZTEMPERATURA 9,580
STEMPERATURA CALORICA (F) 226.280  379.€52
CCOEFICIENTE INDIVIDUAL OF PR o I
<TRANSFERENGIA(BTU/HR FT2 F) 848.396  215.453
D) --0BSERVACIONES--
ILA TEMPERATURA MEN A LA CAMISA
CES MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA
¥* DISENO *¥
UNIDADES EN_PARALELN o 1
UNIDADES EN SERIF 1
NUMERDO DE ©ASOS EN LOS TUBOS b R
NIAMETRO DE LA CAMISA (IN) 25.00
DIAMETRO EXT. DE LOS TUBOS (IN) n .750
° DIAMETRO INT. DF LOS TUBOS (IN) 532
° YIPO DE ARREGLO TRIANGULAR _
PITGCH DE LOS TUBOS (IN) 1.000
" LONGITUD DE LOS TUBOS (FT) _ 16.000
* NUMERN DF TUBOS 422
FSPACIAMIENTO DT 3AFFLES (IN) . 38.400 SURI
" U REQUERIDO SUCTIO (BTU/HR FT2 F) 71.265
LMD _PONDERADO (F) _ 157.023
° AREA REQUERIDA (FT2) 1238.197 '
AREA DISPONIBLE(FT2) 1325,751

" CAPGA TERMICA PRECALENT. (BTU/HR) 1273398.56
" CARGA TERMICA VAPOR. (BTU/HR) 12598982.02
CARGA TFRMICA TOTAL  (BTUZHR) 13872380.58
. o CAMISA TUR0S o
“ CAIDA DE PRESION MAX.PERM,(PSI)  .700 10.00
_.CAIDA DE PRESTON (PSI) _ 2593 3,06
FACTOR NE SOBRENISEND (PCR CIENTO) 6.9



PROGRAMA PARA DISENO DE

EVAPORADORES Y REBOTLERS

T 777 =% ESPECIFICACIONES ***
IDENTIFICACIONZ __ REBOILER EA=307

TIPOL NORMAL
==CONDICIONES DE PROCESOQO--

CAMISA TUBOS
NOMRRE DEL FLUIDO HIDROCARB. ACEITE o
FLUJO TOTAL (EB/HR) 240000.00 11459€.54
FLUJO VAPOR (LB/HR) 8goc0.00
PRESION DE OPERACION (PSTIA) 34.70 94.70
TEMPERATURA ENTRANA(G.F) 393,00 600,00
TEMPERATURA SALIDA (G.F) 404470 450,00
FACTYOR DE INCRUSTACION

(HR FT2 GF/BTU) .0010 .0030
--PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS--

CAMISA TUB0S
PESO MOLECULAR PROMEDIO 141,082 450,000
GRAVEDAD ESPECIFICA <714 . 979
DFNSIDAD (LB/FT3) 36.045 49,397
VISCOSIDAD PROMEDIO (CP) +300 .600
CALOR ESPECIFICO(3TU/LB F) 673 607
>TENSION SUPERFICIAL (LB/FT) +05919
-CONDUCTIVIDAD T.(BTU/HR FT2 F) .054 . 001
°CALOR LATENTE (BTU/LB) 107.601 0.000
~TEMPERATURA OFE BURBUJA (F) 403.353
sTEMPERATURA DE ROCIO (F) 40 6. 697
CTEMPERATURA CALORICA (F) 397.372 505.125
SCOEFICIENTE INDIVIDUAL DF
ZYRANSFERENCTA(BTU/HR FT2 F) 255.908 287,012

S PAR

2 -=0BSERVACIONES--
LA TEMPERATURA DE LA ALIMENTACION A LA CAMIS

A

cES MENOR QUE LA TEMPERATURA DE BURBUJA

*¥ DISENO %=

UNIDADES EN PARALELO 1
UNIDADES EN SERIE 1
NUMERO DE PASOS EN LOS TUBOS 3
DIAMETRO DE CA CAMISA (IN) 27.00
DIAMETRO EXT. DE LOS TUBOS (IN) .750

