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Capttulo ] Introduccidn.

1. INTRODUCCION.

La importancia de la energia en el crecimiento nacional es inegable. El aprovechamiento
de las fuentes energéticas ha dado lugar a obras de infracstructura, cuya operacion ha
propiciado el desarrollo en diversas regiones del pais y en todos los sectores de la actividad
nacional. Durante los proximos afos, el abasto de energia serd indispensable, por ello
resulta de importancia fundamental asegurar la generacion y alentar todo lo posible el
ahorro de energia.

En este contexto, el gas natural se vislumbra como uno de los combustibles con mayor
demanda en México, principalmente por su bajo o nulo contenido de azufre y su facilidad
de combustion. Por otra parte, la mayoria de las tecnologias modernas, que involucran
procesos de combustidn, se inclinan cada vez mas hacia el empleo de gas natural, como es
en ¢l caso de los sistemas de generacién de energia eléetrica y la utilizacion de la tecnologia
de turbinas de gas, lo que implica una forma mas econdmica que otros combustibles,
aprovechamiento directo de la energia calorifica contenida en los gases de combustion de
escape de la turbina, reduccion del consumo de los energéticos utiles al proceso y reduccion
de emisiones contaminantes a la atmosfera que representa reduccion de costos inherentes a
equipos anticontaminantes asi como menores costos de operacion y mantenimiento.

PEMEX Gas y Petroquimica Bésica (PGPB) estima que el crecimiento de la demanda de
pas natural serd de alrededor de 4.2 MMPCD, partiendo de Ja base de que en el afio 1996 1a
demanda fue de 2.5 MMPCD y para el 2007 ascendera a 6.8 MMPCD, es decir, se tendra
wn incremento anual del 11.33%'%

Para satisfacer ¢l consumo de gas natural del pais, la filial PEMEX Explotacion y
Produccion (PEP), requerird aumentar su capacidad de produccidén y procesamento por
medio de la construccion de nuevas Plataformas Marinas de Compresion. El procesamiento
del gas natural se realiza en dichas Plataformas, a través de varios procesos, tales como:
endulzamiento y deshidratacion de gas amargo, acondicionamiento de gas combustible
(plantas de secado) y sistemas de calentamiento.

Una Planta Deshidratadora, lugar donde se ubican los rehervidores de Trietilenglicol
(TEG), esta constituida por dos secciones: Deshidratacién y Regeneracién. En la secci6n de
Deshidratacién al gas amargo himedo (mezcla de gas natural, acido sulfhidrico y agua), se
le remueve el agua que lo acompaiia hasta niveles que s¢ consideran adecuados para evitar
problemas de corrosién en su transporte y manejo. Para ello se utiliza una columna de
absorcion en donde la purificacién del gas se logra mediante su contacto con una corriente
de TEG seco proveniente de la seccion de Regeneracién, con lo cual se obticne en el domo
de la columna gas seco (mezcla de gas natural y dcido sulfhidrico) y en ¢! fondo una
corriente de TEG hiimedo {mezcla de TEG y agual, el cual es enviado a la seccion de
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Regeneracién, donde se elimina el agua por medio de una columna de destilacion. El
equipo de transferencia de calor que suministra la energia necesaria para la separacion
deseada es un rehervidor del tipo Kettle (Marmuta: no es usual en el argot técnico).

Lste equipo de transferencia de calor, es determinado como un equipo critico en la
operacion de la Planta Deshidratadora, ya que un mal disefio del mismo redituaria en la
degradacion del TEG, lo cual implicarfa a su vez, un aumento &n Jos costos de operacion,
pues se tendria que reponer el TEG degradado, lo que en una instalacidn costa fuera es
particularmente dificil ademas de acarrear problemas de corrosién ¢ incrustamiento
2XCesivos.

El proceso de disefio de estos equipos se realiza mediante ¢l empleo de simuladores
comerciales. los cuales arrojan resultados en algunos casos significantemente diferentes,
provocando un conflicto al seleccionar el disefio Optimo del equipo de proceso, ¥ ain mas
ya que en este tipo de rehervidores el disefio es critico por la estabilidad del fluide
vaporizade (TEG), pues no permite temperaturas locales en la pared de calentamiento
amba de 206°C, por razones de estabilidad.

Por tales motivos, el empleo de un simulador debe ser respaldado con un amplio
conocimiento de los fundamentos tebricos y practicos que influyen en las variables de
disefio, asi como ta integracion de estos, representados como metodologias de cilculo, con
¢! fin de facilitar la seleccién del disefio més adecuado.

Dentro de este marco, se desarrollaron en el presente proyecto los siguientes aspectos:

En el capitulo 1 se plantean los objetivos y por tanto el alcance de! presente proyecto a fin
de proporcionar al lector una idea de la extension del mismo.

Fn el capitulo Iil, se mencionan las variables y procedimientos involucrados en el proceso
que son determinantes para el funcionamiento de 1a Planta Deshidratadora de gas amargo
himedo, para esto en un principio se describe la Planta Deshidratadora de gas, con lo cual
sc sittia al rehervidor de TEG dentro del funcionamiento global de la misma, con el fin de
ver la influencia e importancia del mismo. A continuacién se especifican las condiciones
de operacion del rehervidor de TEG, es decir la temperatura, presién, composicién, flujo y
propiedades fisicas de las diferentes cormentes de proceso a condiciones normales,
maiximas y minimas.

En ¢l capitulo 1V, se muestran los fundamentos tedricos sobre los cuales se basa el trabajo
como es, el andlisis del fendmeno de ebullicidn, desde sus diversos regimenes hasta las
prncipales variables que influyen en él, posteriormente se sitha a los rehervidores tipo
Kettle dentro de los equipos de transferencia de calor por vaporizacién, analizando sus
ventajas y desventajas asi como los criterios de seleccion.
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Fn el capitulo V, se presentan los métodos de caleulo térmico-hidraulico desarrollados por
Kemn, Pallen-Small y Fair-Klip, para el disefio de rehervidores tipo Kettle, asi como la
recopilacién de correlaciones adicionales para sustituir 0 complementar casos especificos
de alguna vanable que intervenga en el disefio, especificando para cada método  los
fundamentos tedricos en que se basan, correlaciones, criterios y limitaciones que presentan
los mismos.

Asimismo, en el capitulo VI se procede a efectuar disefio térmico-hidraulico del caso
estudiado (rehervidor de TEG), mediante las metodologias presentadas en el capitulo V, asi
como con los simuladores comerciales B-JAC y HEXTRAN, ademés se presentan los

resuitados obtenidos.

En el capitulo VII se procede a realizar la comparacién y el andlisis de resultados de los
diseiios efectuados con los métodos encontrados en la literatura abierta y los obtenidos por
los simuladores, con ¢llo se estimard el método con que trabaja cada simulador, lo cual
llevara a conocer los criterios de disefio y como resultado las limitaciones del mismo,
ademds se determinaran los porcentajes de desviacién que existen entre los disefios
realizados con todos los métodos expuestos contra las dimenciones de los equipos en
planta, a fin de seleccionar el disefio mas adecuado.

En el capitulo VIII, se realiza el disefic mecanico-estructural del rehervidor de TEG,
incluyendo 1a seleccion de materiales de construccion para obtener un disefio integral,
presentando toda la informacion en el plano de arreglo general del equipo.

Fmalmente en el capitulo XI se muestran las conclusiones del trabajo, asi como
recomendaciones de diseiio para otros rehervidores.
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11. OBJETIVOS.

Los objetivos del presente trabajo son: el conjuntar la informacion del disefio térmico-
hidraulico existente para rehervidores tipo Kettle, a fin de proporcionar unia metodologia de
caleulo eficaz y segura, dentro de las restricciones que involucren dichas ecuaciones,
correlaciones, nomogramas y reglas heuristicas.

Determinar el porcentaje de desviacion existente entre los disefios realizados con las
metodologias de calculo encontradas en la literatura abierta y los obtenidos mediante los
simuladores B-JAC y HEXTRAN’, con respecto a las dimensiones de los equipos
cxislentes en planta.

Sobre 1a base de los porcentajes de desviacién determinados, establecer que método se debe
seguir en un caso particular, es decir si este corresponde a un disefio preliminar, diseflo para
construccion, para la procura, etc., con lo cual a su vez quedaran establecidas las
herramicntas nceesarias para el disefio térmico-hidraulico de rehervidores tipo Kettie.

Proporcionar herramientas para la toma de decisiones en cuanto a la adquisicidén de
recursos informaticos en funcion de la complejidad de los calculos para el disefio térmico-
hidraulico de un Kettle.

Por ultimo. constituir una guia para los estudiantes de disefio de equipo de proceso, pues
mediante la informacién recopilada, el analisis de resultados del simulador se verd
facilitado, ya que se tendré una mejor comprension de todas fas variables de disefio
involucradas asi como las restricciones y aplicaciones en cada caso particular.

"B-JAC es una marca registrada de Aspen Technology Inc.
HEXTRAN es una marca registrada de Simulation Sciences Inc
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II1. DESCRIPCION DE LA PLANTA DESHIDRATADORA DE
GAS AMARGO.

Como se ha mencionado, una de las formas como se satisfara el incremento en la demanda
de gas natural en el pais es mediante 1a construccién de nuevas Plataformas Marinas de
Compresion. Por tal motivo en la presente seccién se describe la Planta Deshidratadora
de gas amargo de la Plataforma Marina de Compresién CA-LT-A, localizada en la Sonda
de Campeche, a fin de comprender el proceso y determinar la importancia del rehervidor de
TEG. Ademas se mencionan algunas generalidades de los fluidos a tratar en el proceso
de deshidratacion, como lo son, el gas natural, agente de deshidratacién del gas natural
(TEG), y medio de calentamiento del rehervidor de TEG (aceite térmico Dowtherm G40).
Por ultmo se establecen algunos criterios de disefio a considerar en la Planta
Deshidratadora de gas amargo, haciendo énfasis en el rehervidor de TEG.

3.1 Aspectos generales del gas natural.

Desde hace algunos afios la crisis energética y la demanda creciente de bienes y servicios
que €l hombre se ve obligado a satisfacer, ha inducido a buscar y extraer recursos naturales
més alla de la tierra firme, adquiriendo enorme importancia econdmica la explotacién de
yacimientos submarinos de petréleoy gas natural.

En México, la explotacién petrolera en el mar, ha tenido un gran desarrollo en los Gltimos
20 afios, debido a los yacimientos encontrados en la Sonda de Campeche, que constituyen
fa principal fuente productora de petroleo crudo y gas natural de nuestro pais, constituyendo
mas del 70% de la produccién total nacional®.

3.1.1 Antecedentes.

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos de bajo peso molecular e impurezas, su
composicién depende de los yacimientos petroliferos de donde se extrae. Su principal
componente es el metano, €l cual s¢ encuentra hasta en un 90% en algunos tipos de gas,
mientras que en atros puede ser de 80% 0 menos.

Otros componentes del gas natural, se encuentran presentes en  concentraciones
decrecientes como el etano, propano y butano. Pueden encontrarse también otros gases
como ¢l biéxido de carbono, acido sulfhidrico, heho, argdn y nitrégeno.
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Las gases acwdos (acido sulfhidrico y bidxido de carbono) deben ser iratados para
chminarlos y proceder a la comercializacién del gas natural. El acido sulfhidrico es
considerado como una de tas impurezas mas dafiinas, este 4cido es un gas altamente toxico
v corrosivo. al quemarse resultan productos de combustién que contienen 6xidos de azufre
que son a su vez corTosivos para la mayor parte de los materiales, asi como perjudiciales
para la vida amimal y vegetal.

l.os constituyentes inertes, como el nitrégeno, suelen ser ignorados; su tnico inconveniente
¢s que dismunuyen el poder calorifico. Otro componente inerte es el helio, cuando se
encuentra presente en cantidades superiores al 0.2% en volumen, puede ser interesante
recuperarlo, aunque esta cifra puede variar en funcion de la localizacion de los yacimientos
petroliferos. El helio es el gas més ligero entre tos inertes (y por ello no inflamable); sus
propiedades le confieren en la actualidad, numerosas aplicaciones como lo son en: el
espacio, Ja medicina, la industria, la energia nuclear, etc., siendo el gas natural la Onica

fuente de la que comercialmente puede obtenerse.

Por otro lado. la extraccion de gas de los yacimientos petroliferos se realiza con procesos
similares a los que se usan en la explotacion del aceite erudo.

Lin primer lugar, se realizan las actividades de exploracion, que son e} conjunto de tareas de
campo y oficina cuyo objetivo consiste en descubrir mayores reservas y evaluar las
posibilidades petroliferas de nuevas regiones.

Con base a los descubrimientos logrados por los trabajos de exploracién, empiezan las
actividades de explotacion que desarrollan los campos petroleros, tomando en cuenta

factores como la dimensién de la estructura, posibilidades de produccion, v andlisis
cconomico de la cantidad de equipos de perforacién necesarios, entre otros.

Finalmente. el pozo ya en produccion se conecta & la tuberia de descarga para conducir el
hidrocarburo a la tuberia de separacion que segrega el aceite del gas, y éstos continian su
curso por ductos diferentes.

En la mayoria de los yacimientos petroliferos existen cantidades variables de gas, ya se¢a en
solucién con el petroleo o en una "capa” gaseosa encima del mismo. A este tipo de gas se le
denomina gas asociado. En algunos yacimientos s6lo existe gas natural, el gas que se
extrae de estas estructuras geologicas es €l llamado gas no asociado.

Cuando el gas esta disuelto en el petroleo, necesariamente se le extrae junto con €1, pero
cuando el gas se encuentra separado del crudo, no se le extrae sino hasta después de
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recuperar el petroleo del yacimiento; si por ¢l contrario, s¢ extrajese primero el gas, se
reduciria la presion natural del pozo, factor fundamental para la recuperacién del crudo.

Fl crudo a las condiciones de temperatura y presion existentes en los yacimientos se
encuentra saturado de gases (gas asociado), que se desprenden durante el proceso de
extraceion. En este tipo de gas, el contenido de etano es generalmente més alto que en los
gases no asociados, y contiene también cantidades importantes de propano y de
hidrocarburos mas pesados, por lo que suele ser una fuente importante de gas licuado y
gasolinas.

3.1.2 Procesos y usos.

Una vez que el gas ha sido extraido de los pozos, antes de 1niciar su transporte hacia los
puntos de consumo, suele ser necesario llevar a cabo una serie de operaciones de
tratamiento. Bajo condiciones normales de produccion, el gas natural esta saturado de agua.
El agua como vapor 1o es ¢l problema prinicipal, Sin embargo, cuando el agua se combina
con las moléculas de gas, por ejemplo metano, etano y propano forma hidratos solidos tales
como CH4:7H20, C2Hg-8H20 y CaHg-18H0, entonces se convierte en un probtema, Por
debajo de 200 psia, los hidratos se forman a 32°F; a presiones mayores la temperatura se
incrementa. Estos hidratos se deposian y se acumulan sobre las superficies solidas.
Eventualmente, obstruyen las valvulas, los medidores y los instrumentos resultando en
mantenimiento innecesario y perdida de produccidn.

El agua, incrementa también la corrosividad natural de los gases; especialmente cuando
estan presentes gases acidos, por gjemplo H;S y CO;. En enfriamiento, el agua condensada
puede acelerar la corrosién y la erosién e incrementar las pérdidas de presion en la tuberia.
Estas condiciones son indeseables y pueden ser evitadas mediante el secado del gas.

El gas obtenido de los campos productores {figura 3.a), ya sea del tipo asociado o del no
asociado, se puede clasificar principalmente en tres categorias: gas himedo amargo, gas
hiimedo dulce y gas seco'.

Cabe aclarar que se considera como gas hiimedo a aquel que tiene una concentracion de
productos menos volatiles {propano, butano, etc.) recuperables en cantidades equivalentes
de mas de 300 galones por millén de pies cibicos, ya que las definiciones de gas hiimedo y
seco no s¢ refieren al contenido de agua, sino a la proporcion de hidrocarburos liquidos que
contiene el gas natural.
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El gas himedo amargo contiene porcentajes importantes de 4cido sulfhidrico y agua , por
lo que es altamente corrosivo; motivo por ¢l cual se le conduce 2 complejos petroquimicos,
donde en las plantas de endulzamiento, se le scparan las impurezas, con la finalidad de
obtener gas enduizado y como subproducto azufre, del que se producen basicamente
fertifizantes.

Ei gas himedo dulce (libre de dcido sulfhidrico) proveniente de campos y plantas
cndulzadoras, pasa a las plantas de extraccion de licuables denominadas criogénicas, en las
cuales, a través de un proceso de separacion a bajas temperaturas, s¢ obtiene de la corriente
de gas dulce cuatro fracciones: metano, &tano, propano y butano (gas licuado) ¢
hidrocarburos mas pesados (gasolinas), las que finalmente son utilizadas en los centros de
CONsSuMmo.

El gas seco {libre de humedad y 4cido sulfhidrico), puede utilizarse como combustibles o
en forma de materia prima para [a industria petroquimica. Como combustible, se emplea en
las diferentes instalaciones con que cuenta la industria petrolera nacional (refinerias,
complejos petroguimicos, gasoductos, etc.) ¥ para la generacién de electricidad, asi como
en una gran variedad de industrias productivas para el pais, dentro de las que destacan la
cementera. vidnera, cervecera, azucarers, papelera, etc. y en el sector doméstico.

Fn comparacion con los combustibles solidos y liquidos, el empleo de gas como
combustible suministra mejores productos ¥ menores pérdidas en industnas de precisién y
artesanias. en industrias de mecanizacion de metales fétreos y no férreos, en las industrias
de alimentacion, cemento, papel y textiles.

In la industria petroquimica como materia prima, el gas natural tiene su uso mas rentable,
debido a la diversidad de subproductos petroguimicos como: amoniaco, metanol y
anhidrido carbénico, de Jos que se producen un sinnumero de productos de uso cotidiano,
de estos se pueden destacar. tuberias, bebidas embotelladas, juguefes, lacas, tintas, resinas,
plasticos. hules, entre otros.

Otro uso que tiene el gas natural es en la reinyeccion a yacimientos de petréleo para
restaurar sus presiones y por lo mismo, su energia impulsora, con lo que se incrementa el
factor de recuperactdn de aceite, de los yacimientos.

Ademds, posee ciertas cualidades especificas, que en mayor 0 en menor grado, pueden
conferir una vemtaja sobre ¢l resto de los combustibles alternativos. Tales ventajas son las
siguientes.
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> La combustion del gas natural es completamente limpia y produce muy escasa
contaminacién, ya que al estar practicamente libre de azufre, su combustién no da lugar
a lluvias acidas; ademas, por su alto contenido de hidrogeno, al quemarse, contribuye
menos que ¢} petroleo y el carbon al efecto invernadero provocado por la acumulacion
de biéxido de carbono en la atmosfera.

» Se consigue una mejor regulacion del calor, siendo posible conseguir temperaturas y
atmésferas controladas.

. Su comodidad de utilizacion es comparable con la electricidad, lo que le hace
particularmente apreciado en los sectores comerciales y domésticos.

Por otra parte su utilizacién presenta ciertas desventajas como lo son: el alto costo del
transporte, que es considerado como un serio problema que afecta el desarrollo del gas
natural, ya que las redes de gasoductos requieren de grandes inversiones, sobre todo a
grandes distancias, pues es necesario tomar en cuenta factores tales como las diferencias
chméticas, las dificultades topograficas, el rendimiento por pozo, etc.; esto debido
principalmente, a su baja densidad, por lo que la utilizacién del mismo, se realiza casi
exclusivamente en mercados que cuentan con una red de gasoductos, que este conectada
directamente a los centros productores de gas.

Los gasoductos resultan ser mds caros que los oleoductos, y en el caso del transporte
maritimo su costo €s mayor, ya que en primer término se necesita convertir el gas en
liquido, enfridandolo a —160°C a presién atmosférica, con lo cual se contrac seiscientas
veces respecto a su volumen original. Una vez que el gas se encuentra en estado liquido, es
necesano transporfarlo hasta los centros consumidores para su posterior regasificacion y
distnbucién, y para ello se construyen buques-tanque, los cuales cuestan mas del doble que

los buques para transportar petroleo de idénticas dimensiones. Ademds de que se requieren
instalaciones portuarias y sofisticados medios para su licuefaccidn y regasificacion.

Otro problema considerable que presenta el gas natural, es el hecho de que en gran parte de
su explotacién se encuentra asociado, por lo que se obtiene como un subproducto ©
derivado de la produccién de crudo. Esta situacién ha provocado que en algunos paises, en
su afan por exfraer crudo y no contar con la infraestructura necesaria para aprovechar el
gas, lo hayan quemado.
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3.2 Generalidades del agente de deshidratacion (TEG) y el medio de calentamiento.

3.2.1 Agente de deshidratacién {TEG).

Los etilenglicoles tienen la formula general HO(CH;H O} H. El Etilén, Dietilén, Trietilén y
Tetraetilén-glicol corresponden a los valores de n=1,2,3 y 4 respectivamente. El TEG (2,2~
(Etileno-dioxi)dietanol; éter glico]-bis—{2-hidroxieti]ico);triglicol |,6-Hexanodiol} es
reconocido como la opeibn més econdmica para deshidratar gas naturall”) debido a los
siguientes aspectos:

» El proceso consta de pocos equipos y bajos costos de operacion

+ Alta estabilidad térmica, la temperatura tedrica de descomposicion es de 404°F
(206.67°C).

» Regeneracion eficiente a altas temperaturas de recalentamiento. Se obtienen
concentraciones superiores al 99.9% de TEG.

» Bajas perdidas por vaporizacion.

t.2 Planta Deshidratadora de Gas involucra: absorcion del agua del gas natural por el glicol
a alta presion y baja temperatura y la reconcentracién del glicol a baja presién y alta
temperatura.

La deshidratacion del TEG es un proceso de difusién. Las moléculas de agua deben pasar a
través de la fase gas por difusion, cruzar la interfase liquido-gas y entonces entrar a la fase
liguida. La fuerza impulsora es Ia diferencia entre la presién parcial de la humedad en la
fase gas o la concentracion de agua en la fase liquida. La resistencia en la fase gas es
inevitable puesto que las moléculas de agua siempre tiene que difundirse a través de una
gran cantidad de gas insoluble para alcanzar la interfase. Para incrementar la razon de
absorcion. a presién constante es necesario reducir la resistencia en la fase gas
incrementando la turbulencia..

Algunas propiedades fisicas del TEG se presentan en la fabla 3.a:

PROPIEDAD TRIETILENGLICOL
Peso molecular kg/kg mol 150.17
Gravedad especifica 20/20°C 1.1255
Punto de ebullicion @ 101.3 kPa, °C 288
Puntto de fusion °C -4.3
Viscosidad @ 20°C, mPa s 49
Indice de refraccion, np™ }.4561
Calor latente de vaporizacion @ 101.3 kPa, ki/mol 61.04
Punto flash de material comercial, °C 172

Tabla 3.a. Propiedades del TEGPL
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En ol Apéndice I (Figuras 1-4), se presentan graficas de las propiedades: densidad, calor
especifico, conductividad térmica y viscosidad del sistema TEG-Agua en funcion de la
wmperalura.

3.2.2 Medio de calentamiento.

Los fluidos térmicos utilizados para el calentamiento y enfriamiento de procesos pueden
tener la forma de liquido, vapor o una combinacion de ambas fases. Bn el caso particular de
estudio, para proporcionar la carga térmica necesaria y acondicionar las corrientes de la
regeneradora de TEG, se cuenta con un sistema de calentamiento que consiste en un
circuito cerrado de intercambio de calor, en el que se utiliza aceite térmico del tipo
Dowtherm G-40 {peso molecular promedio 215) como medio de calentamiento para los
diferentes serviclos que se requiere. A continuacion se mencionan algunas propiedades
fisicas del mismo (tabla 3.b).

TEMPERATURA, °C 20 | 140 | 160 195 210 | 243
Viscosidad (cP) 36.0001 1.256 | 0757 | 0.669 | 0.579 |0.4162
Densidad (g/cm’) 1108 | 1.011 | 0.997 | 0969 | 0.958 | 0.932

Calor especifico (cal/gmol °C) | 49.22 | 74.66 76.61 85.39 88.56 | 94.90

Temperatura de estabilizacion: hasta 371 °C con solamente 2.1 kg/em® man.
Temperatura de cristalizacion: 4°C
Peso Molecular promedio: 215

Tabla 3.b. Propiedades del Dowtherm G-401). :

De acuerdo a la literatura abierta™ una de las més comunes causas del malfuncionamiento
de los sistemas que emplean este tipo de aceites, es la degradacién térmica. Este proceso
favorece la produccidén de “compuestos ligeros”, “‘compuestos pesados” y depdsitos
carbonosos, que eventualmente ensucian el sistema de intercambio térmico, reduciendo la
velocidad de transferencia de calor, creando pérdidas, dafios al sistema de componentes y
condiciones de operacidn peligrosas.

La degradacion térmca puede ser minimizada, si la temperatura de operacién del fluido
esté dentro del rango recomendado por el proveedor. La operacion del fluido a elevadas
temperaturas, por un periodo de tiempo largo, resulta en un craqueo térmico de las
molécutas de hidrocarburos, ocasionando un decremento ¢n ¢l peso molecular, debido a la
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formacion de los llamados “componentes ligeros”, los cuales reducen el punto “flash” y la
viscosidad del fluido, ademas de incrementar la presion de vapor.

Durante la degradacién térmica,
pohmerizar, formando compon

pesades”, dichos componentes
de transferencia de calor y reducen la capacidad de

que ensucian la superficie
transferir calor al proceso.

La degradacion térmica del aceite pu
de los fluidos, con ello se asegura q

entes de alio peso molecular,

donde la eficiencia de la transferencia de calor se vea afectada.

también se producen cOmpuestos que se pueden
conocidos como “compuestos

ocasionan la depositacidn de resinas, coque y sedimentos,
] fluido para

ede ser detectada y monitoreada a través del anilisis
ue la degradacion del fluido no progrese a un punto

Se muestra un analisis resumido de un fluido térmico (tabla 3c), en donde se comparan las
propiedades de un fluido analizado en la fecha indicada, con respecto a las propiedades del
fturdo “nuevo™.

Punto Flash | Viscosidad | * TAN mg | GCD 10% | GCD90% | GCD%
o, & o, o Arriba de
C 4 40°C, ¢St | KOWg Pt°C Pt°C rriba ¢
4-30-96 136 23.3 0.18 57 483 6.0
Fluido “nueve™ 204 33.0 0.05 EXE 477 1.0

*TAN —Numere Tetal de Acido
Tabla 3.c. Prucbas en aceite térmico 7.

Fn este analisis el fluido se calentéd por arriba del rango recomendado por el proveedor, Las
pruchas realizadas fueron la destilacion cromatografica de gas (GCD), la cual es una
medida de la distribucién del punto de ebullicion de un fluido, 2 partir de este analisis se
detectd Ja formacién de compuestos ligeros por la caida en un 10 % en el punto de GCD,
con respecto al fluido nuevo, mientras que la presencia en un 6% de “componentes ligeros™
disminuye la viscosidad de 33.0 a2 23.3 ¢St en relacion con el flmdo “nuevo”, el punto flash
también se ve afectado en una disminucion. Estos son indicadores claros de que la
degradacién térmica estd ocurriendo. El incremento en Pt (483°C) es un indicador de la
formaci6n de “compuestos pesados”.
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3.3 Criterios generales de diseiio de la Planta Deshidradora de Gas.

3.3.1. Alimentacién.
A\ la Planta Deshidratadora, se alimenta gas amargo proveniente del Sistema de

Compresion. con el fin de reducir su contenido de agua a un minimo adecuado para su
transporte a tierra. Se empleard TEG como medio de absorcion del agua.

3.3.2. Capacidad.

MAXIMO: 240 MMPCSD @ | atm. y 60 °F de alimentacion.
NORMAL: 145 MMPCSD @ 1 atm. y 60 °F de alimentacién.
MINIMO: 105 MMPCSD @ | atm, y 60 °F de alimentacion.

3.3.3 Criterios generales de disedio®®”,

La planta de deshidratacién de gas amargo humedo esté disefiada para reducir el contenido
dc agua en la corriente de gas hasta 7 b HO/MMPCS, valor que se considera como el
maximo adecuado para evitar problemas de corrosidn en su transporte ¥ manejo.

Para lograr las especificaciones de agua en la corriente de gas de salida (7 b
H.O/MMPCS), se requiere que la concentracion de TEG seco sea como minimo de 99.2%
peso, para lo cual se recomienda que los galones de TEG recirculado por libra de agua
removida sean de 3 como mimmo

La torre DA-5450 contard con empaque estructurado en el que el TEG seco absorbera la
mayor parte del agua, de tal forma que el gas que sale por el domo no rebasard la
¢specificacion requerida. Ademds contard con una malla separadora que evitard que el gas
arrastre cantidades significativas de TEG.

En la seccion de regeneracion del TEG, la temperatura de la corriente de TEG himedo que
sale del segundo intercambiador de calor de TEG himedo/TEG seco (EA-5453), no deberd
exceder una temperatura de 149 °F para facilitar la separacion liquido-liquido.

Con el fin de aumentar la eficiencia de regeneracion, el disefio del Rehervidor de la Torre
EA-3451, deberd considerar la inyeccion de gas combustivle para agotamiente y los
internos necesarios para el contacto adecuado entre esta corriente y el glicol geco que sale
del regenerador. Se considera tambi¢n una Columna Stahl {DA-5452), para disminuir los
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consumos de gas de agotamiento. Como criterio de disefio se recomienda que la relacion
maxima de agotamiento sea de 3.5 PCS por galén de TEG circulado.

En virud de que la regeneracidn debe llevarse a cabo & una temperatura de
aproximadamente 403 °F, para evitar la degradacién del glicol; la presion de operacion en
¢l rehervidor debe ser la minima posible.

3,3.4 Criterios generales de disefio del rehervidor de TEG.

Los rehervidores son tipicamente horizontales, cilindricos, tienen una fuente de
calentamiento {tubos de calentamiento, vapor o un haz de aceite caliente) y un vertedero
que controla el nivet del glicol. El rehervidor™™ tiene 1a funcién de suministrar calor para
reconcentrar al glicol. Esto incluye calentar el glicol a la temperatura del rehervidor,
vaporizar agua en el efluente estancado, corregir ¢! rendimiento del retlujo y superar las
pérdidas de calor.

Para muchas aplicaciones, el control de temperatura del rehervidor obtiene un grado
especifico de reconcentracion. En el Apéndice I (Figura 5), las concentraciones por arriba
del 99.1 % de TEG son alcanzables a 400°F (206°C). Nétese que la reconcentracion es de
alrededor de 0.4% més alta que Ja que podria ser predicha de la curva de punto de
ebullicién atmosférica. Esto se debe al efecto de desorcién de los hidrocarburos disueltos y
en mayor grado la operacion a altitudes por encima del nivel del mar. Hay aplicaciones
donde las condiciones de proceso, por ejemplo, alta temperatura del gas o baja presion del
gas, requieren una reconcentracion mas alta de TEG y el uso de gas introducido a presion.

La temperatura del rehervidor no debe exceder de 400°F y a alta temperatura se obliga el
paro. El disefio del rehervidor debe mantener la temperatura maxima de pelicula por debajo
de 430°F (221.11°C). Esto requiere controlar el flujo de calor a 6,000 BTU/h fi* cuando la
temperatura del rehervidor es de 400°F y 8,000 BTU/h fi? cuando el rehervidor estd a

360°F (182.22°C).

Los rehervidores mas grandes tienen haces de tubos calentados por vapor o un fluido
térmico: El flujo de calor es controlado por 1a temperatura del medio de calentamiento (la
temperatura de 450°F es preferida pero algunas veces puede usarse temperatura de 500°F).

Cualquiera que sea la fuente de calentamiento, el nivel del ghcol debe ser 6 pulgadas sobre
la parte mas alta del haz de tubos.
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Usualmente, un gas combustible introducido a presién es suministrado en los fondos del
rchenvider, por ejemplo, un tubo perforado. Una alta reconcentracién cs obtenida por el
contacto a contracorriente del glicol con ¢l gas precalentado.

Fn el Apéndice ] (Figura 6), se cuantifica la ventaja de la utilizacién de gas combustible del
rchervidor. Su presencia en el rehervidor incrementa la concentracion del glicol de 99.1% a
4Y9.5%, a 400°F. La implementacién de una columna Stahl hace mucho mejor el uso del gas
cambustible pues se logran concentraciones tan altas como 99.9%.

3.4 Descripcion de 1a Planta Deshidratadora de gas amargo.

El desarrollo de la ingenieria del complejo de produccion de Litoral de Tabasco, que
comprende una Plataforma de Produccion, una Plataforma de Compresion y una Plataforma
Habitacional surge dados los excelentes resultados que se han tenido en los pozos
perforados en dicha area, en la cual se tienen actualmente descubiertos nueve campos en el
arca marna; Sinan, Bolontiku, May, Yum, Kab, Mison, Kix, Yaxché, y Hayabil, y uno en
ct area terrestre, el campo Costero. Adicionalmente se contem[pla procesar en dicho
complejo la produccién de los campos producteres Och-Uech-Ka &1

Con cl propésito de manejar el gas proveniente de la Plataforma de Produccion de Litoral
de Tabasco se requiere 1a adquisicién de una Plataforma de Compresion (CA-LT-A) donde
se instalaran cuatro Madulos de Compresion.

Los Médulos de Compresion recibiran el gas proveniente de la Plataforma de Produccién
para elevar su presién hasta un nivel adecuado, previa deshidratacion en wmar y
procesamiento adicional en la Terminal Maritima de Dos Bocas, dicho gas llega a 70
kg/em? man. al Centro de Pracesamiento Quimico (C.P.Q.) Cactus.

Con el proposito de manejar el gas asociado, producido por los campos de Litoral de
Tabasco y Och-Uech-Kax, y proporcionar una mayor flexibilidad al sistema integral de
manejo de gas existente en la Region Marina Suroeste, se requiere adquirir e instalar dos
Plantas de Deshidratacién de Gas Amargo en la Plataforma de Compresion de Litoral de
Tabasco, ubicada en Ia Sonda de Campeche, México.

Las Plantas Deshidratadoras de (as Amargo recibirdn el gas proveniente del Sistema de
Compresion con el fin de reducir su contenido de agua a un mimmo adecuado para su
transporte a tierra a través de un gasoducto nuevo a Dos Bocas.




Capitiedo [H Criterios gencrales de diserio del proceso de la seccidn de deshidratacion,

Cada una de las Plantas Deshidratadoras se ubicard en la Plataforma de Compresion del
Litoral de Tabasco, la cual proporcionara los servicios auxiliares indispensables tales como;
gas combustible, tratamiento y eliminacién de desechos, agua de servicios, generacion y
distnbuctén de energia eléctrica, aire de planta e instrumentos, gas de arranque, gas de
agotamiento, TEG de reposicidn, quimicos, etc.

3.4.1 Paquete de Deshidratacion de gas amargo

Cada Paquete de Deshidratacion de Gas Amargo, tiene como finalidad reducir el contenido
de agua de la corriente de gas que se envia a tierra, hasta 7 1b/MMPCS, valor que se
considera como maximo adecuado para evitar problemas de corrosion en su transporte y
manejo.

Cada Paquete, estard constituido, por dos secciones que son la de Dieshidratacion y la de
Regeneracion.

3.4.1.1 Seccion de Deshidratacion.

Los equipos que la constituyen son:

CLAVE SERVICIO

DA-5450 Tormre Deshidratadora de Gas Amargo
EC-5450 Enfriador de TEG Seco

FA-5450 Separador de Gas de Alimentacion

En esta seccién se alimentan dos corrientes: una de gas amargo himedo, proveniente del
Sistemna de Compresion de Gas Amargo, y otra de TEG seco, proveniente de la Seccidén de
Regeneracion de TEG del mismo paquete.

El gas amarge himedo proveniente del Sistema de Compresién entra al Separador de Gas
de Alimentacién FA-5450, provisto con intemos de alta eficiencia, a fin de eliminar los
hidrocarburos liquidos que pudieran arrastrarse 0 generarse €n el trayecto hacia la Planta
Paquete y evitar con ello la formacién de espuma en la Torre Deshidratadora.

Una vez que el gas amargo himedo sale del FA-5450 (@ 1137.8 Ib/plg® man. y 126 °C) s¢
alimenta a la parte inferior de la Torre Deshidratadora de Gas Amargo, DA-5450, para
ponerse en contacto a contra corriente, con TEG seco a una temperatura de 5 al 0 mayor
que la temperatura del gas amargo hiimedo que se alimenta a la Torre Deshidratadora, esto

17
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vs con el propésito de evitar la condensacion de hidrocarburos, y por consigutente la
formacién de espumna en la alimentacion de la torre. Para lograr lo anterior el Enfriador de
TEG Sceo EC-5450 cuenta con un controlador de temperatura que permite mantener dentro
de rango el TEG seco, que es alimentado por 1a parte superior de la Torre Deshidratadora.

La torre DA-5450 cuenta con empaque estructurado en el que ef TEG seco ahsorbe la
mayor parte del agua, de modo que cuando el gas sale del domo de la misma torre (@
1130.73 Ib/plg? man.), su contenido de agua no excede la especificacion requerida.

Esta torre cuenta también con una malla separadora que evila que el gas arrastre cantidades
significativas de TEG.

I} gas ya deshidratado, pasa por la valvula de control gue regula la presion de esta seceion
v se manda a tierra via gasoducto.

Il TEG que contiene el agua removida del gas, sale del fondo de 1a Torre Deghidratadora y
pasa por ka valvuia de control de nmivel. En esta s¢ reduce la presion de la corriente hasta la
minima requerida considerando la hidraulica del sistema y la mayor desorcién de los
tidrocarburos (en el separador FA-5451), ¢l TEG himedo se envia a la seccion de
regeneracion.

3.4.1.2 Seccién de regeneracion.

F-sta scecion estd constituida por los siguientes equipos:

CLAVE SERVICIO

DA - 545] Torre Regeneradora de TEG

DA - 5452 Columna Stahl

EA — 5450 Primer intercambiador de TEG Humedo / TEG Seco
EA - 5451 Rehervidor de la Torre Regeneradora de TEG

EA - 5432 Calentador de TEG

EA — 5453 Segundo mtercambiador de TEG Humedo ! TEG Seco
EC - 5451 Condensador de Agua Amarga

FA - 53431 Separador de Hidrocarburos

FA — 5452 Tanque de Balance de TEG

FA - 5453 Tanque Acurnulador de Agua Amarga

FB — 5450 Tanque de Almacenamienio de TEG
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FB — 5451 Tanque de Antiespumante

FG - 5450 Filtro de TEG Himedo
FG - 5451AB  Filtro de Carbén Activado

GA - 3450/R  Bomba de TEG Seco

GA — 5451/R  Bomba de Reposicion de TEG
GA — 5452/R  Bomba de Agua Amarga

GA - 5453/R  Bomba de Antiespumante

A esta seccion se alimenta la corriente de TEG himedo proveniente de la Seccién de
Deshidratacién,

Una parte de la corriente de TEG himedo proveniente de 1a Seccién de Deshidratacidn, se
precalienta en el serpentin EA-5452 localizado en la parte superior de la Tome
Regeneradora, lo que provoca que una fraccion de vapor de agua que asciende por esta
columna condense y reflye hacia el fondo del rehervidor, sirviendo como medio de
rectificacion del glicol arrastrado en el vapor de agua que asciende por la torre
regeneradora, El reflujo es controlado indirectamente por un control de temperatura que
varia el flujo de TEG y mantener constante la temperatura de salida de vapores de la torre.

Posteriormente se integran las dos corrientes de TEG himedo para alimentarse al Segundo
intercambiador de TEG Hamedo / TEG Seco EA-5453, con la finalidad de elevar la
temperatura de la corriente hasta un valor no mayor de 149 °F, para facilitar la separacion
liquido-liquide.

En el tanque FA-S451 se lieva a cabo la separacién de los hidrocarburos presentes en la
corrtente del TEG hiimedo, dicho equipo cuenta con internos tipo bafle y mampara para
una adecuada separacion de las fases liquidas. La presién de operacion de este separador
sera la minima requerida considerando la hidraulica del sistema y la méaxima desorcién de
tidrocarburos. La fase gaseosa pasa a través de una malla para evitar el arrastre de liquidos
y sale controlando su presion, por la parte superior del tanque para enviarse a un quemador.
Los hidrocarburos condensados salen a cantrol de nivel a drenaje.

La corriente del TEG himedo sale del tanque FA-5451 y se envia al Filtro de TEG Humedo
FG-5450 para remover y eliminar las particulas sélidas de un tamafioc de 5 micrones y
mayores que pudieran estar presentes, productos de corrosion y/o erosion de los equipos
que integran el sistema, o hidrocarburos remanentes.

Posteriomente se envia aproxtmadamente del 30 al 40 % de TEG por los Filtros de Carbdn
Activado FG-5451 AB, para eliminar los productos de la degradaci6n del TEG e impurezas.
Posteriormente las dos commientes se unen y envian a control de mvel al Primer
intercambiador de TEG Himedo / TEG Seco EA-5450.




Cupivade 1! Criterios generales de diserio del proceso de Iz secciin de deshaddratacion.

£ TEG humedo libre de contaminantes se precalienta en el ler. latercambiador d¢ TEG
Humede TEG Seco EA-5450, recibiendo calor de la corriente de TEG seco provemente del
Rehervidor de Ja Torre Regeneradora de TEG EA-5451.

por dltume. el TEG hamedo se alimenta entre las dos secciones empacadas de [a Torre
Regeneradora de TEG DA-5451, en la que se elimina el agua absorbida en la Seccion de
Deshidratacion, dicho equipo se ubica después del Rehervidor EA-5451, donde se evapora
la mezela TEG-Agua, empleando como medio de calentamiento aceite térmico.

Para lograr una concentracion adecuada del TEG sece {99.2% en peso, minime), se utiliza
una cormente de gas combustible de agotamiento que se alimenta a la Columma Stahl DA-
5432, a control de presion, previo calentamiento en el Rehervidor EA-5451. El gas de
agotanitento pasa a través de la seccion empacada a contra-corriente con el TEG
proveniente del rehervidor EA-5451.

£1 vapor de agua que se desprende y el gas de agotamiento, aseienden por la columna DA-
5451 y precalientan la corriente de TEG himedo proveniente de la Seccién de
Deshidratacion a través del serpentin EA-5452. Parte del vapor de agua se condensa como
reflujo y el resto sale con el gas de agotamiento por la parte superior de la columna, al
Condensador de Agua Amarga EC-5451. El gas y el agua condensada se reciben en el
Acumulador de Agua Amarga FA-5453, donde se envia el gas a la atmdsfera, a una altura
adecuada v el agua se envia por medio de la Bomba GA-5452/R a la Planta de Tratamiento
de Agua instalada en la Plataforma de Produccion de Litoral de Tabasco.

£l TEG seco proveniente de la Columna Stahl pasa al Primer Intercambiador TEG
Homedo TEG Seco EA-5450, para enfriarse con el TEG himedo procedente del Separador
de Ihdrocarburos FA-5451 posteriormente se envia al Tanque de Balance de TEG FA-
5452, y a través de la Bomba de TEG Seco GA-5450/R pasa al Segundo Intercambiador
TEG Humedo / TEG Seco EA-5433. La titima etapa de enfiiamiento se realiza en el
intercambiador EC-5450, después de este equipo el TEG seco se alimenta a la torre DA-
5450.

La reposicion del TEG, que se pierde por arrastre y degradacién, se efectiia antes del
Segundo Intercambiador TEG Humedo / TEG Seco (EA-5453), con la Bomba de
Reposicion de TEG GA-5451/R.

3.5 Diagrama de Flujo de Proceso de la Planta Deshidratadora de gas amargo.
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Capile I

Descriperdn de la planta deshidratadora de gas amarge.

3.6 Condiciones de operacién del Rehervidor de la Torre Regeneradora de TEG

EA-5431.