2 "DIAMETRO INT. DE LOS TUBOS (IN) 532

® YIPO DE ARREGLO TRIANGULAR

" PITCH DE LOS TUBOS (IN) 938

7 L ONGITUD DE tO0S TUBOS (FT) 16.000

'* NUMERO DE TUBOS 536

®* ESPACIAMIENTO DE BAFFLES (IN) 38.400

“U REQUERIDO SUCIO (BTU/HR FT2 F) 65.589

' LMTD PONDERADO (F) 105.668

? AREA REQUERIDA (FT2) 1500.322

" AREA DISPONIBLE (FT2) 1683.892

©"CARGA TERMICA PRECALENT. (BTU/HR) 1828989, 87

¢ CARGA TERMICA VAPOR. (8TU/HR) 8608047.01

® TTARGA TERMICA TOTAL (ATUZHR) 10437036.89

v CAMISA TUBOS

¢ CAIDA DE PRESION MAX.PERM.(PSI) <600 15,00

5 CATDA DE PRESION (PSI) « 396 13.43

_FACTOR 7E SOBRENISEND (POR CIENTO)  11.8




PROLRAMA PARA DISENO UE
EVAPORADORES Y REsOILERS

sas ESPECIFICACIONES ###
IDENTIFICACION®  RESOILER EA-309

TIPO% NORMAL
--CONDICIONES DE PROLESO--
CAMISA TuoU3
NOMBRE DEL FLUIDO HIUROC. (3 VAPOR
FLUJO TOTAL (LB/HR) 5¢000.00 2538.0Y
FLUJO VAPOR(LB/HR) 20000.00
PRESION DE OPERACLON (PSIA) 499.70 7470
TEMPERATURA ENTRADA(G.F) 170,00 307.00
TEMPERATURA SALIDA (GeF) 174,20 307.00
FACTOR UE INCRUSTACION
(HR FT2 GF/bTUL #0010 0005
-=-PRUPIEDADES DE LOS FLUIDOS--
CAMISA Tus0s
PESO MOLECULAR PROMEDIO 44,097 18.000
GRAVEDAD ESPECIFICA 423 003
DENSIDAD (Lo/FT3) 23.5066 «1063
VISCOSIDAD PROMEDIO (CP) «100 «011
CALOR ESPECIFICO(sTU/LB F) «377 «059
TENSION SUPERFICIAL (Lw/FT) « 06941}
CONDUCTIVIDAD Te(BTU/HR FT2 F) 018 «000
CALOR LATENTE (8TU/LB) 87.2¢o 904,000
TEMPERATURA DE oURBUJA (F) 174,199
TEMPERATURA Dt ROCIO (F) 174,200
TEMPERATURA CALURICA (F) i7149¢5 307000
COEFICIENTE INVIVIDUAL UE
TRANSFERENCIA (8TU/HR FTe F) 1726.892 1500.000
-=-08SERVACIONES=--

LA TEMPERATURA DE LA ALIMENTACION A LA CAMISA
ES MENOR WQUE LA TEMPERATURA DE SURBUJA

## DISENO =%

UNIDADES EN PARALELO 2
UNIDADES EN SERIE L
NUMERO DE PASOS EN LOS Tus0S 1
DIAMETRO DE LA CAMISA (IN) 8400
DIAMETRO EXT. VDE LOS TUsO0S (IN) 1.000
DIAMETRO INT. VE LOS Tus0S (IN) .782
TIPO DE ARREGLO TRIANGULAR
PITCH DE LOS TusOS (IN) 1+250
LONGITUD DE LUS TUBOS (FT) 16.000
NUMERO DE TUgUS ée
ESPACIAMIENTO DE oAFFLES (IN) 244000
U REQUERIDO SUCIO (5TU/HR FTé F) 2994408
LMTO PONDERADO (F) 132.825
AREA REQUERIDA (FT2) 57.694
AREA DISPONIBLE (FT2) 92.153
CARGA TERMICA PRECALENT. (3TU/HR) £6555,16
CARGA TERMICA VAPOR. (5TU/HR) 2c67882.21
CARGA TERMICA TOTAL  (sTu/HR) 2¢94437.37
CAMISA TUB0S
CAIDA DE PRESIUN MAXJPERM.(PSI) 300 .50
CAIDA DE PRESIUN (PSI) $243 .01