En funcién de los puntos anteriores se concluye la importa
Regencradora EA-5451 en el proceso de deshidraiacitn, po
las condiciones de operacion de di

necia del Rehervidor de la Torre
r 1o cual es necesario establecer
cho equipo, para asi proseguir con e} disefio integral.

19 70 50 61
NUMERO DE CORRIENTE | TOTAT | TOTAL | VAPOR |LIQUIDO | TOTAL TOTAL |
% MOL | %MOL | %MOL % MOL | % MOL § % MOL
AGUA 76,50 %26 50 3317 7.680 000 .00
OXIDO DE CARBOND | 26210E-04] 2.6210E04] LII37E-03| 2 2395E-06 000 .00
NTROGEND G.0R99E.05 | G 0899E-05 | 2.6009E-04 |  1.1685E-07 0.00 0.00
NLTAND T 1555602 1.15556-02| 4.9301E-02]  3.7048E-05 000 5.00
I TAND T 1545E03 ] 7.1547E-03 | 3 04646021 4 1717E-05 0.00 0.00
FROPANOD SEI41E 03] SB241E-03 | 24745E-02]  5.0484E-05 0.00 0.00
- BUTAND $5333E.04| 5.5333E-C4| 23473E-03| 5.9088E-06 0.00 0.00
- BUTANO 33079503 2.3079E-03 | O 7743E-03]  3.0169E-03 0.00 0.00
TPTNTAND IIR18E 03| 4 2818E-04 | 1.8080E-03| 7.1492E-08 0.00 0.00
m PENTANO 57943604 | 5.79430-04| 2 4429E-03] 1 0797E-05 5.00 5.00
n- HEXANG > GROGE0A} 2 6506E-04| 1.1266E-03| 7.2496E-06 .00 0.00
\( 10 SULFHIDRICO 154685041 3.5468E-04| 1.00GSE-03| 1.1663E-05 000 6.00
FRILTILENGLICOL 7347 7347 11,70 5233 0.00 0.00
FLUIDO TERMICO 00.00 GO 00 60.00 00 00 100 160
TEMPERATURA °F 278 400 300 300 36| 3173
FRESION psia 149 149 749 140 37 22
F3 {T5-Tb moly Ti5.1 T15.1 335 140.0 205 215
TSTALFIA (Brwh) S GITEI05| 3.653E+06] S.639E105|  J.000E+DG} 78205) 78205
FEUI0 (b 21110 1110 1640 19470 105518F 105518
TT.UT0 (Ib molh) 530 830 194 €16
DENSIDAD (W) 61.688 0.244 0244 E1688) SG.161] 59.582
VISCOSIDAD (cP) 0.704 ool 001 G704f  0573] 0691
TLNSION SUP (b7 000203 0.00203
COND TERMICA (Ba/fi WF) 0093 0011 0011 00031 00711 0072
CALOR ESP {Bu/ib °F) 0.668 5.4559 0.4599 0668} 0495) 04852
 TNTALPIA (Bwib) 100.8 3822 8670 1363

Tabla 3.c. Condiciones de operacién del EA-5451.
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Capitlo IV - Generalidades

IV. GENERALIDADES.

En la presente seccion se hace una revisién del fendmeno de ebullicién, que abarca los
diferentes regimenes que hay en el mismo, enfatizando el régimen de ebullicion nucleada,
ya que es el que tiene mayor importancia en la ingenieria, pues con un moderado exceso de
temperatura {ATy), se obtienen elevados fluxes de calor. Asimismo se examinan las
vaniables independientes mds importantes, que influyen en 1a velocidad de transferencia de
calor en dicho régimen, A continuacion se revisan los equipos de transferencia de calor que
utilizan el fenémeno de ebullicion para transferir calor, asi como las caracteristicas,
ventajas y desventajas de cada uno de elios, finalmente se muestran dos guias de seleccion
del tipo de equipo adecuado a un proceso determinado, en funcién de algunas condiciones

de proceso

4.1 Ebullicién.

La ebullicién se define como una forma de transferencia de calor que involucra un cambio
de fase de liquido a vapor. Debido a este cambio de fase, la ebullicién se conoce como un
proceso de evaporacion asociado directamente con la formacidn de burbujas.

La vaporizacién del liquido se puede deber a diversos mecanismos de transferencia de calor
individualmente o en combinacion Por ejemplo, fa vaporizacién puede tener lugar debido
al calor absarbido, por radiacién y conveccidn, en la superficie de un estanque de liquido, o
bien, como el resultado del calor absorbido per conveccion natural a partir de una pared
caliente sumergida en el estanque de ligmdo, en cuyo €aso la vaperizacion tiene Iugar
cuando el liguido sobrecalentado alcanza la superficie del estanque. También se produce
vaporizacion a partir de peliculas descendentes (a la inversa de la condensacion) o mediante
la descomposicion violenta de liquidos sobrecalentados por conveccion forzada, a presion.

Existen basicamente dos tipos de ebullicion'”: ebullicién sin flujo o de superficie
sumergida y ebullicién con flujo. Como su nombre lo indica en cada caso, la ebullicion
sin flujo es aquella que ocurre cuando la superficie de calentamiento estd rodeada por un
cuerpo de fluido relativamente grande que no fluye a ninguna velocidad apreciable y se¢ ve
agitada solamente por el movimiento de las burbujas v las corrientes de conveccion natural,
Son posibles dos tipos de ebullicién sin flujo: la subenfriada en donde el fluido masivo
ticne una temperatura que se encuentra por debajo de la de saturacion, lo que da como
resultado la ruptura de las burbujas antes de que lleguen a la superficie, y la saturada con
una temperatura masiva global igual a la de saturacién, lo gque da como resultado la
generacion neta de vapor. La ebullicion con flujo es la que se presenta en un liquido cuando
va fluyendo sobre una superficie de calentamiento.
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Capitulo IV Ebullicién.

4.1.1 Regimenes de ebullicion.

Para ubicar los distintos regimenes de ebullicién se han generado graficas, como la
presentada en la figura 4/, que mucsira las caracteristicas promedio de la curva de
ebullicion. o la relacion entre €] flux de calor (flujo de calor por unidad de 4res, q), vy la
diferencia de temperaturas entre la superficie calefactora y la temperatura de saturacion del
liquido (exceso de temperatura, AT,). Esta curva corresponde a la ebullicion sin flujo de
agua a presion atmosférica; sin embargo, su forma es similar para otros tipos de fluidos y
para otras presiones de operacion.

La conocida curva de ebullicion la mostrd originalmente, en forma experimental,
Nukiyama en 1934. Esta curva sefiala uno de los grandes dilemas para los disefiadores de
equipo de ebullicion, pues s enfrentan por lo menos a seis regimenes de transferencia de
calor en la ebullicion sin flujo, en las cuales la ebullicion presenta ciertas caracteristicas
particulares!!™'"), que se trataran en las siguientes lineas.

El inicio de la ebullicion estd representado en la curva de ebullicién por la zona I,
denominada régimen de conveccién natural, en donde mientras la temperatura de la
superficie no exceda al punto de ebullicién del liquido en més de algunos grados, se
transficre calor hacia el liquido cercano a la superficie calefactora por conveccidn natural.
La corriente de conveccién hace circular el liquido sobrecalentado y la evaporacion tiene
lugar en la superficie libre del liquido (superficie de contacto liquido - vapor). En este
proceso, aungue ocurre una pequedia evaporacion, no hay formacion de burbujas en el seno

del Hquido.

B T g 1] W oe— - -y

Rocremmmemen

/

tog (g /AJ.aerFrn.

| 1
i 1.0 10 100 1000 0,0

Figura 4.1 Curva de ebullicion” 'L
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Capitulo IV Ebullicién.

En las zonas 11 y ilI, se ha incrementado la temperatura de la superficie calefactora,
permitiendo que en determinados lugares el nivel de energia del liguido adyacente a la
superficie, sea tan alto que algunas moléculas se desprenden de sus moléculas vecinas,
transformandose el liquido en nicleos de vapor, los cuales finalmente dan origen a la
formacion de la burbuja. Este proceso ocurre simultaneamente en un pdmero de puntos
favorecidos, denominados sitios de nucleacidn, ubicados en las pequefias cavidades y
canales que tiene la superficie calefactora.

£l mecanismo en este proceso se conoce como régimen de ebullicién nucleada, y se
caracteriza por elevados fluxes de calor en relacion con las pequefias diferencias de
temperatura que los producen. Existen dos subregimenes en la ebullicion nucleada, que son:
ta ebullicién local (zona 11}, que establece el inicio del régimen de micleos de ebullicién; y
la ebullicién global (zona 111), que es ¢l rango de ebullicion de mayor importancia practica
en la ingenieria.

En la ebullicién focal 1a mayor parte del calor se transfiere desde la superficie calefactora
hacia el liquido que la rodea, por la accién de un intercambio vapor-liquide. Dicho
fenémeno se debe a que fa masa principal del liquido esté a una temperatura inferior, en
relacién con la temperatura de saturacién del liguido cercano a la superficie. Conforme las
burbujas de vapor se forman y separan de la superficie, empujan al liquido caliente en la
veaindad de la superficie hacia la masa prncipal del liquido mas frio, estableciendo
comientes intensas de microconveccion y permitiendo a la vez que el liquido mis frio de la
imasa principal se aproxime a la superficie de calentamiento. Algunas burbujas se destruyen
en ella, y otras se desplazan al seno del liquido cediendo su calor latente, lo que ocasiona la
destruccion de Ia burbua.

La ebuflicion global es la que se presenta en el liquido saturado. En este régimen se
incrementa el numero de lugares donde se producen las burbujas. Simultineamente se
incrementa la rapidez de crecimiento de las burbujas y la frecuencia de su formacion.

Conforme la rapidez de la emisién de burbujas en un mismo punto se incrementa, las
burbujas chocan y se unen con las precedentes, emergiendo eventualmente burbujas
sucestvas de vapor en forma de columnas y de hongos. A medida que ¢l flujo de calor se
aproxima a su maximo, el nimero de columnas de vapor se incrementa, pero puesto que
cada nueva columna toma un espacio ocupado inicialmente por el liquido, existe un limite
en el nimero de columnas que pueden emitirse desde el estanque de liquido, dicho limite se
alcanza cuando el espacio entre estas columnas no es lo suficientemente grande para
acomodar a las corrientes de liquido que se desplazan hacia la superficie caliente para
remplazar al liquido que se estd evaporando. A este punto se le conoce como flux maximo
de calor, al cual le corresponde la diferencia de temperaturas denominada AT critica.

Si la temperatura de la superficie aumenta ain més, de medo que la diferencia de
termperatura critica sea excedida ligeramente, se formara una pelicula de vapor sobre la
superficie dc calentamiento, la cual opondra mayor resistencia a la transferencia de calor,
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CLapindo IV Lhbullicién

La zona de transicién o régimen de ebullicion parcial de pelicula (zona [V), es un régimen
intermedio caracterizado por la presencia altema de regimenes inestable, tanto de micleos
de ebullicion como de ebullicion de pelicula. La presencia de ambos regimenes de
cbullicion cn este rango se debe a que en distintos puntos de la superficie calefactora se
\ncrementa en una forma acelerada la formacién de burbujas, las cuales impiden el paso det
liqmdo hacia dicha superficie, formandose una pelicula de vapor alrededor del tubo, que
desaparece durante pequefios intervalos de tiempo, dando lugar a que el liguido enfrie la
superficie calefaciora y se reinicle tenporalmente el régimen de nicleos de ebullicion.

Ei régimen de pelicula estable o ¢bullicién de pelicula, s¢ presenta con grandes diferencias
de temperatura y generalmente muy bajos fluxes, debido a que el cator se transfiere por
conduccién (zona V) y postenormente también por radiacién (zona V1) a través de una capa
de vapor que envuelve totalmente la superficie de transferencia. La peticula de vapor en
este régimen cs muy estable y no se destruye ain cuando su forma varia continuamente por
Ja formacién y desprendimiento de burbwas en su superficie exterior, lo cual hace suponer
que los sitios de nucleacion de la superficie calefactora quedan sin efecto, ¥y que la
frecucncsa de nucleacién, asi como el desprendimiento ordenado de las burbujas,
caracteristico de cste régimen, se debe a factores que operan en la superficie exterior de la
peticula
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Capitulo IV Ebullicién

4.1.2 Variables independientes que influyen en la velocidad de transferencia de calor
en la ebullicién nucleada.

Debido a que el nimero de variables que afectan a la ebullicién es muy grande, unicamente
s¢ presentaran las que son de particular interés, referidos al trabajo de Collier,J.Cﬁ.[lol Los
valores que se muestran en esta seccidn se refieren a liquidos {nc subenfriados) que
vaponzan sobre una superficie sélida, y la agitacién se debe Unicamente a la conveccion
natural.

a) Influencia del tamafio y orientacion de la superficie de calentamiento.

En la ebullicion nucleada completamente desarroliada, el exceso de temperatura (AT}, €8
mdependiente de las dimensiones lineales y la orentacién de la superficie de
calentamiento. Puesto que el movimiente del liquido es inducido por ¢l mismo proceso de
ebutlicién, similares velocidades de transferencia de calor pueden ser logradas en placas
horizontales o verticales, tubos o en un alambre. A bajos fluxes de calor cerca del punio de
inicio de la ebullicion nucleada, donde los efectos per conveccidn (natural o forzada),
suministran una fraccion significante del calor removido, el proceso se orienta hacia una
dependencia de la geometria.

k) Influencia del tipo de superficie.

La condicidn de la superficie tiene una considerable influencia en la velocidad de
transferencia de calor en la ebullicién nucleada. La rugosidad de la superficie lograda
mecanicamente, ya sea por ranuracion, esmerilado o por algin otro método, inicialmente
provoca un desplazamiento en la curva de ebullicién a bajos excesos de temperatura (AT%).
La rugosidad implementada, suministra un incremento en el ndmero de sitios de
nucleacién, asi como un incremento en su tamafio. Sm embargo en una prolongada
cbullicién mucha de Ia ganancia en el coeficiente de transferencia de calor debida a la
rugosidad desaparece, lo que implica que muchos de estos sitios no son estables.

Mientras que en la transferencia de calor (una fase), el ensuciamiento de la superficie de
transfercncia de calor siempre reduce el coeficiente de transferencia de calor efectivo, esto
no siempre ocurre en la ebullicion nucleada. Si la capa de ensuciamiento es naturalmente
porosa, puede actuar proveyendo muchos sitios de nucleacion estables, favoreciendo la
¢bullicién, con una consecuente reduccién del exceso de temperatura. Sin embargo, el
efccto algunas veces es lievado a cabo por poco tiempo, y en muchos otros casos,
principaimente en fluidos orgénicos, no hay una gran influencia en el fenémeno,

¢} Influencia de la presién en el sistema.

En todos los casos un incremento de presion en el sistema desplaza hacia la izquierda la
curva de flux de calor contra el exceso de temperatura A muy bajos valores de presién
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{ ipivda IV Ebullicién.

reducida(p, < 0.001)1'8, 1a extension de la region de la ebullicién nucleada puede hacerse
restringida. La ebullicién nuclear no puede iniciar hasta que relativamente se alcance un
aran exceso de temperatura en la pared, correspondiente a niveles moderados en el flux de
calor. Al mismo tiempo, el flux critico de calor se reduce con un decremento de presion en
¢l sistema. por fo que a muy bajas presiones la primera generacion de vapor ¢s suficiente
para inducir el flux critico de calor y por tanto la regién de ebullicion nucleada desaparece
vompletamente.

d) Influencia de las impurezas.

La nucleacion es sensible a la presencia de particulas solidas en el seno del liguido o
depositadas sobre la superficie, debido a que éstas pueden actuar como catalizadores de
hurbujas Uino de los puntos importantes en la influencia de las impurezas corresponde al
envejectmiento de la superficie calefactord, lo cual puede alterar la ebullicion nucleada, en
funcién de que si la superficie corroida o incrustada sea un buen catalizador y de que el
merustamiento sca pequedio o abultado. En el primer caso se puede mencjonar el dxido de
cobre que es mejor superficie de ebullicion para el agua que el cobre. Por lo que respecta al
sepundo caso, st el incrustamiento es pequefio, 1a transferencia de calor puede aumentar.

¢) Influencia de los gases incondensables.

Vo presencia de gases mcondensables disueltos en el liquido gjercen una influencia en la
cuna de cbullicién, particularmente en la proximidad de la regién de la ebullicién
nucleada Las burbujas de gas pueden aparecer en la superficie de calentamiento por
debao de la temperatura normal de saturacion. A bajos fluxes de calor justo antes de
smunrse la degasificacién, la conveccién adicional inducida por las burbujas de gas
nerementa la transferencia de calor a diferencia de cuando las burbujas no estén presentes.
Fste efecto, de cualquier modo, disminuye cuando hay altos fluxes de calor, es decir una
ves que la ebullictén nucleda esta completamente desarrollada.,

f) influencia de la tensién superficial,

Desde un punto de vista teorico, la tensidén superficial (o} es una variable importante, ya
que ta formacion de nucleos es proporcienal a exp(- © W gt una pequedia disminucién
en o produciria un considerable aumento en el nimero de nicleos. Si la tension superficial
de un liquido es baja, tiende a mojar las superficies, de manera que la burbuja es facilmente
ocluida por el liguido y asciende. Para liquidos de tension superficial mayor, existe un
balance momentaneo entre la burbuja y la pared de ia superficie, de manera que es
necesario formar una burbuja mas grande antes de que las fuerzas ascensoriales la liberen
de 1a supcrficie.
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4.2 Equipos vaporizadores.

E.1 equipo de transferencia de calor por vaporizacién es frecuentemente utilizado en los
procesos industriales para suministrar vapor a las columnas de destilacién a fin de lograr la
separacion de componentes. En esta aplicacion los cambiadores de calor son llamados
rehervidores. Muchos de los rehervidores de proceso son de haz de tubos y coraza, ¢n los
que la ebullicidn puede tener lugar en ambos lados. El medio de calemamiento es
asualmente vapor, pero muchas veces €l servicio se presta con corrientes de gas, vapor,
accite térmico o liquido de proceso. La velocidad de vaporizacion es sensible a la AT
disponible, ya que ¢l coeficiente de transferencia de calor por ebullicion es por si mismo
una funcion de la diferencia de temperaturas.

4,2.1 Clasificacién y caracteristicas,

Los intercambiadores con vaporizacion se dividen en dos categorias[“)]: de circulacion
forzada, cuando cuentan con un sistema de circulacién externa, tal como una bomba; y en
cireutacién natural, cuando no tienen dicho sistemna. Estos dos sistemas de circulacion a
sy vez se subdividen en dos categorias, en funcién del lado en que se realiza la
vaponzacién, pudiendo ser en el lade de la coraza o por dentro de los tubos.

Dentro de los intercambiadores vaporizadores de circulacion natural que tienen la
ebullicién por el lado de la coraza se tienen cuatro equipos que tienen una aplicacién muy
tipica como rehervidores, estos son: ¢l tipo Kettle, el termosifon horizontal; el termosifon
vertical y el interno. A continuacion se dara una descripcion general de los rehervidores
haciendo énfasis en el del tipo Kettle, por ser el caso de estudio.

4.2.1.1 Rehervidores de circulacién natural.

aj)Rehervidor tipo Kettle,

La unidad tipo Kettle o de banco inundado es un tercambiador de cator de tubo y coraza,
en el cual se alimenta una corriente caliente por ¢l interior de fos tubos para vaporizar otro
fluido en la parte exterior de los mismos. Esta compuesta por cuatro partes: un haz de tubos
{rectos o en forma de "U"); una coraza del tipo K de acuerdo a la nomenclatura del TEMA
(Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association), que cubre el haz de tubos;
un cabezal de admisién, y un cabezal de retorno.

29



(apitalo 1V Egquupos vaporizadores.

Cuando se utlizan tubos rectos, como se puede observar en la figura 4.2a, el retorno de los
whos esta formade por un cabezal de tipo T {TEMA) compuesto por un espejo flotante y
una tapa bridada. Este atreglo permite que ¢l haz de tubos se pueda sacar facilmente para su
mantenimiento, con sélo destomillar el cabezal de admisién.

[ arreglo con tubos en "U", (figura 4 2b), presenta las sigmentes ventajas sobre el sistema
de tubos rectost?:

» Menor costo, ya que no se requiere cabezal flotante, pues la expansion diferencial de los
tubos s compensa individualmente por ¢l doblez que presentan en el retorno.
» Serequiere s6lo un espejo.

Por otra parte, tiene las siguientes desventajas:

Debido a su forma, la parte interna de los tubos no se puede limpiar mecinicamente.
Los tubos no pueden remplazarse, excepto los exteriores del haz

No se pude dar un ndmero impar de pasos en los tubos.

El nimero de tubos en el espejo para una coraza dada, es menor que para un cambiador
de espejos fijos, debido a las limitaciones del doblez de los tubos de radio muy corto.

L R BN |

Por lo tanto. cste tipo de tubos se usa tinicamente para fluidos muy "limpios" como el vapor
de agua. Se recomienda particularmente para altas presiones y temperaturas donde el ahotro
dde un espejo flotante resulta en un precio considerablemente menor.

La coraza upo K se caracteriza por tener dos dimensiones en su diametro; una menor gue es
proplamente la envolvente del haz de tubos y la mayor (conocida como didmetro del Kettle)
que corresponde al diametro del haz mas un espacio abicrto o domo, situado arriba del haz
de lubos. cuyo propdsito es que el vapor producido se desplace con una velocidad
relativamente baja, y lograr asi que se desprendan las gotas del liquido arrastrado por el
vapor. Dicha separacién es funcién de la velocidad de escape vertical desde la superficie
del liquido y de la velocidad honzontal paralela a la misma superficie. La velocidad vertical
v la horizontal son inversamente proporcionales al didmetro de 1a coraza; sin embargo, la
variable que abarca en forma indirecta o directa a todas las anteriores es la localizacion de
la hoquilla para la salida del vapor, la cual tiene su posicién Gptima en el centro de la
longitud del haz de tubos, debido a que en este punto se requiere el 4rea minima del domo.
Con objeto de tener una distribucién adecuada de liquido a lo largo del equipo, y nHnimizar
¢l diametro del Kettle, se sugiere colocar una boquilla de entrada y otra de salida por cada
diex pics de longitud de los tubos. Si se tiene una alimentacion en dos fases (liquido —
vapor) se debera colocar la boquilla de entrada a 45° de la parte superior del Kettle; si es
solamente liquido se colocard en la parte inferior de la envolvente. El espacio de vapor
(distancia ente los tubos superiores y €l domo), deberd tener una distancia minima de 12

pulgadas
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Figura 4.2a. Rehervidor tipo Kettle (AKT).
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Figura 4.2b. Rehervidor tipo Kettle (AKU}.
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k] rehervidor de haz inundado, generalmente estd provisto de una placa vertical (figura
4.2q) situada cerca del cabezal de retorno, a la cual se le denomina vertedero y que se
utihiza para mantener el haz inundado. Asimismo, da origen a una seccion del rehervidor
que sirve para retener durante un pequefio intervalo de tiempo el liquido que no se vaporiza
en cf rehervidor. El nivel minimo de lquido sobre el haz de tubos es de dos pulgadas para
liquidos limpios y no corvosivos; y de seis pulgadas en el caso contrario!"%,

Por tltimo, el cabezal de admision puede estar formado por el tipo A o B, de acuerdo a la
nomenclatura del TEMA, siendo el segundo recomendable para altas presiones y didmetros
mayores de veintitrés pulgadas.

il empleo de estos rehervidores es el indicado cuando se desean obtener altos porcentajes
de vaponizacion, Sin embargo, se considera un valor de 80% como méximo razonable, con
¢l objeto de evitar depositos de substancias que pueden precipitarse y producir
Imerustaciones.

Debido a que su haz de tubos permanece siempre inundado, por lo regular no se ensucia tan
taipidamente como los termosifones, y por ello puede manejar mayor porcentaje de
vaporizacion Sin embargo, a causa del tamafio de su coraza, este tipo de rehervidor es mas
caro, especralmente en servicios donde las condiciones de presion y corrosion requieren un
mavor espesor o aleaciones especiales. A continuacidn se mencionan las principales
ventajas y desventajas de los rehervidores Kettle!! 219,

Pentajas.

| Pucde manejar vaporizaciones elevadas.
1i. Permiten un nivel bajo en el fonde de la torre.
i, Permiten un mantemmiento relativamente facil.
v, Equivalen a un plato tedrico de vaporizacion.
v. Operacion confiable a baja AT
vi. Tresentan un volumen de separacion de vapores, lo que simplifica el disefio interno
del tondo de la torre {mamparas).

Desventajas.

1. Equipo relativamente costoso y voluminoso.
u. Se dispone de poco volumen de residencia en el espacio separado por el vertedero.
i1, Requiere estructuras y cimentacion relativamente costosas.
iv. Ticnde a permitir acumulacién de sdlidos en el rehervidor,
v, Se nene transferencia de calor relativamente baja, debido al mecanismo de conveccidn

natural.
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vi. Trempo de residencia elevado en la zona de vaporizacion {tendenciza a la degradaciin
de algunos fluidos).

Por otra parte, la seleccion del medio de calentamiento depende de los siguientcs aspectos
1.
generales’ ™

» Nivel de temperatura de vaporizacion: si éste ¢s muy elevado, puede resultar impractico
o costoso utilizar vapor de calentamiento, debido a las elevadas presiones de operacitn
requeridas.

» Costos de operacion (costo del vapor, costo del combustible, costo de recirculacion de
los fluidos térmicos o de condensados, etc.).

> Area de transferencia requerida: dependiendo del medio de calentamiento se
prescntaran coeficientes individuales de transferencia de calor de diversas magnitudes,
que influiran en el rea del rehervidor y su costo.

» Disponibilidad de medios de calentamiento especificos en la planta: en algunos
procesos, se puede presentar generacion de vapor a determinados niveles de presion y
temperatura, que pueden utilizarse en rehervidores

+ Estabilidad de los fluidos vaporizados: ciertos fluidos no permiten temperaturas locales
{en la pared de calentamiento) arriba de cierto valor maximo por razones de estabilidad.
En estos casos €s necesario utilizar medios de calentamiento de baja temperatura, por lo
que ¢l empleo de gases de combustion seria inadecuado.

» Carga térmica invelucrada: si ésta resulta muy elevada, el empleo de calentadores de
fuego directo puede representar equipos relativamente mas compactos que los
correspondientes a sistemas de calentamiento con vapor. Por ofra parte, si la carga
térmica es muy pequefa podria resultar més barato utilizar un rehervidor interno
(rehervidor con el haz de tubos insertado en el interior de la torre de destilacion).

» Aspectos de seguridad: el empleo de gases de combustion o de calentamiento por fuego
directo puede ser inconveniente en la vaporizacion de algunos fluidos muy inflamables
o que pudieran reaccionar con los gases de combustion.

» Mantenimiento.

» Simplicidad del equipo o instalacién.

Un estudio técnico econdmico serd la pauta a seguir en la defimcion del medio de
calentamiento mas adecuado

b) Rehervidor de termosifén de tubos horizontales.

Los rehervidores de termosifén de tubos horizontales {(figura 4.2c) usualmente tienen
coraza del tipo TEMA, X, G, o H, aunque algunas veces tas corazas tipo E son usadas. La
chullicion del fluido se lleva a cabo en €l fado de la coraza y se descarga como una mezcla
ados fases en el fondo de ta columna. La fuerza impulsora para la circulacién es provista
por la diferencia de densidades entre el liquido del fondo de la columna y la mezcla a dos
fascs del rehervidor El medio de calentamiento fluye dentro de fos tubos.
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Figura 4.2¢

Renervidor de termosifon honzontal.

Figura 4.2d
Rehervidor de termosifén vertical

Figura 4.2e
Rehervidor intemo.

Figura 4.2f
Rehervidor de circutacion forzada.

TIPOS DE REHERVIDORES
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Ya gue normalmente la vaporizacién se lleva a cabo por el lado externo de los tubos; en el
lado de la envolvente, se emplea una mampara longitudinal que obliga al fluido a recorrer
la superficie de transferencia en ambos sentidos, lo que proporciona una operaci6n eficiente
que es indispensable cuando se manejan fluidos con anchos rangos de ebullicién a fin de
prever ¢l “flasheo” de los componentes ligeros sobre la entrada de las boquillas, y la
concentracién de componentes pesados en fas salidas.

Debido a que generalmente estos equipos se colocan a nivel del suelo, son particularmente
recomendables para torres que tienen poca elevacién. El inconveniente que presentan
estriba en el hecho de que requieren una cimentacién individual, por lo que ocupan un
espacio refativamente grande.

Los costos por el concepto de estructuras y cimentaciones son consecuentemente mayores.
La tuberia de interconexién del rehervidor y la torre de destilacién pueden llegar a ser
relativamente costosas y con una trayectoria complicada; sin embargo, puesto que la
boquilla de retorno de vapor de la torre se encuentra més arriba de los tubos del rehervidor,
con relacion a un rehervidor vertical, se tiene una columna de liquido a la entrada del
vaporizador mayor, lo que permite un disefio hidraulico més flexible y menos riguroso que
en el caso del rehervidor vertical. De esta forma se pueden lograr mayores recirculaciones,
inctusive con arreglos de tuberia complejos. Se pueden sefialar las siguientes ventajas y
dcsventajas[”'”].

Ventajas

i. Coeficientes de transferencia razonablemente altos.
1. Poco tiempo de residencia para el fluido, en la zona de calentamiento {disminuyen
problemas de degradacion de algunos fluidos por altas temperaturas).

it No se incrusta con facilidad.

v. Control relativamente ficil (si se mantiene constante €l nivel del liquido a 1a entrada).
v. Ficil acceso para mantenimiento.

vi. Area de transferencia ilimitada.

vii. Pude manejar medios de calentamiento con caracteristicas incrustantes.

vili, El disefio hidraulico ¢s menos rigido que en el reherider vertical.

Desventajas.

i. Serequiere mayor espacio para su instalacion.
i, Se requiere mayor tuberia de interconexion.
ut.  Impropio para fluidos viscosos.
iv. Limitado a vaporizaciones no mayores al 30%.
v. El mantenimiento del vaporizader por el lado de la envolvente es relativamente

complicado
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¢} Rekervidor de termosifon de tubos verticales.

Fste tipo corresponde al sistema més econémico, compacto, facil de soportar y limpiar de
todos os tipos de rehervidores. Aiin con todas estas ventajas existe una tendencia a preferir
otro tipo de rehervidores. Algunos investigadores[”] justifican este hecho debido a una
seleccion inapropiada, de algunos casos especificos, y un disefio inadecuado. Dentro de los
ervores tipicos de disefio se pueden inciuir los siguientes: altas vaporizaciones,
fluctuaciones en el nivel del liquido debido a un control inadecuado, disefio basado en los
cocficientes de transferencia de calor, sin observar limitaciones en los fluxes de calor
correspondientes, empleo de gradientes de temperatura muy elevados que originan
cbullicién por pelicula. £l uso de recirculaciones demasiado elevadas ocasiona también
fluctuaciones y produccién intermitente de vapor de salida del rehervidor. En algunos casos
sc puede mejorar la operacion mediante la instalacion de un orificio de restriccion a ia
entrada del rehervidor, con el fin de incrementar la caida de presion y reducir la
recirenlacion a niveles aceptables.

En estos equipos se recomiendan recirculaciones del orden de 4 a I {cuatro partes de
liquido y una de vapor, a la salida.). El maximo porcentaje de vaporizacién recemendable
en este lipo de equipos es de 30% en peso““i.

Los termosifones verticales normalmente se acoplan directamente a las torres de destilacién
como se muestra en la figura 4.2d, minimizando con ¢llo los requerimientos por concepto
de cimentaciones, estructuras y espacio requerido. No mas de cuatro rehervidores de este
tpo pueden instalarse sobre dichas torres, lo cual limita la capacidad del area de
transferencia de estas unidades. Sobre la base de lo antetior se puede considerar un maximo
de 10,000 a 17,000 fi? de area de transferencia por torre, como limite razonable para
aspectos de instalacion'*?]. Las tuberias de interconexién en estas unidades son minimas y
reducen los costos correspondientes.

Los termosifones verticales deben llevar el fluido que se vaporiza por el lado interno de los
tubos, lo que facilita su limpieza y mantenimiento. En resumen, se pueden sefialar las
siguientes ventajas y desventajas del rehervidor tipo termosifén de tubos verticales!'>":

Ventajas:

i. Altas coeficientes de transferencia {menor espacio).
1i. Campacto {requerimientos minimos de tuberia).
iii. Poco tiempo de residencia para ¢! fluido en la zona de calentamiento (alta velocidad
del fluido).
1v. No se incrusta facilmente.
v. Control relativamente facil (si se mantiene constante el nivel de liquido a la entrada).
vi. Facil de soportar en la torre (minimiza problemas de estructuras y espacios
requeridos).
vii  Facil de limpiar,
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Desventajas-

Requicre alturas de faldén clevadas.
Impropio para fluidos viscosos.
Limitacion en la superficie de transferencia de calor por ¢l nimero de envolventes que

se pueden soportar,
La circulacién esta limitada por aspectos de hidraulica del sistema, de acuerdo al nivel

de liquido disponible y las diferencia de densidad en las fases liguido-vapor.

Limitado a vaporizaciones no mayores a 30%.

El vapor que sale del rehervidor no esta en equilibrio con el liquido que sale de la
torre por los fondos, esto impide que ¢l vaporizador pueda ser considerado como un
plato tedrico, excepto a recirculaciones muy elevadas.

Ambos tipos de rehervidor del tipo termosifon ya sea con tubos verticales u horizontales,
presentan ciertas caracteristicas y limitaciones que convienen sefialar!"?,

v

Los termosifones no deben emplearse para el caso de vaporizacion de mezclas que
presenten un rango de temperatura muy grande. Lo anterior puede representar los
sigmentes inconvenientes: facilidad de incrustacion en el equipo y disminucidn en el
gradiente disponible con respecto al medio de calentamiento.

Al salir los vapores del termosifén a una temperatura mayor que el liquido, producto de
la torre de destilacién, no se tiene un equilibrio entre estas corrientes, por lo que no se
obtiene una vaporizacién equivalente al 100% de un plato o etapa tedrica en el proceso
de separacién de fos comporentes en la torre de destilacion.

Una caracteristica y limitacién importante consiste en la necesidad de contar con una
altura hidrostatica de liquido a la entrada del termosifon que permanezca mas o0 menos
constante, con el objeto de evitar fluctuaciones en la operacion. Lo anterior ¢s
especialmente critico en el caso de los termosifones verticales, en los que existe poco
margen en la variacién del nivel en el liquido. Si éste baja, se reduce apreciablemente la
recirculacion, y si sube demasiado puede llegar a inundar la linea de retorno de vapores.

Cuando se instalan mamparas verticales o vertederos en €l interior de los fondos de la
torre, con el fin de asegurar un nivel constante de liquido al termosifdn, se pude alterar
el tiempo de residencia del producto de fondos de la torre, con la consectiente
fluctuacidn en el control de nivel, fignra 4.2g.

Los rehervidores verticales se deben evitar cuando el servicio se realiza al vacio, ya que
generalmente es necesario aumentar el espesor de la torre, para que ésta pueda soportar

el equipo.
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d)Rehervidor interno.

Puede suceder mientras se examina ¢l rehervidor tipo Kettle, que si ¢l haz debe sumergirse
en el liquido, aquel puede instalarse directamente en el fondo de ta columna como en la
figura 4.2e. Para esto no hay objeciones desde el punto de vista de transferencia de calor, Si
¢l haz debe insertarse en el fondo de 1a columna, se necesitaran muchos tubos pequefios y la
alura de! fondo de la columna debe aumentarse para mantener el mismo espacio de
almacenamiento. Otro problema que se presenta es la brida que debe soldarse a un lado de
la columna para soldar e! haz de tubos. También se requieren soportes internos para evitar
que el haz se comporte como un cantilever con la brida de la columna. Estas dificultades

gencralmente se pueden superar cuando el didmetro de la columna es mayor de seis pies“‘”.

Ventajas:

1. No hay costo de la coraza,

1t No se requiere tuberia para el fluido de proceso.
iti. No hay requenimientos de un bafle en la columna.
jiv. Mintmiza las fugas del fluido de proceso.

Desventajas:

1 Limitado a cargas térimicas relativamente pequefias.
1i  Requiere un soporte interno.
ti. Empleo de un costoso haz de tubos.
v, La brida que debe soldarse a un lado de la columna para acomodar el haz de tubos.

4.2.1.2 Rehervidor de circulacién forzada.

Los rehervidores de circulacién forzada, (figura 4.2f ) pueden ser verticales u horizontales,
en los cuales el flujo es proporcionado por una bomba. El liquido puede recircularse a
través del rehervidor tantas veces como sea econdmicamente deseable, de manera que el
porcentaje de vaporizado por circulacién se mantiene bajo mientras que los productos
finales inferiores se purgan por conexién separada. De una manera general, estos
rehervidores se usan solamente en instalaciones reducidas, o en aquellas donde los
productos inferiores de la columna son liquidos muy viscoso y la caida de presion a través
de la tuberia y el rehervidor son tan grandes que se impide la circulacion natural.

Fenrajas.

i. Apto para operar con fluidos viscosos.
i1 Algunas veces ¢s el mejor para servicios muy sucios.
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ii1.  Control total de 1a velocidad de circulacion.
iv. Operable a muy bajas velocidades de vaporizacion.
v. Algunas veces ¢s el mejor para columnas pequefias y flujos pequefios.

Desventayas:

i Incremento de los costos con la adicién de la bomba y la tuberia.
1. Incremento de los costos de operacion.

4.2.2 Sistemna de alimentacion para rehervidores.

Otro criterio importante relacionado con el disefio de rehervidores es el sistema hidraulico
de éstos, por lo tanto se presentaran las variables que intervienen en dicho sistema.

Antes de elegir el tipo de rehervidor, es necesario seleccionar la forma de alimentacion con
que va a contar, ya que este pardmetro determinaré el tipo de rehervidor mas adecuado.
Existen tres tipos de circuito o sistema de alimentacion para los rehervidores!' """, que son:
de termosifon, tipo Kettle y de circulacion forzada.

a) Circuitos de termosifon.

E! flujo a través de un sistema de termosifén se mantiene por la diferencia en densidad del
liquido que fluye hacia el rehervidor y la mezcla a dos fases que regresa a la torre, Existen
tres tipos especificos de circuito de termosifon.

ai} De un paso (Once-Through)

Este tipo de circuito (figura 4.2g), es un arreglo en el cual el liquido que sale del plato de
fondos de la columna fluye directamente al rehervidor. La fase mixta que sale del
rehervidor, consiste de una fase liquida que es el producto de fondos, y una fase vapor que
pasa a través del plato de fondos. El flujo de alimentacién al rehervidor es fijado por el
balance térmico de la torre y por el gasto ?roducido de fondo. El circuito de un paso tiene
principalmente tres ventajas sobre los otros W,

i Seaproxima a una etapa tebrica de la torre de destilacton.
1i. Permite operar con la mas baja temperatura en el lquido alimentado al rehervidor, con
la ventaja de que se obtiene una mayor diferencia media de temperaturas y por lo tanto
se requiere menor superficie en ¢} intercambiador (en fluxes inferiores al maximo).
in. Eltiempo de residencia es relativamente bajo para el producto de fondos.
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Figura 4.2g
De un paso {Once -Throught)

Figura 4.2h
Circulante {Net-bottoms).

Figura 4.2i
Preferencial (Mixed Bottoms)

Figura 4.2
Circulacion tipo Kettle.

SISTEMAS DE ALIMENTACION PARA
REHERVIDORES
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La desventaja de este circuito radica en el sistema hidraulico, ya que es muy sensible a las
variaciones en el porcentaje de vaporizacién. Por lo fanto, no es recomendable usarlo
cuando se espera que el producto de fondos tenga un amplio rango de ebullicién y cuando
¢l porcentaje de vaporizacion sea mayor del 70%. Es preferible utihzar este sistema con un
rango de 30 a 50% de vaporizacion.

aii) Circulante (Net-botioms).

Este arreglo (figura 4.24), en el cual el liquido del plato de fondos fluye a una seccion de
acumulacion situada en el fonda de la torre. Parte de este liquido se toma como producto de
fondos, y el flujo restante se alimenta al rehervidor.

Este circuito tiene como ventaja sobre el anterjor que requiere una estructura mas simple en
el interior del fondo de la columna. Ademas el flujo a través del rehervidor puede
seleccionarse en forma independiente del gasto del producto de fondos y del balance de
calor de la columna. La principal desventaja es que el fluido entra al rehervidor a la
temperatura de burbuja del producto de fondos y la temperatura de salida del rehervidor es
aiin mayor, ya que es una funcién de la vaporizacién. Por lo tanto, se requerird mayor
superficie en el rehervidor en comparacién con el sistema anterior, Esta desventaja se
reduce si la temperatura en el plato de fondos es cercana a la de producto de fondos.

aiii)Preferencial (Mixted Bottoms).

Este sistema {figura 4.2i) es similar al circulante. Por medio de una mampara colocado en
¢l fondo de la columna se alcanza una cierta separacién entre el producto de fondos y la
alimentacion del rehervidor. Es practicamente comum disefiar esta alimentacion con un flujo
1gual o mayor que la suma de gastos de vapor y de producto de fondos. Con el circuito
Preferencial se logra una aproximacion al sistema de un paso, obteniéndose por lo tanto sus
ventajas y eliminando sus desventajas. Este se deberd usar en lugar de! Circulante cuando la
diferencia en las temperaturas del producto de fondos y el liquido saliente del plato de
fondos sea grande.

b) Circuito tipo Kettle.

El circuito tipo Kettie es un caso especial del sistema de un paso!'?l, La separacion entre el
producto de fondos y la fase vapor se efectia dentro del rehervidor. El fluido que regresa a
la torre consiste de vapor mas el liquido arrastrado.

£} inconveniente de este sistema, desde el punto de vista tiempo de residencia del producto
que se envia fuera del sistema, s que éste puede ser pequefio en la seccion limitada por el
vertedero, ocasionando posibles fluctuaciones en el gasto de liquido. El anterior
inconveniente se puede compensar aprovechando el volumen de fondo de la torre.
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Capitule [V Equipos vaporizadores.

¢) Circuito de circulacion forzada.

El sistema se mantiene por la cabeza de la bomba que suministra la alimentacion al
rehervidor. El equipo puede ser un intercambiador o un calentador a fuego directo.
Asimismo, en este circuito también se tienen los tres tipos de termosifon, con las mismas
condiciones mencionadas con anterioridad. Es importante asentar que ¢l circuito de un solo
paso tiene pocas posibilidades de funcionar con este arreglo, debido a los problemas que se
presentan para su control. El sistema de circulacion forzada se aplica unicamente bajo las
stguientes condiciones!"*):

Cuando los costos son menores que para un sistema de termosifon.

Cuando se utiliza un calentador a fuego directo.

Para un fluido muy viscoso.

Cuando se utiliza un Circuito Preferencial o Circulante, con el fin de limitar el aumento

de temperatura en materiales que se puedan descorponer o polimerizar.

Para alcanzar altas velocidades en el rehervidor y limitar la depositacién de solidos

suspendidos sobre los tubos.

» Para prevenir altos porcentajes de vaporizacién que ocasionen severos problemas de
incrustamiento.

» Cuando se pude alcanzar un alto flux de calor sin problemas con el flux maximo.

AN TR Y

v
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Capitselo IV Equipos vaporizadores.

4.2.3, Criterios para la seleccidn del tipo de rehervidor.
La seleccion del disefio de un rehervidor depende de varios factores tales como!’):

I. Patrén de flujo de la alimentacion y el porcentaje de vapor de la alimentacién,
2. Viscosidad de la alimentacidn y
3. Nivel del liquido en la columna que alimenta al rehervidor.