FACTOR DE SOSREUISENO (POR CIENTW) 59.7
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V.- RESULTADOS OBTENIDOS.-

El disefio mecanico, de cualquier equipo de proce-
so, es un paso consecuente al disefio del proceso mismo. El -
ingeniero de Proceso, fija un cierto nimero de variables como:
presidén, temperatura, gastos y composiciones quimicas, en ba-
se a una optimizacidn de la secuencia de las diferentes opera
ciones, para obtener los resultados deseados. La etapa si- -
quiente corresponde al disefiador de equipo, que debe ajustar-
se a las restricciones impuestas en la primera y proporcionar
el arreglo mecanico que las satisfaga,.a un costo minimo.

Para cbtener una base de comparacidén de los resul
tados proporcionados por el programa, se tomaron datos y espe
cificaciones de los disefios utilizados para la construccidén <
de 5 reboilers, que se encuentran en funcionamiento actualmen
te, en la refineria "Ing. Antonio M. Amor" de Salamanca, Gto.
La informacidn de proceso y las restricciones mecdnicas se --
alimentaron directamente al programa. Las propiedades de los
fluidos se ajustaron lo mds 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 la caracterizacidn no fué exacta; pero para los fines de
disefio, la precisidén lograda puede considerarse buena (las di
ferencias nc exceden al 10%).

La informacidén obtenida con el programa se concen
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tré, junto con la de los disefios utilizades, en 5 tablas com-
parativas, que también se presentan en este estudio.

En 4 de los 5 casos examinados, se obutvieron - -
arreglos con un area de transferencia menor, lo cual se expli
ca, por que la determinacidn del coeficiente de pelicula para
1iquidos en ebullicidn, es mas exacta y menos conservadora ==
que los métodos tradicionales.

Las variables ponderadas en funcidén de las cargas
térmicas, tales como el ATlm y U, presentan discrepancias -
debidas a que existen variaciones en el balanece de calor, cuan
do se determina la carga de la zona de precalentamiento.

El didmetro de los tubos, en casi todos los casos,
fué el més pequefio (3/% in), sin embargo, cuando los disefiadg
res seleccionaron el didmetro de 1", se debid tal vez, a un -
deseo de uniformizar las existencias de tubos para reparacién
y mantenimiento, factor que el programa no toma en cuenta.

El numero de pasos en los tubos, fué menor para -
los disefios realizados por el programa y, por lo tanto, la --
caida de presidn también. En ningin caso fué necesario aumen
tar el numero de pasos, a mis 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 pseu
componente, y el restante usa vapor saturado como medio de ca

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 de agua condensan
dose, la transferencia de calor es muy elevada y como en la -
correlacidén de Mc nelly (ec. 60), el coeficiente de ebulli- -
cidn depende de la transferencia del otro fluido, también el
coeficiente del lado de la camisa es alto.

El factor de sobredisefio fué alrededor:de 10% en
todos los casos, excepto en el EA-309, en el que fué de 59.7%
La explicacidn a ésto es la siguiente:

El servicio para el que se requeria el equipo es
demasiado pequefio, hasta para el menor arreglo comercial, --
que fué precisamente el propuesto por el programa, y por lo .«
tanto, hasta este equipo resulta demasiado grande para este -
caso.

En todos los disefios, se encontré que el equipo -
requerido era de tipo NORMAL, es decir, con una distribucién
de tubos similar a la de los cambiadores para transferencia en
fase 1iquida. Si se hubiera especificado el tipo KETTLE, ésto
hubiera conducido a obtener un didmetro de camisa mayor, para
proveer un espacio suficiente de separacion l{quido-vapor. -
Cuanda se utiliza equipo NORMAL, el espacio de separacidn se
obtiene con un tanque independiente o bién en la misma torre

de destilacidn.
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TABLA COMPARATIVA No. 1
UNIDAD:  EA-303 STRIPPER REBOILER

DISENO UTILIZADO
CAMISA  TUBOS
Flujo total (ib/hr) 226000 111800
Flujo Vapor (lb/hr) 54000
Temp. entrada (F) 190 500
Temp. salida (F) 225 327
Caida de presion (psi) 0.6 14.0