El tipo Kettle ha sido ¢l mas comiin y conflable rehervidor disefiade. Sin embargo, los
rehervidores de termosifdn estin comenzando a popularizarse, ya que estos reducen los
costos de inversioén y ocupan menos espacio. Algunas aplicaciones no son favorables para
el disefio de los rehervidores de termosifén. La decisién de cuando seleccionar un
rehervidor de termosifén horizontal o vertical se facilita mediante el uso de la gufa de
seleccion de rehervidores, (figura 4.21 ).

INICIO

.

¢ Hay vaporizacién >30%7 L
: Si
Si l ¢Hay una bomba de
s si recirculacidn de fondos?
La viscosidad es > 2.0 !
cP?
No
No No
Eldrea es > 600 i iPuede la torre ser
aproximadamente? efevada?
8i l
St No
ila viscosidad es > 0.5

cP? -
-

No l
Si

¢La fongitud de los tubos >
20 ft aproximadamente?

A

Considerar circutacién
forzada.
Se recomienda rehervidor Se recomienda el Se recomienda el
Ketile. termosifon horizontal. termosifén vertical

Figura 4.21. Guia de seleccion de rehervidores'”,

W
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Otra guia de s?reccién de rehervidores esta representada en la tabla 4 2a, la cual es ftil

para una prim

presente. Cabe aclarar que la designacion
de aceptabilidad que tiene el uso de u
especificadas), no significa neces
examinacion de éste requiere un ana

ariamente que €

hidrodinamicas o térmicas no sean violadas.

a seleccion. No obstante su aplicacién coincide con la buena préctica
Rd (nomenclatura utilizada para designar el grado
n tipo de rehervidor a condiciones de proceso
| rehervidor es inconveniente, pero la
4lisis detallado para garantizar que algunas restricciones

CONDICIONES DE TIPO.D,E REHERVI.D,OR - —
PROCESO Kettle Terrposﬁon Termqsnfon Circulacién
horizontal vertical forzada.
Presion de operacion
Moderada E G B E
Cercana a la critica B-E R Rd E
Vacio B R Rd E
AT de disefio
Moderada E G B E
Grande B R G-Rd E
Pequefia (mezclas) F F Rd P
Muy pequena B F p p
(cormponente puro}
Ensuciamiento
Limpio G G G E
Moderado Rd G B E
Grande P Rd B G
Muy grande P P Rd B
Rango de ebullicién de
mezclas.
Componente puro G G G E
Estrecho G G B E
Amplio F G B E
Muy a_mplio, con liquidos F-p G-Rd p B
muy viscosos

Abreviaciones de las categorias: B, el mejor; G, buena operacion; F, razonable
operacion, pero una mejor seleccion es posible;
Rd, Amriesgada operacion; P, mala operacidn;

E, operable pero innecesariamente caro.

Tabla 4.2a. Guia de seleccion de rehervidores

{10}
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Capitiio V' Defimcidn de distintes métodos de célcudo termodindmico e hidréulico de rehervidores tipo Kettle.

V . DEFINICION DE DISTINTOS METODOS DE CALCULO TERMODINAMICO E
HIDRAULICO DE REHERVIDORES TIPO KETTLE.

Tradicionalmente los rehervidores tipo Kettle han sido disefiados empiricamente. En 1950,
Kem!™ publico recomendaciones tipicas para que las unidades Kettle fucran disefiadas
sobre la base de un flux méaximo de calor, 12,000 BTU/WfF (68 kW/m*°C) para fluidos
organicos y 22,000 BTU/fF (125 kW/m™C) para soluciones acuosas, a pesar de la gran
cantidad de informacién publicada que habia para ebullicién en un sélo tubo. Mas
racionales aproximaciones para el disefio, iniciaron con la publicacién pionera de Palen y
Taborek!". En esta publicacion los autores relacionan los datos examinados de planta con
los resultados de laboratorio para un sélo tubo, con lo que fundamentan las diferencias
atriburbles a la geometria del haz.

En 1963 Fairl"’! propone que las unidades Kettle deben ser esencialmente tomadas como las
unidades de¢ termosifon, con la recirculacién confinada dentro de la coraza del Kettle. Sin
embargo, este concepto no fue seguido por varios afios. En 1964 Pallen y Smal '
publicaron un articulo 0til en el analisis y disefio de las unidades Kettle, ellos desarrollaron
el factor de correccion para el haz de tubos (BCF) de los datos de un sélo tubo, el factor se
determind en funcién del diametro y pitch del tubo, masa velocidad a través del espacio
entre tubos y namero de tubos en la hilera central vertical del haz. El siguiente documento
de interés para el disefio de estos equipos fue publicado por Palen y Taborek!"” en 1972, el
cual provee de informacién del haz del Kettle. La correlacion de Monstinski fue aceptada
para la prediccién de la ebullicidon nuclear en un sélo tubo, y esto condujo al método
predictivo para el méximo flux de calor. Recientemente la atencion ha sido dirigida hacia el
uso de un modelo de recirculacion®™ para cormretacionar de una mejor forma el haz de tubos
del Kettle como se suginid en 1963.

En los siguientes parrafos se describen con mayor detalle las principales metodologias de
calculo para disefiar Kettles, la nomenclatura a emplearse se encuentra al final del capitulo.

5.1 Métedo de Kern.

Donald Q. Kern!"’ ) con el fin de considerar el posible bloqueo del vapor sobre el haz de
tubos, dado que la separacién continiza del vapor-liquido ocurre en el rehervidor y por tanto
la interferencia del vapor aumenta considerablemente, por esto €s necesario restringir el
flux de calor a un valor permitido de seguridad fuera del rango en el cual pueda ocurrir. El
flux esta definido por (, /d, 0 U AT pero no por & (A7,) donde &, es el coeficiente de
ebullicion. h,(AT,) es el flux basado en la superficic limpia, mientras que Oy /A4, es el flux
basado en la superficie real. Sin embargo, es costumbre restringir tanto QpfA, como by aun
maximo seguro, las dos sirven también para prevenir la presencia de un exceso de
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Capitdo V Método de Kern.

temperaturas (AT,) muy grande. Para ello recomienda restringir el coeficiente de ebullicion
a 300 BTU/F h e}, y el flux maximo a 12,000 BTU/°F h ft' para fluidos organicos y
22,000 BTU/F h ft® para soluciones acuosas.

Este método no considera los efectos de la geometria y el tamafio del haz, ya que el uso de
un coeficiente de ebullicién maximo cubre estos efectos, dade que a mayores coeficientes
se incrementa el bloqueo de vapor. Las recomendaciones de Kern han sido usadas
satisfactoriamente en rehervidores con grandes rangos de ebullicion en mezclas.

Fl procedimiento de caleulo térmico es el siguiente:

I Carga térmica requerida:
i} Fluido sin cambio de fase.
0, =W Cp(T,-T)=wep (i -1) M

wj Fluido con cambio de fase. Cuando hay un rango de ebullicién, es imperativo que la
carga témica esté calculada, con la suma de las cargas térmicas sensibles y latentes.

O = me + Qmp +0. (2)
Qe = wy cplts =) @)
0,.p = WA @
0, = woeplt, —15) ®)

2 Flujo del fluido caliente:
i) Fluido sin cambio de fase.

R ®
ol - 1)
i) Fluido con cambio de fase.
e
W= 7
N )]

3 Diferencia de temperaturas:
i) Fluido sin cambio de fase.

(TI _fz)_(Tz_tl) @)

LH[TI —4 ]

Tz =

i) Fluido con cambio de fase. El hecho de que la curva de liberacion de calor no sea
una linea recta cuando se tiene cambio de fase, afecta el valor calculado de AT. Este
efecto es el de un sobreestimamiento o una deficiencia en el valor de la diferencia de

temperaturas, lo cual se muestra en las figuras (5.a-¢). En la figura (5.b) se tiene ¢l
caso de una curva convexa. Se observa gue la AT balanceada (AT},} s mayor que la

AT yp =
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Capitulo V Método de Kern.

AT lineal {AT,, ). La figura (J.c) es una curva concava siendo la ATy, en ¢sie caso
menor que la AT lineal, o cuat corresponde al fenomeno de ebullicion.

El caleulo de la ATy, implica la division en zonas de la curva de liberacién de calor,
ponderando en términos del calor transferido y de las AT obtenidas en cada zona.

El procedimiento es como sigue:

2 Dividir la curva de liberacion de calor en intervalos iguales de carga térmica de tal
manera que cada uno se aproxime a una linea recta.
b. De la curva de liberacion de calor obtener la carga térmica en cada zona.
¢. Calcular la temperatura del medio de calentamiento en funcion del incremento de
carga térmica 0,
El calculo de éstas lemperaturas €s como sigue:
TH-I = T‘f A 7Q_i-“ ; (9)
0 x(T, -T))
d Con las temperaturas terminales en cada zona, obtener Ia AT, correspondiente.
e. Dividir la carga térmica (Q)), de cada intervalo entre AT,
£, Dividir la carga térmica total, entre la suma del resultado del inciso e.

AT, = e (10)

o
@ (Qa H AT, ) = (Qp(ec > ATpm: )’ (Qm’p L] ATmp ): (Q:ab ’ ATmtt )

El calculo de la AT, se realizé mediante una hoja de célculo {Excel), dicha hoja se
muestra en el Apéndice I1.

iti) Para vapor saturado se presentan 3 casos:

a) Siel rango de ebullicién (t, - t,) es menor de 20°

AT =1, —[";'-) (n

b) 8i (t,—t,) es mayor de 20°

AT:(I:_IZ)_(I:_II) (]2)
Ln[t’ #’2]
f_, _!I
¢)Sit,—t,=0°
AT =t, 1, (13)
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Temperatud ('}

Curva de liberacion de calor

: / 1)
: t
!
1
i T
i
' Carga térmica (Blwh)
| Figura 5.4 Diferencia de temperaturas lineal AT,y
| —
Curva de liberacion de calor

i
;
t

; i T1

3 Tz t;

3 t,

e
j Carga térmica (Burh)
i

Figura 5.b Curvaconvexa ATgy > AT 1w
Curva de liberacién de calor

¥

=

t

Carga témmea (8la h)

Fignra 5.c Curvaconcava AT gy <ATym
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Capitulo V Métedo de Kern.

4 Temperaturas caldricas:

. ) AL
i} Determinar la relacion: (14)
th
At =T, -1, (15)
At =1, -1 (16)
i) Determinar los factores K-y Fe
Colburn ha relacionado en un nomograma (Figura 17)"*los valores de Koy Fe
Para el fluido caliente 7 =T, +F, (7, -1,) )
Y para ¢l fluido frio =t +F(, ~1,) {18)
Las temperaturas caldricas se calculan cuando:
i Alguno de los liquidos es muy viscoso en la terminal fria (mas de 1.0 ¢P).
il El rango de temperatura excede 100°F.
fiL. La diferencia de temperaturas (A7) es mayor a 50 °F.

$ $ino se tienen las condiciones anteriores se puede utilizar la temperatura
media aritmética para evaluar las propiedades fisicas y de transporte de los

Sluidos.
5 Geometria preliminar del equipo:
Suponer:
Didmetro externo de tubos Dy
Calibre de tubos BWG
Arreglo de tubos Pr
Longitud de tubos L,

d%I
10

Figura 5.d. Arreglo en cuadrado de los tubos.

6 Area requerida por el equipo:

Ag = 23 (19)
U, xAT

Ay = Qe (20)
Fonar

Suponer una U,, (Tabla "% o un g, (12,000 BTU/hft?°F
para fluidos organicos y 22,000 BTUMAF  para

soluciones acuosas.)
Nota: Los términos ATy O, corresponden a los seleccionados segun el
tipo de ebullicién a ocurrir isotérmica o no 1sotérmica

@ Se encuentra en el Anexo f
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7 Nuamero de tubos:

a”'(Tabla 10k

8 Didmetros de coraza y del haz de tubos:
D (Tabla 9)'"¥®

D, Para cabezal fijo: Dy=Dg-3/87
Dy=Dg- 5"

Para cabezal flotante: Dy= Dg- 3/27
Dy=Ds- 27

9 Coeficiente de pelicula para lado tubos:
a) Fluido sin cambio de fase:
I Area de flujo por tubos:
_Nixal
' l4dxn
a, (Tabla 10)"*
i, Masa velocidad por tubos:
54
G, =
a

ifi. Nitmero de Reynols:
_D;x G,
=242
D, (Tabla 10)'
p evaluadaa: 7, 0 7,
iv, Coeficiente de pelicula por tubas:
a) Flujo laminar Re < 2100

A D 141 014
h=186"|Re,pr | | ¥
D, L M.

b) Flujo turbulento Re > 10,000

014
B =023 © Reot Prw( H ]
D

a

Re

1

w

¢) Utilizando nomograma.

11 G14
k (epxpx242 u
ho=Jy D k "
i "

J, (Figura. 24)\°P
epuykevaluadasa: T, 0T,

D Ihid

@ Dy<25
@ D;>25”
@ Dy<25"
@ D,>25"

@2

(22)

23)

(29

(25)

(26)

27
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Ya que el tubo tiene diferentes dreas por pie lineal tanto en su interior
como en su exterior, debe referivse a la misma drea de flujo de calor. en
nuestro caso el coeficiente esta referido al didmetro exterior del tubo.

h, = h,( g ' ] (28)
E

10 Coeficiente de ebullicion para lado de coraza:

a) Ebullicién isotérmica. Cuando un liquido se evapora de un recipiente, la
velocidad del liquido sobre la superficie de transferencia es muy peguefia. A estas
bajas velocidades el coeficiente de pelicula para ebullicion es independiente de la
velocidad y sélo depende del exceso de temperaturas. Una curva que representa
estas interrelaciones se representa en la linea superior de la Figura 5.¢!".

000 Punto mAximo
800 i para agua
/
600 /
400 /
/
00 /-P\mto miximo
/ para ligquidos orgdnicos
5
20 /3
)3

Coeficlentes de transferencia de calor, h, Btu/(h)(pie*)(*F)_

{£] it/ e
80 £ -
¥ W
o - A6
§0 ,’ 5 e
sol—/*t e
/ e
40 __,./ cat
y ]
30 1
20
4 5 618410 20 30 56 100 300 300

Diferencia de temperatura (41}, entre 13 pared del tubo y el liguido

Figura 5.e. Coeficientes de pelicula para calor sensible y ebullicién
con circulacién natural!’’l.
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Capitulo V
El procedimiento de célculo es el siguiente:
i Suponer un coeficiente de ebullicion individual, h.
ii.  Temperatura de la pared del tubo:
h
r,=t,+ = T -t @9
oy 6
fii. Fxceso de temperatura:
ATy, =t ~1, (30)

Con el valor de AT}, , leer en la Figura S.e el

nuevo valor de h,.
. Cuando h,> 300, se debe usar 308 como valor mdximo y proseguir con
los edlculos

a) Ebullicion no isotérmica. Los rehervidores tipo Kettle operan bajo condiciones

casi isotérmicas, particularmente cuando se emplean en el fondo de una
columna de destilacién para soluciones acuosas, Sin embargo, cuando se usa
con sustancias organicas, usualmente hay un rango de ebulticién y es necesario
tomar en cuenta la distribucion de calor sensible. El calor sensible se considera
como suministrado por una modificacién de la conveccidn libre, y la curva estd
dada por la linea en la parte inferior de la Figura 5.e. La carga total de calor se
divide en calor sensible y calor latente, y la superficie requerida para cada
fraccién se calcula separadamente a sus respectivas ebulliciones o coeficientes
sensibles. Mientras que hay varias formas de justificar este procedimiento, es,
sin embargo, un método empirico para calcular coeficientes comparables a
aquellos obtenidos en la practica.

Ebullicion:
i. Suponer un coeficiente de ebullicion balanceado h,,
ii. Temperatura de la pared del tubo:

h,
r,=t+ ¢ AT -t 31
sty g, W) Gn
iii. Exceso de temperatura:
ATy =1, -1, (32)

Con el valor de 4T, , leer enla Figura S.e €l
valor de &,.

iv. Cuando k> 300, se debe usar 300 come valor maximo y proseguir con

los calculos

Calor sensible:
i. Suponer un coeficiente de ebullicion balanceado h,,
1i. Temperatura de la pared del tubo:

h
t =t + o T —t 33
.=l hm”m(r . (33)
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Capitiefo 1V Métode de Kern.

iii. Exceso de temperatura.

ATy =1, 1, (34)
Con el valor de AT, , leer en la Figura S.eel
valor de ..

Coeficiente de ebullicion balanceado:
Cr
(33
Q.. N 0,
h h

¥ £

bla =

Comparar el /1, calculado contra el supuesto, en caso de
que sean diferentes iterar hasta convergir.

11 Coeficiente total limpio:

h_ xh
= -4 T (36)
C Tk, +h,
Parag ebullicion isotérmica h =h,
ebullicién no isotérmica h, = h,
12 Area de transferencia de calor corregida:
A=N, xa %L, (37
13 Coeficiente global de disefio:
. On
U,= 38
2T AAT ©8
14 Comprobacion del flujo miximo de calor:
Q.
- (39)
T = 4
15 Factor de ensuciamiento global requerido:
D
R, =r, +r, * (40)
re. o 5
dreg # D,’
7w ¥ ¥y de (Tabla 12)1®
I6 Factor de obstruccion global:
R, = Ue -, @1
UexU,

Si R, > R, ¢l equipo cumple térmicamente.

@ thid
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Capitnlo 1V Mérodo de Palen y Small

5.2 Méiodo de Palen y Small®'L

Palen y Taborek!" publicaron un articulo pionero sobre los rehervidores de hidrocarburos,
en cf que se comparan las correlaciones de ebullicion de la literatura con los datos de
rehervidores en planta, la correlacién que proponen predice el efecto de la geometria del
haz en el coeficiente de ebullicién. En un articulo posterior Palen y Smatl' aplican esas
correlaciones para obtener un disefio térmico préctico de las unidades industriales. Su
método consiste en calcular un flux de calor maximo.

La relacion exacta entre la geometria del hag, Ia diferencia de temperatura, las propiedades
fisicas del fluido, coeficiente de ebullicién promedio y flux maximo de calor no son
completamente entendidas. Por ello, el procedimiento recomendado por este método se
basa mas en la experiencia y las correlaciones empiricas de los datos de planta que en la

teoria.
El procedimiento de calculo térmico es el siguiente:
1 Aplicar los nueve pasos iniciales del método de Kern.

2 Resistencia de la pared: La resistencia de pared no puede ser ignorada para
rehervidores, ya que esta puede ser, en algunos casos, de aproximadamente la misma
cantidad que las otras resistencias. Para el cdlculo de esta resistencia se necesita la
conductividad térmica de pared, k,, esta es dada para varias aleaciones como una funcién
de la temperatura en e} Kem™ y el TEMA®,

a"-Lr{D‘EJ a"-Ln(DE)
le DI = Dn' (42)

k,| D.-D, 2n-k

ny =

3 Resistencia parcial: Los rehervidores Kettle son faciimente ensuciados en algunos
servicios debido a la baja circutacion del liquido y a 1a alta vaporizacién. Frecuentemente
en la préctica tiene que ser incluido un alto factor de ensuciamiento por el lado de la
ebullicién lo que es justificable, como un intento para permitir una capa de vapor sobre el
haz. Los rangos sugeridos para factores de ensuciamiento se dan en la fabla 3.a.

Ei factor de ensuciamiento global requerido Rd,,, es:

D
_ E
Rdm’ =1, +rg D, (43)
7y ry de (Tabla 12)"
mientras que la resistencia parcial es expresada como:
F, =0y Rdm (44)
@ thd

54



Capitulo V

Mbiodo de Palen y Smail.

Lado de la ebullicion, ry

[Btu/h ff’ °F]’

calentamiento sensible

C-C, 0-0.001
C,-C, 0.001 — 0.603
Dioteofinas e hidrocarburos 0.003 - 0.005
polimerizados

Lado de tubes, ry

Vapor condensado 0 - 0.0005
Orgénicos condensados 0.0005 — 0.001
Liquidos organicos 0-0005 - 0.002

Tabla 5.a. Rangos sugeridos de factores de ensuciamiento

T

4 Coeficiente de ebullicion para un sélo tubo {ecuacidn de MecNelly): el coeficiente de
cbullictén nuclear incrementa exponencialmente como una funcién del exceso de
temperaturas. Arriba de la diferencia de temperatura critica, una capa de vapor puede
empezar a producirse reduciendo asi el area efectiva de transferencia de calor. La
rugosidad de la superficie de calentamiento afecta el mimero de sitios de micleos de
activacién y por tanto es un efecto fuerte en el coeficiente de ebullicion. Razonables
resultados son obtenidos para hidrocarburos con la ecuacion de McNelly. El factor de
superficie, C, es tomado como 1.0 para cobre y acero y 0.7 para superficies de
calentamiento de ¢romo, ambos en condiciones limpias.

1) Rangos estrechos de ebullicion: Para AT, > 8°F, puede ser aplicada la siguiente

ecwacion:

B = 0.225(:,[(”' *ATkp,

L

AT, =[U‘ ]AT
hl

e}

144 % Px k, ]w( P,

! (a 1y
+ +r
h, a'IhaJ

P.

¢p.Pu PO ¥ k evaluadasaif. o4,
El sigwiente procedimiento es usado para calcular el coeficiente de ebullicién para un

sélo tubo:

a) Suponer un valor de k.
b) Caleular U, de la ecuacidn (46).
¢} Calcular A, de la ecuacion (45).

033
- 1} (45)

(46)

4"

d} Comparar el valor calculado de /, con ¢l valor supuesto, si la diferencia es grande
use <l valor calculado y regrese a ) hasta que la convergencia sea aceptable.
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Capitulo V Mérodo de Palen y Small.

¢) Calcular AT, de la ecuacién (47). Si AT, es menor que 8°F, la conveccion libre debe
ser tomada en cuenta para una correceion f, =h, "

G125
h = h,'+0.53( k J[DEJszg'BIArbCPt] .
D B, x2.42%k,
AT,
donde las propiedades fisicas se evaliian a Ty =1, + 2
ii} Para amplios rangos de ebullicion:
£, = expl-0015(t,, - 1,,)] (49)
hy =y fe (50)

donde A, es calculado de Ja correlacion de Mcnelly ecuacién (45), usando un
promedio en las propiedades fisicas.

§ Flux mdximo de calor para un sélo tubo (ecuacion de Zuber):

Do = 25.8x142.9x(o,)(l)[c(p' —zp")]
p.)

q, =U AT 52)

1)

_ Dimar

Si g,>4, ... recalcular i, como by = AT

6 Coeficiente de ebullicion promedio del haz de tubes: de acuerdo con el métedo de
disefio se aplica un castigo (BCF) al coeficiente de ebullicién del haz de tubos para
considerar el efecto del bloqueo del vapor en los tubos, sin embargo existen datos de
pequefios bancos con pocas hileras de tubos que indican que la circulacién adicional y
turbulencia causada por las burbujas producidas en los tubos inferiores pueden
aumentar considerablemente el coeficiente, aun por encima del coeficiente de un sdlo
tubo, de tal forma que en lugar de disminuir el coeficiente, se deberia aplicar un factor
para incrementarlo. El procedimiento de calculo es el siguiente:

i) Nimero de tubos en la hilera central vertical:
a) Para pitch triangular (&= 60°) y cuadrado rotado (o = 90°):

D
Nr\' = ’ °
2PrCos[a2 ) (53)
b) Para pitch cuadrade:
N, = D,
fai (54)
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Capitielo V Método de Palen y Small.

ti) Masa velocidad del vapor entre ubos:
P (@YU, X4T) (55)
A(P; 112) - D)

i) Factor de correccicn por blogueo de vapor en el haz de tubos.

-0 24[] 75+In( ! ]]
Ll fe)| ] Ao
(BCF)=0714(P; - D) N (56)
) Coeficiente promedio de ebullicion del haz de tubos:
h, = h,(BCF) 1)

vi) Coeficiente global de ebullicion (limpio):
U, = 58

l (a" |
+ +r
h, \aAn ) °
7 Flux de calor del haz de tubos:
g, = (U, )(AT) (59)

8 Flux mdximo de calor del haz de tubos: 1.a ecuacion (57) no puede ser utilizada arriba
de 1a AT critica, por lo tanto esta limitada a un flux méximo. Modificando la ecuacion de
Zuber!™ del flux maximo para un sdlo tubo, el flux méximo de calor del haz fue
determinado como una funcién de un factor de densidad del tubo @, y un factor de
propicdades fisicas, y. La determinacién empirica de la constante K= 176 fue usada en
¢l rango de @ aplicable al haz. La ecuacién (57) es usada con un factor de seguridad de
0.7, pues da resultados conservadores.

Atin cuando los métodos actuales de disefio aplican un castigo, tanto al coeficiente de
ebullicién como al flux méximo para considerar el efecto del bloqueo de vapor en los
tubos. existen datos de pequefios bancos con pocas hileras de tubos que indican que la
circulacion adicional y turbulencia causada por las burbujas producidas en los tubos
inferiores pueden aumentar considerablemente el coeficiente, ain por encima del
coeficiente de un solo tubo, de tal forma que en lugar de disminuir el coeficiente, se
deberia aplicar un factor para incrementario. Pese a 1a incertidumbre que plantea toda
esta informacién, se reconoce que los valores del flux de calor tipicamente usados en la
industria para el diselo de rehervidores son de un orden de magnitud debajo de los flux
de calor maximo reportados consistentemente para un solo tubo, y que posteriores
intentos para disminuir las actuales imprecisiones con analisis mas sofisticados de los
pracesos de ebullicion no serfan justificables.
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Capitulo V

Mérodo de Palen y Small,

Rangos de Rangos de
Cantidad aplicacion operacién Limitaciones en extrapolacion
Examinados Sugeridos
Diamewro det],,..  » Deben hacerse predicclones para otros diametros
%'yl
twbo. de wbos.
°F p/De
Relacion: w1 Los coeficientes de ebullicion tenden a cero
elacton: D |De |cuando p/M; tiende a uno y debe seran
Pitch 125-2¢ R
Dia tubo I5 1.33 | 1.25 fconservadores a bajos valores de p/Dy
12 35 167 1150 [ Para p/D; > 2, la ecuacitn resulta insegura
650 »2.0 {175
. 60° triangular o
Triangular, cuzdrade rotado si se
. cuadrado . . Razonables resultados deben ser obtenidos para
Pitch requiere limpieza . .
y cuadrado todos los pitch convencionales.
por el lado de
rotado.
coraza.
Para diametros mayores a 12" la ecuacidn da altos
Diametro del 20" 51" 12 _§q" sabredisenios.
haz. 1.a correlacién puede dar resuliados inseguros para
didmetros mayores a 517
La maxima AT es fijada por la limitacién del
- maximo flux, ecuacidn (62), la cual es
L4 I N
AT, 14°F - 55°F 8F :;néi?nle flux conservadora. Cuando AT, < 8°F las correlaciones
’ no estan suficientemente examinadas para ser
consideradas con segunidad.
Los resuttados son probablemente buenos para
Hidrocarburos todos los hidrocarbures con pequefios rangos de
Fluidos con pequefio ebullicién Los resultados para amplios rangos de
rango de ebullicién son cuestionables. Las correlaciones no
ebullicién deben utilizarse para componentes con alla
polaridad.
El efecto de la presién en las propiedades fisicas
Presion. 16psia ~ 400psia | [4.7psia—07dela P, hace los resultados cuestionables arriba de la
presion critica de aproximadamente 0.7.
Superficie Acero al carbon Acero al carbén Para superficies limpias contaminadas el factor de
del tubo. Servicie limpio. superficie €, es aproximadamente 0.7.

Tabla 5.b. Rangos de aplicacion, rangos sugeridos de operacion y limitaciones para la
ecuacion (57).

(D)L,
=4 (60)
) -p)]
Y =(D.)(l){ (o) w1
Gomae = (01176} )Y (62)

9 Flux de calor disponible:

Sl qs < Qbmm *
SI ds = Gpimar »

Gap = G
qﬂb = q.’mar
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¢ apitslo V7 Méiodo de Palen y Small.

10 Carga térmica disponible:
Si existe un amplio range de ebullicién:

(WXep Xt ~ 1 )] @)

Qdu = ("chpxtba - Ibf ) +qab[A - Us AT

11 Coeficiente global de transferencia de calor sensible:
Asumir h, =40 Bt/(h)(ft')(°F)
1

1 (a” 1Yy
+ +r
h, \a Ah, d

h, =935(U, x 4T)’ ¥ (65)

U, = (64)

Compare el valor calculado con el asumido y repita hasta que se
teniga un error tolerable,

12 Aplicar los pasos (12-16) del método de Kern.

5 3 Método de Fair y Klip.

Si ¢l Kettle es tratado como una unidad de termosifon, la circulacién queda confinada
dentro de la unidad {figura 5.f). Se puede escribir un balance de presion, solo para el Kettle
o para el sistema completo incluyendo fas conexiones con la columna. Entonces se puede
estimar el coeficiente de transferencia de calor por conveccion por fuera de tubos, el
coeficiente de ebullicién nuclear, factores de caida de presién para el flujo a dos fases a
wravés del banco de tubos vy las fracciones vacias dentro del haz.

Balance de presion: Basado en la nomenclatura mostrada en las figuras 5f y S.g la
ecuacion del balance es:

2

g 4fi-V‘l.pLi o Gory
P '(AZ_ZB_ZC)_ bk TEH ng 0, dZ+ £ p.Lor "
g, z'chi gc e g.:p.’
, af, V.pd.'L
+ 4pL IN j;bep2¢rb2de + fl—-! L_pgd)g <
2-g." 2-g.D,

donde G, es la masa velocidad total basada en el espacio entre tubos, ., es el nimero total
de tubos en la hilera nomal a fa direccién del flujo (A, varia a través del haz), ¥, ¢s la
velocidad entre los tubos. El 4rea libre entre los tubos, a, para ka hilera i es N, (P-D )Ly,
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Capitido V Método de Fair y Klip.

Dy

-

:
H
i
H —_
H
i
i
; :
p :
Z i
t
: ;
:

=
)

T L)
H
13
H
Y

o T ]
o
Figura S.f Figura 5.g
Modelo simplificado para Kettle Rehervider tipo Kettle

El procedimiento de calculo térmico es el siguiente:
1 Considerar los nueve pasos iniciales del método de Kern.

2 Coeficiente de ebullicion: Puede considerse que las contribuciones de la conveccion y
Ja nucleacién en el proceso de ebullicion pueden ser representados por la misma relacidn
encontrada para ta ebullicion en un tubo vertical.

K \=ah +h, (66)

Los valores de o pueden ser tomados de la Figura 5.5%", desarrollada para la ebullicion
en un tubo vertical, pero presumiblemente aplicable a la ebullicién por el lado de fa
coraza por analogia directa. El parametro de la abscisa es independiente de la geometria
del flujo, y el valor de la ordenada estd basado en la masa velocidad total en el area
expuesta entre tubos. A continuacién se da el procedimiento de célculo :

i} Funcion de supresion de burbuja: El estudio mas comprensible de este término (o)
fue hecho por Chen'?, la expresion obtenida es:

Atr DlGTor
a =
AT

donde A, es un sobrecalentamiento efectivo de pared, y Al es el sobrecalentamiento
convencional de pared {f,.—1).

(67
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Capitulo V Método de Fair y Kip.

5 T T T T ]
200f =
N‘_‘
e —
v 100 $lug Flow Hist flow
a
3 s -
=
o
(=3
-
E
101 e
2 Bubble flow
= (18 a=1.0 p
o @ o= 9 .7.5.30
] ] | | 1 1
R 5 1 5 10 50 100
17y

Figura 5. Funcién de supresion de burbuja™.

Una alternativa aproximada para la determinacién de a es el método empirico de Fair:

09 0s ot
() ()
“”l pl p‘v
G, - (w, 13600) )
N, (P r =D )L:

a :1.;0*0.00735-6%,[)(l J (70)

1i) Coeficiente de ebullicion nuclear: es obtenido de la correlacién de McNelly (ec. 45)
o como una alternativa puede utilizarse la ecuacion de Mostinski:

07 P on P 12 P 10
B =000658.(P)-069- 7 | [18:[: | +4- +10-
Ap F £ A

(1)
ésta relacién fue desarrollada para la ebullicién en un solo tubo con orientacion
horizental.

iii. Coeficiente de transferencia de calor (para la fase liquida): ecuacién de Leong y
Comweli.

0.63
k=027 , [D‘ “Gra —x)] (pr, ) (72
D H,

e
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Método de Farry Klip.

Caprinlo V
D 2
-
4 (F;,-.’IZ)Z R J
4
D o= - £ Arreglo cuadrado (73)
€ a-Dgp
L. 5.t
H
4 2P 1) 2 (086 112) - e
4
D = Arreglo tnangular (74)
€ '2.1 Dg

D, (Figura 28)!"

La correlacion para la transferencia de calor por conveccién a dos fases es basada en
el trabajo de Boyco y Kruzhilin:
h,p =C,-h, (75)

donde el factor de correccidn C, es:

03 Q5
A (2]
p"'l p""!

b

( ppm 1 —1+ {_(Pf_;rl?u_)}xl -
(ppm ] - +{(p,;p,)}x2 )

3 Aplicar los pasos (12-16) del método de Kern.
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Capitnlo ¥V Caltda de presion.

5.4 Caida de presiont®?,

a) Lado tubos.

Usualmente la caida de presion en la tuberia del rehervidor Kettle es muy baja. La cabeza
estatica requerida puede ser también muy baja, sin embargo, la caida de presion para la
tuberia y el rehervidor debe ser checada para asegurar la suficiente fuerza impulsora
requerida para mantener el nivel del liquido atriba de los tubos superiores en el rehervidor.

Caida de presicn por tubos:

- fG_ij_‘!',’,, —
Y 522x10°D, 5D,
f @ Re, (Figura 26)"®

)

Caida de presion de retorno:
AP = 4nY v
T ls 2g (80)
VZ
[2 - ] de (Figura 27)"R
Caida de presion total:

AP, = AR + AR 31

b) Lado coraza:

Durante la vaporizacién sobre un haz de tubos, el cambio en la caida de presién estd
afectado por tres componentes:

APT = APﬁ'ltcldn + APmomenio + APT:.'e\ucfdn (83 )

Las pérdidas por friccion en este caso s consideran lo suficientemente pequefias con
respecto a la presién de operacion, para que se tome como despreciable la variacion en la
relacién entre caidas de presion en ambas fases,

El segundo témmino, en algunos casos puede ser una parte considerable de la caida de
presion total, cuando una mezcla se estd vaporizando. Fste componente puede ser calculado
a partir de la teorfa de flujo homogéneo; sin embargo, la mayoria de los métodos de célculo
no la consideran.

El tercer componente provocado por los cambjos de elevacion es muy importante cuando el
flujo en la envolvente es del tipo up-and-down.

& Iud
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Capitdo V Dhdmetro del Kettle.

Las caidas de presidn en un rehervidor son generalmente muy pequefias ¥ se consideran
dentro de un rango de 0.25 a 0.5 psi. Esta no incluye las pérdidas correspondientes en las
boquillas de entrada y salida.

5.5 Disdmetro del Kettle.

Las corazas de los rehervidores son sobredisefiadas para permitir la separacion del liquido
de los vapores que retornan a la columna.

Una practica comin es hacer que la distancia entre el tubo més alto del haz y la parte
supenor del domo no sea menor de 40% del didmetro total del envolvente.

Calculo del espacio de separacién®™:

a) Carga de vapor disponible:

05
g
VL =2290p,| -y v (83)
[6- 810~ e, —m)}
b) Espacio del vapor:
A"
S= 84
VL #9

donde V= vapor producido.

c) Area del domo:

M
AD= - 85
i (83)

i

d) Area de la coraza del haz de tubos:
AH =D x(0.3927) (86)

e) Area total

AT = AD+ AH (87)
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Capitnle Disesio con simuladores.

f} Diametro del Kettle:

05
D, =12( AT J (38)
0.3927
Si: D, <(Dy(1.6) Dy=160D;s
Si: D, > (Dg) (1.6)  setoma Dy calculado.

5.6 Disefio con simuladores.

5 6.1 Simulador B-JAC

El simulador B-JAC es un software disponible en el mercado que auxilia a los ingenieros de
proceso cn el andlisis y disefio de todos los tipos de equipo de intercambio de calor,
dispuestos segiin la nomenclatura del TEMA. El disefio abarca Ia hidraulica del equipo, la
seleccién de materiales de las partes que lo constituyen, asi como el costo del mismo,

El procedimiento es el siguiente:

i

Determinar el tipo de fendmeno de transferencia de calor que ocurrird por ambos lados
{tubos, coraza)

Alimentar los datos de proceso al simulador para ambas corrientes.
Determinar los parametros de convergencia que utilizard el simulador.

Seleccionar el modelo termodindmico (ecuacion cibica de estado), con el que el
simulador caleulara las propiedades fisicas y de transporte de los fluidos a tratarl®

Alimentar los componentes y su composicién en ambas corrientes.
Proporcionar la geometria del equipo (dimensiones).

Determinar el tipo del cambiador de calor segitn TEMA.

Correr el programa

Anali-ar los resultados v ver la conveniencia de acotar las dimensiones del equipo
propuesto a los estandares
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Capitulo ¥ Disefio con sumuladores

10 En caso de que sea necesario tomar los datos necesarios de la simulacion y correr
nuevamente el programa pero ahora con la opcion de “rating”, con el fin de optimizar
el disefio.

3.6.2 Simulador HEXTRAN

Es el mas avanzado y amplio software disponible en la actualidad para auxiliar a los
ingenieros de proceso en el andlisis y disefio de todos los tipos de sistemas de intercambio
de calor. Dichos sistemas abarcan: soloaires, intercambiadores de doble tubo,
intercambiadores de haz de tubos y coraza, intercambiadores de placas, entre otros. El
disefio comprende la hidraulica del equipo, asi como la opcién de seleccionar los materiales
de las partes que constituyen al equipo.

El procedimiento es el siguiente:
! Determinar el sistema de unidades en que se trabajard.

2 Seleccionar del banco de datos del simulador los componentes de cada una de las
corrientes

3 Seleccionar el modelo termodindmico (ecuacion cubica de estada), con el que el
simulador calculara las propiedades fisicas y de transporte de los fluidos a trafar.

4 Dibujar el sistema: corrientes de entrada y salida, asi como el cuerpo del
intercambiador (figura 5.i).

5 Seleccionar el tipo de corriente por tubos (composicional, propiedades de bulto, etc.)
5.1 Determinar la composicién de los componentes en la corriente.
5.2 Alimentar los datos de proceso.

6 Seleccionar el tipo de corriente por coraza {composicional, propiedades de bulto, etc.)

6.1 Determinar la composicién de los componentes en la corriente.

6.2 Alimentar los datos de proceso.

6 3 Fijar datos de proceso para direccionar la simudacién ( pto. de ebullicidn, pto. de
rocio, fiaccion liguida, etc).

7 Alimentar datos geométricos del cambiador de calor (tubos, coraza).

8 Determinar el pardmetro de convergencia que ulilizara el simulador (rango de
temperatura, carga térmica, lemperatura de salida de alguna de las corrientes, eic.).

9 Determinar el tipo del cambiador de calor segin TEMA.
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Capimdda V Disesio con ssmuladores.

10 Correr el programa.

11 Analizar los resultados y ver la conveniencia de acotar las dimensiones del simulador a

los estandares.

12 En caso de que sea necesario tomar los dalos necesarios de la simulacion y corver
nuevamente el programa pero ahora con la opcidn de “old”. con el fin de optimizar el

diselio.

F SimSei Hexatan : SAMPLE [T
File General Properties  Fluwsheet Streams Qptons

@ 18082

Figura 5.1. Pantalia de simulador HEXTRAN
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Nomenclatura.

Nomenclatura

a

a,’
a
A

A
Ag
AD
AH
AT
BCF
BWG

I,

Area de flujo.

Area de flyo por tube.

Superficie exterior por pic lineal de tuberia.
Area de transferencia de calor.

Area de transferencia de calor corregida.
Area del haz de tubos.

Area del domo.

Area de la coraza del haz de tubos.

Area tolal.

Factor de correccién de blogueo en el haz de tubos.
Caltbre de tubos.

Capacidad calorifica de w.

Capacidad calorifica de W.

Factor de superficie.

Factor de correccion.

Diametro del haz de tubos.

Diametro equivalente,

Driémetro externo de tubo.

Diametro interno de tubo.

Diametro de la coraza.

Diametro del Kettle.

Factor de friccidn.

Factor de correccion del rango de ebullicidn
Fraccion caldrica.

Aceleracion de la gravedad.

Masa velocidad.

Masa velocidad entre tubos

Masa velocidad entre tubos.

Coeficiente promedio de ebullicién para el haz de tubos.
Coeficiente de pelicula por tubos.

Coeficiente de pelicula portubos referido al didmetro externo.

Coef. de transf. calor para la fase liquida.
Coeficiente de pelicula lado coraza (calor sensible).
Coef. de transf. calor por conveccidn a dos fases
Coeficiente de pelicula lado coraza (ebullicion).
Coeficiente de ebullicién individual.
Coeficiente de ebullicién balanceado.
Coeficiente de ebullicién individual corvegido.
Factor de transferencia de calor por tubos.
Conductividad térmica

Constante calorica

Longitud de tubos

Numero de pasos por tubos

Namero de tubos

Niamero de tubos en la hilera central vertical.
Numero de Nusselt.

Presion

Presidn critica

(&7
fft’]
(R
()
[ft’]
(£
[f]
[f’]
[f°]

[BTU/b °F]
[BTU/Ib °F]

{in]
(]
[f]
(]
[in]
[in]

[f/h]

[Ib/h %]

[Ib/s £t

[Ib/h 7]
[BTU/ ft* °F]
[BTU/M fi* °F]
[BTUfh fi? °F]
[BTU/ fi* °F)
[BTU/ ft’ °F]
[BTU/h 7 °F)
[BTU/h fi* °F]
[BTU/M 2 °F)
[BTU/ ft! °F]
[BTUM ft* °F]

[(BTUM & °F]

{fi]

flb/fi?)
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Capitule V
Pr Ni:mero de Prandal.
Py Espaciamiento entre tubos.
g Flux de calor.
4u Flux de calor disponible.
Gomas Flux de calor méximo
' Flux de calor del haz de tubos.
emec  Flux de calor maximo del haz de tubos
Q Carga térmica.
0. Carga térmica disponible.
s Resistencia parcial lado ubos.
. Resistencia parcial lado ebullicion.
r, Resistencia parcial
R, Factor de obstruccidn global.
R,.., Factorde obstruceidn global requerido.
Re Namero de Reynols.
e Resistencia de pared.
s Gravedad especifica.
' Temperatura del fluido frio.
T Temperatura del fluido caliente.
[ Temperatura calérica del fluido frio.
T, Temperatura calorica del fluido caliente.
U, Coeficiente global limpio.
Uy Coeficiente global de disefio supuesto.
U'p Coeficiente global de disefio.
U, Coeficiente total de transferencia de calor sensible.
v Velocidad.
w Flujo masico del fluido frio.
W Flujo mésico del fluido caliente.
x Fraccion peso de vapor producido
X, Relacién de didmetros
Subindices
; Entrada.
2 Salida.
o Disponible.
p Liguido
R Promedio
Zona de precalentamiento.
prec
" Requerido.
s Saturacién.
sob Zona de sobrecalentamiento

Tubos
Vapor

[in}

[BTU/Ib]
{BTU/Ib]
[BTU/Ib]
[BTU/Ib]
[BTU/Ib)
[BTU/M]
[BTU/h]

[k ft °F /BTU]
th fi? °F /BTU]
{h ft? °F /BTU)
[h fi* °F /BTU]
(h £ °F /BTU]]
[h f? °F /BTU]
[h fi* °F /BTU]

{°F]

[°F)

[°F]

[’F)

[BTU/h ft? °F]
[BTU/ fi? °F}
{BTU/h ft? °F)
[BTU/ fi? °F]
[ft%h]

[Ib/h]

[Ib/h]
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Nomenclatura,

Zona de vaponzacién
Tubos

Coraza

Pared.