Unidades en paralelo 1
Unldades en serie 1
Pasos en los tubos 8
Diametro de la camisa 3 in,
Dismetro de los tubos 1 in
Pitch de los tubos 11/M in
Arreglo CUADRADO
Longitud de los tubos 16 ft
No. de tubos/unidad 342

Pitch de mamparas -

U servicio (Btu/nr ft2 F) 53.2

LMTD ponderado 192,5 °F
Area de transf./unidad 1406 ft2
. Carga térmica total 12.0 MMBtu/hr

DISENO DEL PROGRAMA
CAMISA  TUBOS
226000 120200

54000
190 500
225 327
0.43 1.65

1
:
2
23 1/4 in
3/4+ in
11in
CUADRADO
16 £t
321
25 1/2 in
63.6
187.0 °F
1008 rt2
11.3 MMBtu/
hr



TABLA COMPARAT No. 2

UNIDAD: EA-304% DEBUTANIZER REBOILER

DISENO UTILIZADO DISERO DEL PROGRAMA

CAMISA  TUBOS CAMISA  TUBOS
Flujo total (1b/hr) 600000 335000 600000 393682
Flujo vapor (1lb/hr) 235000 235000
Temp., entrada (F) 360 600 360 600
Temp. salida (F) 390 450 395 450
Caida de presidn (psi) 0.75  10.0 0.378  5.76
Unidades en paralelo 2 2
Unidades en serie X 1
Pasos en los tubos 8 L
Diametro de la camisa 39 in 33 in
Didmetro de los tubos 1 in 3/% in
Pitch de los tubos 11/M% in 1 4n
Arreglo TRIANGULAR TRIANGULAR
Longitud de los tubos 16 £t 16 ft
No. de tubos/unidad 650 774
Pitch de mamparas - 32 in
U servicio(Btu/hr £t° F) 5k, 1 65.5
LMTD ponderado 135.9 °F 126.4 ©F
Area de transf./unidad = 2670 ft° 2431.6 £t2
Cargg térmica total 32.7 MMBtu/hr

35.8 MMBtw/
hr
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TABLA COMPARATIVA No. 3
UNIDAD: EA-305 C3 - Cl+ SPLITTER REBOILER

DISENO UTILIZADO

CAMISA  TUBOS
Flujo total (1b/hr) 400000 74500
Flujo vapor (1lb/hr) 135000
Temp. entrada (F) 225 600
Temp. salida (F) 230 450
Caida de presidn (psi) 0.7 2.0
Unidades en paralelo il
Unidades en serie 1
Pasos en los tubos 8
Diametro de la camisa 31 in
Didmetro de los tubos 1in
Pitch de los tubos 11/M% in
Arreglo TRIANGULAR
Longitud de los tubos 16 ft
No. de tubos/unidad 360
Pitch de mamparas -
U servicio(Btu/hr £t° F) 59.0
IMTD ponderado 185.8 °F
Area de transf./unidad 1480 ft2
Carga térmica total 13.5 MMBtu/hr

DISENO DEL PROGRAMA

CAMISA
400000
135000
22y 600
229 450
0.6  3.09

TUBOS
72397

1
1
b
25 in
3/% in
1 in
TRIANGULAR »
16 ft
422
38.4 in
70.5
157.0 °F
1325 £t?
13.9 MMBtu/
hr
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TABLA COMPARATIVA No. U4

UNIDAD: EA-307  GASOLINE SPLITTER RESUILLR

DISENO UTILIZADO DISENO DEL FROGRAMA

CAMISA TUBOS CAMISA TUBOS
Flujo total (1lb/hr) 240000 109000 240000 114597
Flujo vapor (1lb/hr) 80000 80000
Temp. entrada (F) 393 600 393 600
Temp. salida (F) 400 450 Lo5 450
Caida de oresidén (psi) 0.6 13.0 0.k 13.43
Unidades en paralelo 6 b i
Unidades en serie 1 i
Pasos en los tubos 8 6
Didmetro de la camisa 31 in 27 in
Didmetro de los tubos 1 dn 3/% in
Pitch de los tubos 11/% in 15/16 in
Arreglo TRIANGULAR TRIANGULAR
Longitud de los tubos 16 ft 16 ft
No. de tubos/unidad 380 536
Pitch de mamparas 23 in 38.4 in
U servicio(Btu/hr £t2 F)  67.2 65.6
LMTD ponderado iz % 105.7 °F
Area de transf./unidad 1598 ft° 1684 1t2
Carga térmica total 10,0 MMBtu/hr 10.4 MMBtu/

hr
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TABLA COMFARATIVA No. 9
UNIDAD: EA-309 DISTILLATION DRYER REBOILER

DISENO UTILIZADO DISENO DEL FHOGRAMA

CAMISA TUBOS CAMIDBA TUs0S
Flujo total(lb/hr) 52000 2150 52000 2538
Flujo vapor(lb/hr) 26000 26000
Temp. entrada (F) 170 307 170 307
Temp. salida (F) 170 307 174 307
Caida de presidn (psi) 0.3 - 0.24 0.01
Unidades en paralelo 1 1
Unidades en serie 1 1
Pasos en los tubos 2 1
Diametro de la camisa 10 in 8 in
Didmetro de los tubos 1 in 1 in
Pitch de los tubos 11/M in 11/M 4in
Arreglo TRIANGULAR TRIANGULAR
Longitud de los tubos 16 ft 16 in
No. de tubos/unidad 28 22
Pitch de mamparas 30 in 24 in
U servicio(Btu/hr ft2 F) 148 299
LMTD ponderado 137 °F 133 F
Area de transf./unidad . 118 ft2 92 ft2

Carga térmica total 2.0 MMBtu/hr

2.3 MMBtuw/
hr
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Para ilustrar el funcionamiento del programa, en
una forma cuantitativa, a continuacidén se presenta, el con--
junto de operaciones y decisiones que se ejecutaron para rea

lizar el disefio del reboiler EA-304, en una forma abreviada.

1) Como primer paso, se propuso un equipo, con --
las mencres dimensiones comerciales, que fuercn: 1 unidad -
en serie, 1 unidad en paralelo (un solo cambiador), diametro
de camisa de 8 in., tubos de 3/% in con espaciamiento de --
15/16 in y un solo paso.

2) E1 numero de tubos resultante fué de 38 y la
velocidad del fluido de servicio 37.76 ft/seg, superior al -
1{mite fijado (10 ft/seg).

3) Se propusieron varias combinaciones de diéme-:
tros (camisa y tubos), hasta que se obtuvo una velocidad de
9.91 ft/seg, pasandose entonces al computo del Ftlmt'

4) E1 Ftypt obtenido fué de 1.0 (superior al va -
lor minimo de 0.7), calculandose la U de disefio del cambia--
dor, resultando superior al valor méximo establecido de 100
Btu/hr ft2 F, por lo tanto, se aumerité el area de transferen
cia incrementando el didmetro de la camisa hasta 19 1/% in.

5) Una vez calculado el nimero de Reynolds, que -
fué superior a 2100 , la caida de presién por los tubos re--
sulto de 2.3 psi (1b/1in2).

6) Se determinaron los coeficientes de pelicula -

individuales y el coeficiente total (U = 83 Btu/hr rt2 F).



- 95 -

7) E1 flujo de calor utilizado, con un valor de
13006 Btu/hr ft°, fué inferior al 1imite, tamoién determina-
do por el onrograma, de 1796%.

8) Se fijaron 9 mamparas inicialmente, pero la --
caida de presibén en la camisa fué demasiado grande (18.2 psi)
ya que la maxima permisible era de 0.5 psi.

9) Se disminuyd el nimero de mamparas, hasta el =
minimo de 3, pero la AP no bajo de l.4 psi, asi que se to-
mé la decisidén de incrementar el tamafio de la camisa.

10) Con el didmetro de camisa mds grande (39 in),
la caida de presidn atin no fué satisfactoria (0.8 psi), por
lo tanto se aumento 1 unidad en paralelo, con objeto de divi
dir el flujo, fijandose nuevamente los diametros mis peque--
flos de camisa y tubos.