Letras gnegas.

AP,
AP,
AT

A T.au,
AT s
Af,
Aty
AT,
43

B

X

1

P

a

4

g

Caida de presion de retorno.
Caida de presidn total.
Diferencia de temperaturas.

Diferencia de temperaturas balanceada (zonas de calentamiento).

Diferencia de temperaturas media logaritmica
Relac1on de temperaturas caldricas.

Relacidn de temperaturas caléorieas.

Exceso de temeperatura.

Factor de correccién para 1a ebullicion nucleada
Coeficiente de expansidn térmica.

Calor latente de vaporizacidn

Viscosidad

Densidad

Tensidn superficial

Factor de propiedades fisicas.

Factor de densidad del tubo.

{fb/in’]
[1b/in?)
[°F]
{°F]
[°F}
[°F]
(°F]
[°F]

(BTUAb]
{cP]
[Ib/1t']
{lb/ft}
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{apiteio VI Diseiio termodmédmico e brdriulico del reherudor de TEG con los métodos seleccionados.

VI . DISENO TERMODINAMICO E HIDRAULICO DEL REHERVIDOR DE TEG
CON LOS METODOS SELECCIONADOS.

En el presente capitulo se muestran los resultados del disefio termodnamico e hidraulico del
caso de estudio (Rehervidor de la Torre Regeneradora de TEG, EA — 5451), para ello se
tomaron las condiciones de proceso reportadas en la Tabla 3.c. Cabe aclarar que la
geometria propuesta es tomada de la hoja de datos emitida por la Divisién de Ingenieria
Térmica del TMP, dichos datos permanecerén constantes en todos os métodos empleados
con el fin de hacer una comparacién de resultados en capitulos posteriores.

En cada método se detallan paso a paso los calculos, para remitirse a limitaciones, rangos
de operacion de las ecuaciones o el empleo de otras ecuaciones para casos especificos de
aplicacién. consultar el capitulo anterior.

Se presenta el disefio para dos equipos el EA-5451 que corresponde a ebullicion no
1sotérmica y del EA-5475 para ebullicion isotérmica, del cual se realizara tGnicamente el

cileulo del coeficiente de ebullicion por diferentes métodos.

La presentacion de resultados tanto de los métodos manuales como el de los arrojados por
los simuladores, es mediante una hoja de datos

6.1 Ebullicion no isotémmica.
6.1.1 Métado de Kern,

El procedimiento de caleulo térmico es el siguiente:

I Carga térmica requerida:
Fluido con cambio de fase.

Q... =21L110x0.6775(395 - 278) = 1,673,337BTU / h (Ec. 3)
0., = 1,640 x 601 = 985,640 BTU /h @
0, =1673337+985,640 = 2,658 9717BTU / h (2)

2 Flujo del fluide caliente (Dow Therm G):

i
_ 2,658,977 =108,605.5(b/ h ©
0.4926(469 - 419.3)

3 Diferencia de temperaturas:
ii) Fluido con cambio de fase.
Por condiciones de operacién el fluido frio (TEG+Agua) entra a una temperatura de
278 °F por lo cual es necesario precalentarlo hasta la temperatura de ¢bullicién de la
mezela 395°F, a dicha temperatura la mezcla vaporizara en una rango de temperatura
de 400 °F. El perfil de temperatura es mostrado en la grdfica 6.a.

7l



Ebullicion no 1sotérmuca.

Capitufo VI
Curva de liberacion de calor
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o (;‘rdj};& 6.4, Curva de liberacion de calor.

El calculo de 1a ATg, se muestra en la tabla 6.a.

4 Temperaturas caldricas:
Las condiciones de operacién existentes, asi como las caracteristicas de los fluidos
justifican el uso de temperatura media aritmética para evaluar las propiedades fisicas
y de transporte de ambos fluidos.

5 Geometria preliminar del equipo:
La geometria propuesta €s:

Dg= 0.75plg = 0.0625f1
BWG = 14 = 0.083 pig
Pr= 1.0plg = 0.0833ft
L= 18 fi

6 Area requerida por ef equipo:
2,658,977
= ST 9232512 19)
BT 50%57.6 % (
U = 50 (Buu/h /i °F) (Tabla 8"
7 Nitmero de tubos:

923.25

= = 262tubos = 131tubos en"U" (21}
0.1963x18

a''=0.1963 f/ft (Tabla 1)
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Capineds Vi Fbullicién no isotérmuca.

8 Didmetros de coraga y del haz de tubos:
D= 21.25 plg = 278 tubos (Tabla gl
Para cabezal flotante: D,=21.25- 1.5 =19.75 plg

9  Coeficiente de pelicula para lade de tubos:
i. Area de flujo por tubos.

278-0.268 2

= = 02589 fi 22

T laax2 / ) e
a,’=0.268plg’ (Tabla 10)'"™

ii. Masa velocidad por tubos:

_ 1086083 _ 410 83314 b/t @3)
0.2589

if1. Niimero de Revnols
Re = 0.0487x419,833.14

! 0.628x2.42

L

=13,453.36 24)

D, =0.584 plg =0.0487 ft (Tabla 10)""
u evaluadaa 7,= 0.628 cP
1. Coeficiente de pelicula por tubos (Fluido sin cambio de fuse).
b} Flujo turbulento

0.072

h =023 «13.453 3693[0.4912x0.628x2.42
© 00487 T

033
) =173.54 Btulh fi*°F
0.072
(26)
¢p = 0.4912 Bru/lb °F
k=0.072 Bu/ft h°F  evaluadasa T,

10 Coeficiente de transferencia de calor referido al didmetro exterior del tubo:

h, —173.54[06578:} 135.13 Buulh fi' °F (28)

11 Coeficiente de pelicula para lado de coraza:
a)Ebullicion:
i Suponer un coeficiente de ebullicicn balanceado:
h,, = 200 Buu/fr °F
i Temperatura de la pared del tubo-

3513 (464-397.5)=424.31°F o
135.13+200

iii. Exceso de temperatura:
AT, =424.31-397.5 =26.81°F G2

[, =3975+

Con el valor de 4T, , leer en Ja (Figura 5.} el
vator de A,.
h, = 1000 Buu/ff °F
iv. Cuando h, > 300, se debe usar 300 como valor méximo y proseguir con
los calculos
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Capituto VI Ebullicién no isotérmica.

h,, =200 Bru/fi’ °F
ii. Temperatura de la pared del tubo:

(233654 - 2512 (438.16-336.5)=377.5°F %)
135.13 +200
fii. Exceso de temperatura:
AT, =377.5-336.5 = 41°F (34)
Con el valor de AT, , leer en la (Figura 5.¢)1" el
valor de h,.

h, = 54 Btuff? °F

¢)Coeficiente de ebullicion balanceado:

985,640 _)5p547 fitoF

"67;337 =30087.72 fi*°F
8,977

_2O8ITT 96 ik 7 OF % 200 5)

34,237.19
como es diferente al supuesto hay que iterar hasta convergir:

hlo h v hs h lo caleulado
00 300 54 776
77.6 300 63 89
89 300 60 853
853 300 61 86.5
86.5 300 62 86.5

12 Coeficiente total limpio:
_ 13513865

= 222 =527 Btulh fi* °F 36
= 135.13486.5 ul/h A (36)

13 Area de transferencia de calor corregida:
A'=278x0.1963x18 = 982.28 f1* o7

14 Coeficiente total de diseiio:

2,658,977
= ST 47 Bulh i ° 8
27 987 28x57.6 ulh i °F 68

15 Comprobacion del flujo maximo de calor:

2,658,977
= 257 0907 Bullb f¥P 39
Do = 997 28 ullb ft (39)
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Capitrlo VI Ebnlhicidén no isotérmica.

16 Factor de ensuciamiento global requerido:

T
R,., =0.002+0.0H 005854 =0.0033 h°F fi’/Btu (40)
.= 0.002 h°Ff¥/Btu Tabla 5.a.
rp = 0.001 h°Fff/Buu Tabla 5.a.
17 Fuctor de obstruccion global:
“n

v = S2.7-4T _ 4 0023 h°F i/ Buu
52.7x47

R, <R,,, €l equipo no cumple térmicamente.

El equipo no cumple con los requerimientos del factor de obstruccion, por lo tanto se

concliye que el rehervidor esta escaso de drea, por lo cual se deduce que el valor

supuesto del coeficiente de disefio debe reducirse:
Suponiendo U =40 Btu/h ff* °F, se procede a realizar el cdleulo:

N= 352
Ds= 2325pig
A= 120842 fF
U,= 38.2 Btuth £ °F

h,= 1145 Bn/h ff °F 1, =84 Btu/h ff °F h,= 59 Btuw/h f¥’ °F
h, =300 Buu/h fF °F

Up = 48.45 Btu/h f¥ °F
R, = 0.0055 A f¥ °F/Btu

R, > R,,, ¢l equipo cumple térmicamente.

6.1.2 Caida de presién.

Caida de presion por tubos:
0.00028x419,833.147 x18x2
= e T 2073 161 plg?
"7 522%10' x0.0487x0.959x1 pe (79
£=10.00028 (Figura 26)™

Caida de presion de retorno.

4x2 2
= 0.022 = 0.18 b/ pl
9 pPig (80)

r

[V-,J =0.022 (Figura 27)""
2g
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Ebullicién no sotérrica

Cuaida de presion rotat:
AP, =0.73+0.18 =091 b/ plg’

Caida de presion por coraza:
Se considera despreciable.

6.1.3 Didmetro del Kettle.

@) Carga de vapor disponible:

VL =2290x0.1 88[ 0.00249

b) Espacio del vapor:

S= 1640 _ 4 sa I
361.38

c} Area del domo:

AD = 41'24 =025 fi°

d) Area de la coraza del haz de tubos:
AH =(21.25/12)* x(0.3927)=1.23 fi*

e) Area foral:
AT =025+1.23=148 fi*

) Didmetro del Ketile:

03
1.48
D, =12 =23.3 pl
* [0.3927) Pg

D, ={1.6)(21.25) =34 plg

Dy > (D) (1.6)

6.68(107* }62.652 - 0.188)

Qs
} =361.38 b/h f1

se toma D, calculado.

(81)

(83)

(84)

(85)

(86)

87

(88}
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Capitulo VI Ebullicidn no 1sotérmica.

6.1.4 Diseiio con simuladores.

6 1 4.1 Simulador B-JAC:

Ll procedimiento es el siguiente:

a)
b)

Determinar el fipo de fenomeno de transferencia de calor que ocurrirdg por ambos lados
{tubos. coraza).

Por ¢l lado de tubos se selecciona un fluido sin cambio de fase
Por el lado de coraza se selecciona un fluido con ebullicidon con pequefio rango de
ebullicion, el parametro para elegir esta opcidn y no otra, s que el rango de ebullicion
es menor a 10°,
i De la selecci6n anterior se deriva la seleccion del tipo de ebullicion, la cual es
nucleada (pool boiling).
ii. Finalmente se determina el fluido caliente por tubos.

Alimentar los datos de proceso al simulador para ambas corrientes.
Tomados de la tabla 3.c

Determnar los pardmetros de convergencia que utilizard el simulador.

Para el caso de estudio, como ya se menciono la temperatura de salida del fluido frio
debe ser de 400°F para evitar degradacion, por lo tanto se toma este pardmetro de
convergencia para el lado de coraza, mientras que por el lado de tubos se selecciona el
flujo. por ser un servicio.

Seleceionar el modelo termodindmico (ecuacion cibica de estado), con el que el
simwlador calculard las propiedades fisicas v de transporte de los fluidos a tratar.

Para et caso de estudio se encontré que al seleccionar el tipo de ebullicion nucleada, el
programa toma por “default” un modelo termodinamico ideal para calcular las
propiedades de los fluidos, cabe aclarar, que para oOtros tipos de ebullicion esto no
ocurre asi, y el programa permite seleccionar el modelo termodinémico

Alimentar los componentes y su composicion en ambas corrientes.
Tomados de la tabla 3.c.

Propor cionar la geometria del equipo.

Ver punto nimero 5 del método de Kern. Cabe aclarar que para et caso de estudio que
se esta tratando, la geometria del equipo esta ya determinada, en otro caso se pueden
degar en blanco éstos datos, a fin de que el programa proponga un disefio.

Determinar el upo del cambiador de calor segim TEMA.
Tipp BKU
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Correr el programa

los estandares comerciales.

En este caso la tongitud de Jos tubos se acoto a 18 /1.

Analizar los resultados y ver la conveniencia de acotar las dimensiones del simulador a

En caso de que sea necesario tomar los datos necesarios de la simulacion y correr

nuevamente el programa pere ahora con la opeion de "rating”, con el fin de optimizar
el diserio,

Para nuestro caso no fue necesario.

& 1.4.2 Simlador HEXTRAN.

El procedimiento es el siguiente:

!

Determinar el sistema de unidades en que se trabajard
Se eligid el sistemna ingles de ingenieria,

?  Seleccionar del banco de datos del simulador los componentes de cada una de las
corrienfes.

Tomados de la fabla 3.c. Cabe aclarar que el banco de datos del simulador registra al

aceite térmico Dow Therm G, sin embargo las propiedades fisicas y de transporte no

pueden ser exportadas de dicho banco de datos, por lo que tienen que ser suministradas
por el usuario.

! Seleccionar el modelo termodindmico (ecuacion citbica de estado), con el que el

simulador calculard las propiedades fisicas y de transporte de los fluidos a tratar.

Para las propiedades fisicas se tom el modelo de Peng-Robinson'™, mientras que para
las de transporte se tomo “Petroguimicas”. También s¢ tiene registrado un modelo
Glycol, con el cual se procedié a realizar una simulacion, la cual se desecho, pues

registré valores muy discordantes con los reportados por el Departamento de Proceso
del IMP y con los valores obtenidos con el simulador B-JAC.

4 Dibujar el sistema- corriemtes de entrada y salida, asi como el cuerpo del

intercambiador.

Seleccionar el tipo de corriente por tubos (composicional, propiedades de bulto, etc.)
Comeo va se menciono, no se pueden exportar las propiedades det Dow Therm G, por lo
que el tipo de corente que se eligid fue propiedades de bulto, con lo cual se

alimentaron los valores de las propiedades fisicas y de transporte a una presion y dos
distintas temperaturas.
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Capitulo VI Fbulltcién no 1sotérmica.

§ | Suministrar la composicion de los componentes en la corriente.
Tomados de la tabla 3.c.

5 2 Alimentar los datos de proceso.
Tomados de la tabla 3.c

6 Seleccionar el tipo de corriente por coraza (composicional, propiedades de bulto, elc. )

Composicional.

6.1 Suministrar la composicion de los componentes en la corriente.
Tomados de la tabla 3.c.

6 2 Alimentar los datos de proceso.
Tomados de la tabla 3.c.

6.3 Fijar datos de proceso para direccionar la simulacién ( pto. de ebullicion, pto. de
rocio, fraccion liquida, erc.).
Para nuestro caso no fue necesario.

7 Alimentar datos geométricos del cambiador de calor (tubos, coraza)

8 Determinar el pardmetro de convergencia que utilizaré el simulador (rango de
temperatura, carga térmica, temperatura de salida de alguna de las corrientes, elc.).
Para ¢l caso de estudio, como ya se menciono Ja temperatura de salida del fluido frio
debe ser de 400°F para evitar degradacion, por lo tanto se toma este parametro de
convergencia para el lado de la coraza.

9 Determinar el tipo del cambiador de calor segiin TEMA
Tipo BKU.

10 Correr el programa

11 Analizar los resultados v ver la conveniencia de acotar las dimensiones del simulador a

los esténdares comerciales.
En este caso fa longitud de los tubos se acotd a 18 f2.

12 En caso de que sea necesario tomar los dalos necesarios de la simulacion y corver
nuevamente el programa pero ghora con la opeién de “old", con el fin de optimizar el
diserio.

En nuestro caso no fue necesario

80



Capitulo VI

Ebullicion isotérmuca.

6.2. Ebullicion isotérmica

Para ejemplificar este tipo de ebullicién, se selecciono el equipo EA-5475, las condiciones

de operacion que se utilizaran para s
en la siguiente tabla:

1 disefio mediante los diferentes métodos, s¢ muestran

74 75 99 100

NUMERQ DE CORRIENTE TOTAL §TOTAL VAPOR |LIQUIDO TOTAL || TOTAL

% MOL % MOL % MOL % MOL % MOL 1 % MOL
AGUA 26 50 26.50 88.17 7.680 (.00 0.00
BIOXIDO DE CARBOND 3 6210E-04) 2.62106-04] 1.1137E-03| 2 2395E-06 0.00 0.00
NITROGERO 6.0899E-050 6.0899E-05{ 2.6009E-04 I 1685E-07 0.00 0.00
METANG 1.1555E-02§ 1.1555E-02| 4.9301E-02 3.7048E-05 .00 0.00
ETANO 7.1545E-03] 7.1547E-03| 3.0464E-02 4.1717E-05 0.00 0.00
PROPANO 5 8241E-03[ 5.8241E-03| 2.4745E-02 5.04B4E-05 0.00 0.00
i- BUTANO 5.5333E-04F 5.5333E-04} 2.3473E-03 5.9088E-06 0.00 0.00
n- BUTARO 2.3079E-03F 2.3079E-03} $.7723E-03 3.0169E-05 0.00 0.00
1+ PENTANO 42318E-040 4.2818E-04{ 1.8080E-03 7.1492E-06 0.00 000
n- PENTANO $ T943E-04 | 5.7943E-04 | 2.4429E-03 1.0797E-05 0.00 0.00
n- HEXANO 7 6896E-04f 2.6896E-04 | 1.1266E-03 7.2496E-06 0.00 0.00
ACIDO SULFHIDRICO A.5468E-04) 4.5468E-04[ 1.9G65E-03| 1 1663E-05 0.00 0.00
TRIETILENGLICOL 73.47 73.47 1570 92,32 0.00 000
FLUIDO TERMICO 00.00 00.00 30.00 00.00 100 100
TEMPERATURA °F 355 400 400 400 469 417.3
PRESION psia 14.9 14.9 14.9 14.9 52 42
PM (ib1b mol) F15.1 F15.1 335 140.0 215 215
ENTALPIA (BTUM) 9 631E+05] 3.653E+06| 5.639E+05 3.090E+06 78205 78205
FLUIO (1bvh) 21110 21110 9499 11611 84200 84200
F{.U10 {Ib mol/h) 183.4 1834 283 55 i1.5
DENSIDAD (1b/fY) 61.431 0.242 0.243 61.42 58.161 59.582
VISCOSIDAD (cP) 06915 0.01 0.01 0692 0.573 0.691
TENSION SUP {Ib/plg) 0.00 000
COND. TERMICA (Btwh i’ °F} 0.093 0.011 0.011 0.093 0.071 0.072
CALOR ESP (Brw/lb °F) 0.668 0.4567 0.4566 0 669 0.499 0.4852
ENTALPIA (Btwib) 149 372. 372.81 149.12

Tabia 6.c. Condiciones de operacion del EA-5475.
6.2, 1. Método de Kern.,
El procedimiento de caleulo térmico es el siguiente:
1 Carga térmica requerida:
Fluido con cambio de fase.
0, =9,499x 217 = 2,061,391 BTU I h (4)
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tapitnlo 37 Ebullicién isotérmuca.

2 Flujo del fluido caliente (Dow Therm G):

20695 _gaieoc ©
0.4926(469 — 419.3)

3 Diferencia de temperaturas:
(469 — 400) - (417.3 - 395)
AT =
469 - 400 )
Ln
417.3-395

=41.35°F 3)

4 Temperaturas caloricas:
l.as condiciones de operacién existentes, asi como las caracteristicas de los fluidos
justifican el uso de temperatura media aritmética para evaluar las propiedades fisicas
vy de transporte de ambos fluides.

5§ Geomelria preliminar def equipo:
La geometria propuesta es:

D= 0.75 plg 0.0625 ft
BWG = 14 0.083 plg
Pr= 1.0 plg 0.0833 11
L= 14 1

6 Area requerida por el equipo;

2
a, = 20183915 g9 13 g2 (19)

60%41.35
U = 60 (Btu/h f¥ °F) (Tabla 8P

Numero de tubos:
812.73

N, = =260 tbos =131 tubos en"U" @n
0.1963x16

a '=0.1963 fF/ft (Tabla 10"

8 Didmetros de coraza y del haz de tubos:
D, = 21.25 plg = 278 tubos (Tabla 9"
Para cabezal flotante: Dy=21.25-1.5 =19.75 plg

9 Coeficiente de pelicula para lado de tubos:
1. Area de flujo por tubos:

_ 2780268 _ ) e 2 o)

“ 144 2
a,'=0.268 plg’ (Tabla 1)
ir. Masa velocidad por tubos:
841995

= =326,607.83 b/ b1’ (23)
0 2578
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¢ upindo VI Ebullicion isotérmca.

1ii. Niimero de Reynols:
_ 0.0487 x 326,607.83

- =10,618.17
’ 0.619%2.42 (240

[

D, =0.584 plg =0.0487 ft (Tabla 10)"
u evaluadaa 7,=0.619 cP
iv. Coeficiente de pelicula por tubos (Fluido sin cambio de Jase).
b} Flujo turbulento

0.072

h =023 ><E06181703[0.4&926><4:).619><2.42
©T 00487

033
: } =143.06 Btu/lh fi*°F
0.072

(26)
cp = 0.4926 Biu/lb °F
k=0.072 Bu/fth°F evaluadasaT,

10 Coeficiente de transferencia de calor referido al didmetro exterior del tubo:
0.584

h, =143.06
0.75

):111.4 Bwulh fi* °F (28)

11 Coeficiente de pelicula para lado de coraza:
a)Ebullicidn:
i. Suponer un coeficiente de ebullicion individual:
h. =300 Bu/fr °F
ir. Temperatura de la pared del tubo:

M4 (443.15-397.5) = 409.86°F 29
1111.4+300

ni. Fxceso de temperatura:
AT, =409.86-3975=12.36°F G0

r,=3975+

Con ¢l valor de AT, , leer en la (Figura 5.¢)"" el
nuevo valor de A,
h, =300 Btu/fY’ °F
iv. Cuando h, > 300, se debe usar 300 como valor mdximo y proseguir con
los calculos

12 Coeficiente total limpio:

L2 T30 gy 53 prrh i eF (36)
111.4+300

13 Area de transferencia de calor corregida:
A=278%0.1963%x16 =873 14 fi° (37

14 Coeficiente total de diseiio:

o H06LIOVS oy puth A7 oF (38)
873.14x41.35

al
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Caapitulo V1 Ebutlicidn isotérmica.