11) Nuevamente, fué determinada la velocidad en --
los tubos (18.8 ft/seg). Se aumentd el diametro de la camisa
hasta 10 in, con una velocidad de 8.9 ft/seg, pero el area -
de transferencia alin no era suficiente, pues la U de disefio
resultd mayor de 100. Se propusieron dimensiones mayores --
hasta un didmctro de camisa de 15 1/% , que cumplid con todas
las restricciones hidraulicas, pero teniendo todavia un area
insuficiente. A continuacién, se intentd mejorar el coefi--
ciente de transferencia aumentando a 2 el numero de pasos --
vor los tubos, sin embargo la caida de presidn resultd exce-
siva (15.6 psi).

12) Para disminuir la AP, se aumentd el didmetro
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de los tubos a 1 in. A consecuencia de ésto, el nimero de -
tubos disminuyo tanto que, el area de transferencia volviéd a
ser insuficiente. La decisidén tomada a continuacidn fué, in
crementar, al mismo tiemno, el drea de transferencia (por me--
dio del diametro de la camisa) y el coeficiente total (aumen
tando el numero de pasos en los tubos).

13) Con una camisa de 31 in y 2 pasos en los tubos,
se obtuvo, por primera vez, area suficiente para la transfe-
rencia, sin embargo el factor de seguridad (S.F.) no rebasd
el m{nimo de 5% fijado. Para resolver este problema, se in-
crementd a 4 el nimero de pasos, pero en esta ocasidén, el --
flujo de calor reguerido (11548 Btu/hr £t2) excedid el 1imi-
te establecido por el programa, de 11261. Por esta razdn la
accidn tomada fué, aumentar el espaciamiento entre los tubos.

14) Con la decisidn tomada, pudo elevarse el 1limi-
te de flujo de calor hasta un valor de 12179 Btu/hr rt2. El
area de transferencia disminuyd, ocasionando un aumento en -
el nimero de nasos. Cuando se fijaron 6 pasos, se excedid -
el 1imite de caida de presién.

15) Se procedid a incrementar ain més el tamafio --
del equipo (didmetro de la camisa).

16) Al llegar a un diametro de 33 in y 2 pasos en
los tubos, se cbtuvo el primer factor de sobredisefio acepta-
ble (11.2%). Como el diametro de los tubos era el mas peque

fio (3/% in), se 1llevé a cabo el calculo de otros arreglos, -
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variando unicamente el didmetro y el ntmero de nasos de los
tubos.

17) El1 equipo seleccionado finalmente, fué aguel
que requeria una menor area de transferencia (un valor de U
mayor que los demas, U = 65.478 3tu/hr £t° F), con las si- -
gulentes caracteristicas: 2 unidades en paralelo, 1 unidad -
en serie, camisa de 33 in., tubos de 3/4 in., espaciamiento

de 1 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 con

cluirse los siguientes puntos:

1) Los criterios que se utilizan para el disefio de
equipo de transferencia de calor, en una sola fase, son en =

general los mismos que se emplean sl se presentan dos fases.

2) La modificacidn mas importante, introducida al
esquena general, consiste en el control del flujo de calor -

necesario para la transferencia.

3) La decisidén tomada para modificar el limite de
flujo de calor, es la correcta (aumentar el espaciamiento --

entre los tubos).

4) La determinacidn de las cargas térmicas de pre
calentamiento y evaporacidn, es fundamental, ya que de ella
deoenden las dimensiones del equipo, a través del coeficien-

te total ponderado.

5) La caida de presidn, por el lado de la camisa,
para liquidos en ebullicidn, es afectada fuertemente por el

numero 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 154 y que, por lo tanto, las modificaciones intro
ducidas nara tomar en cuenta el campio de fase, han resulta-
do satisfactorias.

El programa, gracias a su ldgica, puede sustituir
en gran parte, los criterios del disefiador (desde el punto -
de vista de la Ingenieria Juimica) y suministrar suficiente
informacidén para iniciar el disefio detallado, puraments mecad
nico.

Es posible utilizar el esquema general estudiado,
para disefiar cambiadores de calor en sistemas de refrigera--
cidén (Chillers), siempre y cuando se modifiquen las correla-
ciones utilizadas, para la determinacidn del coeficiente de
pelicula por el lado de los tubos, de tal forma que se tome

en cuenta el efecto de la condensacidn del fluido.
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