{5 Comprobacion del flujo mdximo de calor:

2.061,391.5 s
=7 =2,361 Brullb ft 39
G 47314 ullb fr 39

16 Factor de obstruccion global:

= L2571 _ 4 0050 hoF fi? 1 Biu 1)
81.23x57.1
R; > Ry, €l equipo cumple térmicamente.

El equipo cumple con los requerimientos del factor de obstruccion pero con un
exceso considerable, por lo tanto se concluye que el rehervidor esta excedido en
dgrea, por lo cual se deduce que el valor supuesto del coeficiente de disefio debe

aqumentarse:
Suponiendo U= T0 Bru/h P OF, s procede a realizar el cdlculo:

N= 224
Dg= 1925 plg
A= 703.54 f¥
U,= 69.31 Bru/h ft °F
h, = 132. Bruth fY' °F U.=91.7 Bru/h f °F
H,= 300 Btu/h f¥ °F R, = 0.0035 h f£ °F/Btu

R, > R,,, €l equipo cumple térmicamente.

6.2.2 Método de Palen y Small.

El procedimiento de calculo térmico es el siguiente;
! Considerar los nueve pasos iniciales del método de Kern.

2 Resistencia de la pared:

0.1963- Ln[ 00‘5782 )
AR 23,0066 —4- hOFfE | Biu (4N
2m-26

k=26 Buu/b°Ff!

=

3 Coeficiente de ebullicion para un solo tubolecuacion de McNelly):
i) Rangos estrechos de ebullicién
El siguiente procedimiento es usado para calcular el coeficiente de ebullicidn para un

s6lo tubo:

aj Suponer un valor de h, = 300 Buu/h ft' °F
&) Calcular U, de la ecuacion (51).
¢) Calcular fi, de la ecuacidn (50).
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€ apitale V] Ebullicién sotérmica.

) Comparar el vator calculado de &, con €l valor supuesto, si la diferencia es grande
use el valor calculado y regrese a b) hasta que la convergencia sea aceptable.
¢7 Calcular AT, de la ecuacién (52). 81 AT, es menor que 8°F, la conveccién libre debe

ser tomada er cuenta para una correccion.

L= 1 : =793 Bulh fi* °F (46)
+ ( ) +3.006e -4
300 (1114
069 03 033
3-41.35)0. 9x0. el
h = 02251 x[(w 3.41.35)0.669 144 % 14.9%0 0093] [ 1.42 —1]
217 0.00202 0.243
=230.83 Bru/h f¥ °F 45)
i, Y M|
300 76.30391862 243.2907894
243.2907894 74 70105544 233 4574889
233 4574889 73.7472963% 231 3967059
231.3967059 73.54040643 230.9485918
230.9485918 73.49508533 230.8503762
230.8503762 73.48513604 230.8288126
230 8288126 73 48295085 230.8240764
230.8240764 73.48247087 230.823036
230.823036 73.48236543 230.8228075
73.48
AT, = *° 14135 =13.16°F
b [230.82] @7

4 Flux mdxime de ealor para un solo tube (ecudcion de Zuber):

023
q... =25.8x142.9(0.243)(217) 0.0202(61 42 ;0'243) G1)
(0.243)
=233,829.71 Bru/h f¥
q, =73.48x41.35=3,038.5-Bru/ h- i’ (52)

Si g, € G,nae» Proseguir con el caleulo.

El céleulo se detiene pues las ecuaciones de correccidn por blogueo de vapor en el
ha- de tbos (ec. 59 — 63, mostradas en el capitulo anterior), no aplican para

componentes leﬂf'{:’S COmE €5 en mesiro casoe
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Capitufo VI Ebullicion wsotérmica,

§  Factor de obstruccion global:

, = 73.48=3T1_ ¢, 0038 hoF - i 1 Bru @n
73.48x 511
R, > R,,, ¢l equipo cumple térmicamente.
6.2.3 Métode de Fair y Klip.

E! procedimiente de calculo térmico es el siguiente:
! Aplicaar los nueve pasos iniciales del método de Kern,
2 Coeficiente de ebullicion:

1) Funcion de supresion de burbuja:

08 03 a1
X, = 25110 (0.243} (Q.692] 0.197 -
9,499 } \61.42) \ 0.0

(21,110/3600)

= =109 Ib/s fi* 69
o 1 64(0.083—0.0625)-16 s/ ©

u:1.10~0.00735~10.9( ! }=O.69 (70}
0.197

ii) Coeficiente de ebullicicn nuclear:
h, =230.83 Btu/h ft' °F (45)

iii) Coeficiente de transferencia de calor (para la fase liquida):

2 A 006252
4l 0.0837 ~
4

D - =001 fi Arreglo cuadrado (73)
€ 200825
0.093(0.079x10.9(1 — 0.45))® (0.668x0.692x2.42)" "
h, =027 72
0.079 0.692x 2.42 0.093
=0.35 Btu/h f¥ °F
p :1+{(61.42—o.243)}>(0‘0=1 )
P ), 0.243
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Ebulficién isotérmica.

¢ I!‘!!’!.’t!() i
Pl =1+ (61'42#0'243)%0.45 =1143 %)
0. ) 0.243
donde el factor de correccién C; es:
¢, =140 +114 3%} =584 (76)
h, =584x0.35=2.04 Bulh fi °F (75)
I, = 0.69%230.83+2.04 =161.31 Bue/h fi* °F (66)
3 Coeficiente total limpio:
L MLAX16L3 oo Bruih fit oF @1)

T N14+1613

4 Factor de obstruccion global:
_ 038951066003 hoF fit 1 B (46)
65.89x 57.1

o
R, < Ry, €l equipo no cumple térmicamente.

El equipo no cumple con los requerimientos del factor de obstruccion, por lo tanio se
concluve que el rehervidor esta excedido en drea, por lo cual se deduce gue el valor
supuesto del coeficiente de disefio debe reducirse:

Suponiendo U = 50 Btu/h f* °F, se procede a realizar el cdlculo:

No= 342
D= 23325plg
A= 107405 fF
Uy= 46.4 Bu/h ff °F

h, = 94.12. Buu/h ff °F U.= 58.59 Bau/h ft' °F
k= 155 Bru/hff °F R, =0.0045 h ft' °F/Btu
R, > R,,., ¢l equipo cumple térmicamente.

6 3 Hojas de datos.

Fl resultado del disefio térmice-hidraulico es mostrados mediante una hoja de datos, la cual
posteriormente servira de base para el disefio mecinico-estructural del equipo.

A continuacion se presentan las hojas de datos elaboradas segin TEMA para el equipo EA-
3451, tanto dej calculo efectuado a mano (método del Kem), as! como las presentadas por

ambos sunuladores
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Capitedo VI

Hoja de datos  EA-5451 Método de Kern.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE QUOCA
TESIS PROFESIONAL DE LICENCIATURA
AATA  CESHERATADCRADE GAS AMKRCD CONTRATO 7 CE 1
free e o FECLISIOQN Fa FECHA
e [ZX5] HECHA POR T HROBAAPOR
o UHOLES O - -
CAMBIADOR DE CALOR
RO POR MGG . FEHERADCRLE LA TORFE RGN ERALCRA CE TEG
T 2FIADZD e - .  BU FOSOCH: HORZONTAL
SUPEAIOE PORUHIOAD: AR pes EMVCLYENTES FOR LN
SSERACK FOR DVOLVENTE TEQ pe2 MFEGODEBMOVENTESR.  1PARMED 156RE
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
LADO EWWCLVENTE LACOTUECS
ALOOTFOLAD TRETNEHGAIEL DOWDENG
ALLID TOTAL BRALD oy B B 058
1.1 Zitio oI XSS eEE
2= ] €1E8 -t 61 T o
COHLLICTIVCAD TERAICA oo o o aw
CALR ESFECIR00 ) [o T 71 "o ooz
WECIEIDA) R . ame LL 2 Tow omit "
FEOWOECLMR 151 w00 25 215
VACR ) -
CALOR LATEWTE an )
FEIOWCLECLLAR us
CEMOUCTHON) TERMCA o
CHOREFEFOD - amn ) ”
WELKEAD atn
REDID [+
TEMPERATURA 28 ) N -7} 4173
FRESCR (ATM M7 Mo s [ e
o PASCS i - - - - _2 - "
o I . o .
CAACERRERCH e
FACTORDE MGUCAMENTD o
CALORTRAMEFEIO . __ 208
CEERCIENTE OE TRMGFEREOA. Yt T
FRESCH 0 1990
SRESOHMOE PRUEBA
TEMPERATURA CE [XEHO
1" T N
EMOLVEHTE -
TAPA CE EROLVEICE )
TR,
EFEDS o
MAPARASILACA DE MINFE EPAOAMENTS In/Na XORTE 4
WAPARE LOHEITUCINA RSLANTE - T AMACGEGHIGE  WORDUSE -
THO DELHOH BHLYENTE TUES TURDAEFED -
ENPALLES EHCLVEHTE ATAPA EWOLYVENTE EFEDACHEL :
CAFEZH. AOTMHIE CARAL ATAPA - FAUSEESHLOD
CORROGON PEPMGELE: UDDENOLYENTE a5 gy ) LADOTILEDS )
CONCESEUEROOS:  TEATC ASEN VIO 1 LLTRREDOCN MCE ) )
PESIVADO R b HAZ DE TUBOS naE b LLENOCE ACUA s b
HTAS GEMERALES
4 . Mo CUMERONE S PARLVE DO CE PHE S0
r . 1 arsae COHERPES PARMECLLACE TP
& ] T CCPERARES PAALMOELA (L BaCA
3 2 1 e OTHETLIES P YENTEDY IFEFRE
4 1 ‘ T - -S-NI‘AIIABTEM -
3 ] 7 i HRACAMEITE TERCD
) 2 ' carer T T T oA TE TR
1 f o - SRCALE LGIGD
H CaNT TAMARO Y RANGO  TROYCARA . SR
TEMARO T DATOS CE BXOGEMLAS POR ECLED RAFGOKghr?
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Cupitulo VI

Hoja de datos  EA-5451 Simulador BJAC.

1{ Company. L . o ] . i
21 Location §
31 Service of Uni " QurReference: o T
4} 1tem No "7 Your Reference. T N . B o
51 Date: “RevNo:  JobNo. T B o - )
6] Suze 231 30 216 in Type BKU  hor Connecled in 1 paralel 1series
71 Surfluni{efl.) T 2837 fiz | Shelisiomi a7 Surbiehell {efy 12822 fi2 B
8 PERFORMANCE OF ONE UNIT
"9l Fuid ailocaton Shell Side Tube Side
10} Flu'd name o T (TEGIAGua | _Dowtherm G
111 Fusd quantly, Total T B ETT R ) 106518
127 vapor(iwouwy BT T R ! -
8o T T [ Tisazo | © 305618 || 105518
14 Noncondensable - __ bt i
15 L o
16; Temperature (INOut} o
17 DewpomUBUbbEa}Jp!Ef .
8| oensty 3|
19| viscosty T op| 0764, 00
20| Motecular Wi, Vap T _'- o
21] Motecaar Wi, NC. j ] i
22| Specific heat o T TBTIUNBY) “pees 04852
23| Themai conductity TTBTUNRTRFY, 0.093 oz
24 talent Heat T BTUM -
25] 1t etpressure (absolute) T T s T
o8|veloaty s T
27! Préssure diop, allowicaic, T | o432
25| Foulng restst. (min) HZ'WF/BTY “G.002 0.001
29| Heat Exchanged 2688600 BTUM MTD comecied 5763 F
30| Transter rale, Service 36,38 T Dity 574t Clean 70.75 BTU/(WR2Z'F) |
31 CONSTRUCTION OF ONE SHELE, Sketch
32 - Shelt Side
33 DesrgnfTesl pressure ;!-Iii - 7_576&1_&- -
34| Design temperature R T , L
35| Number passes per shell B A m
. s e ik T _;_)
35| Corrosion allowance in 0.0625 . 25 ] E'I'L .'!‘Ln‘“ -l
37! Connections In 2/150 ANSI | 6,/150 ANSI
‘38| szelrating I TB/ASOANST[ “8/150 ANSY
‘as]  ing " | ntermediate T3/150ANSI | /150 ANSI
40|TubaNo. 176 ODO75  Tksavg 0083 Inlengh 18 HPhi " in
141 Tubetype plaln - _ #in 'Mate@?fé""" - [ Tube pa pattem 90 :—
'42/Shefl €S D 0D 24 in Shell cover cs
‘a3 cﬁéhﬁé&i{&ﬁﬁﬁ__ s Channel cover T T T
44| Tubesheet-staboaary cs T Tubesheetfioatng
‘45 Floalmg ) head cover e Implngemenlaraiécﬂofnii Tnone 7
a6|Baffieciossing C5 _Type singlesed __ Cuil%d) 45 vert _ Spacing:cic 23675 in
arloattoing T e & n
148| Suppors- mbe Type
‘49|Bypassseal - Tuwwbahgtia]ﬁt_' 'g'E&i&'é};TanE o
:50| Expansion joint o : ]"ype B i .
51| Rbov2-Inlet nozzle . Bu_ndie gnl;ance T Bundla exl! o “_iEI(_f:t'.éi)
52| Gaskets - Shell skle i 7 T TybeSide T -
‘53 “Floaking head o T T
54| Code requnremEhE”"_ ASME Code SecVIHOW1 | TEMAdass B T B
'55| Weight/Shell 76353 Filedwihwater 14054  Bundle 43217 b
"56] Remarks L - .
57 e o oo - - )
o . B .-
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Capitnlo VI

Hoja de datos EA-5451 Simulador HEXTRAN.

Pat bt pmn e — by m bt etk =t et et et e b et ey eamy meee e et

SHELL AND TUBE EXCHANGER DATA SHEET

UNIT 1D 2001
CONNECTED 1 PARALLEL 1 SERIES

FICHANGER NAME F3454
5178 25- 216 TYPE BKU.  HORIZONTAL
AREA/UNIT 1399 FT2 ( 1399. FT2 REQUIRED) AREA/SHELL
PERFORIMANCE OF OME UNIT SHELL-SIDE
FEED STREAM KUMBER 1001
FEED STREAM RAME FRIA
TOTAL FLUID LB /HR 21110.
VAPGR  (IN/OUT) LB /HR 39./ 860.
LiQuiD LB /HR 19913./ 19092.
STEAM LB /HR 1141./ 1145.
WATER £B8 /HR 18./ 14,
HON CONDENSIBLE 18 /HR 0.
TEMPERATURE {IN/OUT) DEG F 278.0 / 400.0
PRESSURE (IN/QUT) PSIA 1490/ 14.89
Sp GR.. LIO (60F / BOF H20) 1128/ 1129
VAP (60F / 60F AIR) .640 / 999
DENSITY,  LIQUID L8/FT3  64.427 / 60 780
YAPOR LB/FT3 G35 / 047
viSCOSITY. LIQUID ch 755 / .425
YAPOR cp .014 / .015
THRML CCHD,LIQ BTU/MR-FT-F .0668 /0598
VAP BTU/HR-FT-F 0159 /7 .0i84
SPEC.HEAT.LIQUID BTU /LB F .6728 / 7049
VAPOR BTU /LB F 4760 7 5091
LATENT HEAT BTU /LB 901.00
VELOCITY FT/SeC 1.08
DP/SHELL(OES/CALC)Y  PSI 10.00 /7 .01

FOULING RESIST F12-HR-F/BTU

.00200 ¢ .09138 REQD)

TRANSFER RATE BTU/HR-FTZ-F SERVICE 14

BEAT EXCHANGED MMBTU /HR

DESTGN PRESSURE/TEMP PSIA /F

HUMBER OF PASSES

MATERTAL

INLET NOZZLE I0/NO N
GUTLET NOZZLE ID/NG in

TUBE: HUMBER 396, €D .750

TYPE BARE.
SHELL: [D 41.67 IN,

1.929.

75/

1
CARB ST
12.0/
8.0/

IN. THICK
PITCH

231

MTD(CORRECTED)

500.
L
1
1

.083

1.0 IN,

14.23 REQD). CLEAN
96.9. FT .929

1399. FT2
TUBE-SIOE
1002
CALTENTE
108609.
0./ 0.
108609 /  108609.
0./ 0.
0./ 0.
0.
469.0 / 433.2
52.00 /1 51.27
954 / 954
¢oo / 000
58.068 / 59.071
000 / Goo
449 / 519
000 / 000
0716 /7 .0717
0000 /  .00GG
5010 / 4899
0coo 7/ .0D0D
090
1.40
10.00 /.73
00100
14.79

125./ 50C.
2
CARB STL

LENGTH 18.0 FT
PATTERM 90 DEGREES

BUNDLE DIAMETER(DOTL)  24.48 IN
RH0-v2; [NLET NOZZLE 89 2 LB/FT-SEC2
TOTAL WEIGHT/SHELL.LB  3957.0 FULL OF WATER

32456 3 BUNOLE  7483.7

[ e T T T N e

—

i i R R B Hae e B B W
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Capitalo V1T Andlisis de resultados.

VII. ANALISIS DE RESULTADOS.

Se realize el disefio de cuatro rehervidores tipo Kettle, en la misma forma y con los
métodos mosirados en los capitulos anteriores {métodos de Kern, Palen-Small, Fair-Klip y
los simuladores B-JAC y HEXTRAN), para lo cual se mantuvieron constantes las
condiciones de operacion, hasta donde fue posible, ya que ambos simuladores, tienen
hferentes métodos de convergeneia, €s decir lo hacen ya sea ajustando el flujo del medio de
calentamiento sobre el valor de la carga témmica, o mediante el rango o acercamiento de las
temperaturas de proceso. Por otra parte se decidié que las propiedades fisicas de los fluidos
a iratar, fueran tomadas de las bases de datos de cada simulador, las cnales cabe aclarar,
casi no difieren con respecto a las tomadas de las hojas de datos de los equipos
seleccionados.

En primera instancia se analizaran los resultados obtenidos para el caso de estudio (EA-
54513, el cual corresponde al caso de ebullicidn no isotérmica, dicho andlisis se efectuard
tomando como base la hoja de datos emitida por la Divisién de Ingenieria Térmica del IMP.
A continuacion se analizaran los resultados de otros cuatro equipos, haciendo énfasis en el
cocficiente de ebullicién, pues en estos equipos la ebullicién es isotérmica, dicho analisis va
encaminado a determinar el método aproximado con que trabajan ambos simuladores con
respecto a este coeficiente.

7.1 Analisis de resultados del EA-5451.

A continuacion se muestra una tabla con los resultados obtenidos mediante los métodos
seleccionados para el disefio del EA-5451, el disefio fue direccionado en cada uno de dichos
métodos a fin de satisfacer la carga térmica requerida por el servicio, las variables a analizar
son’

Diferencia de temperaturas AT (°F)

Coefictente de pelicula (lado tubos) by, (Biu/h f¥ °F)
Coefictente de ebullicion hy (Btu/h fE°F)

Coefictente global de iransferencia de calor U (Bu/h f¥°F)
Area de transferencia de calor A4 (f¥)

PR

"

EA-3451 AT n, h, U A
Kern 57.6 114.5 300 38.2 1208.42
Hextran 36.9 126.2 175 1661 1399
B-JAC 57.63 13682 | 2044 36 38 12382
Hoja de D. 57.4 1378 205 38 1234
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Caplido VII Andlests de resultados del EA-3431.

! Diferencia de temperaturas (AT}

Como se menciono con anterioridad las condiciones de proceso son tales que en el EA-
5451 ademds de llevarse a cabo la vaporizacién de la mezcla TEG-Agua, también hay un
precalentamiento de dicha mezcla hasta llevarla a temperatura de saturacién, por tal motivo
el calculo de la diferencia de temperaturas, tiene que ser cuidado ya que si éste se efectiia
como una diferencia de temperaturas media logaritmica, ia cual corresponde a un modelo
lingal, traerd un sobreestimamiento en su valor, e cual repercute directamente en una
disminucion det valor det 4rea de transferencia de calor segiin la ecuacién de disefio:

Q=UxAxAT
de donde A= 0
UxAT

Por tal motivo el calculo de la diferencia de temperaturas debe ser considerando las zonas
de calentamiento, a fin de calcular una diferencia de temperaturas balanceada que
represente con mayor proximidad el valor promedio de temperatura en el sistema.

Con respecto a los simuladores empleados se encontrd que, HEXTRAN no maneja una
diferencia de temperaturas balanceada, sino una diferencia de temperaturas lineal por lo
cual hay un sobreestimamiento en dicho valor. Con respecto al simulador B-JAC y el
programa elaborado mediante la hoja de caleulo (Anexo If), la variacién en el valor
calculado es minima, de ahi que se concluya que el método de cdleulo es adecuado.

2 Coeficiente de pelicula lado tubos (h;)

Con respecto al cilculo de este valor no se¢ registré variacién significativa entre los
diferentes métodos, el cual corresponde al de un liquido sin cambio de fase, el céleulo
manual es realizado mediante las correlacion de Sieder y Tate para un fluido sin cambio de
fase a régimen turbulento.

3 Coeficiente de ebullicion (h,)

£l coeficiente de ebullicion fue evaluado por el método del Kern, el cual considera un valor
maximo de 300 Beu / h f¥¥ °F a fin de eliminar el posible bloqueo de vapor en el haz de
tubos, aunque parece conservador este criterio, para el caso de ebullicién no isotérmica
resulta una muy buena estimacién, con lo cual se ratifica la informacién encontrada en la
literatura abierta™®®, con respecto a los simuladores: B-JAC evalia este término de
acuerdo al método del Kemn, con respecto a HEXTRAN, reporta un coeficiente de
chuthcién muy diferente, teniendo una variacién de 94% con respecto a Kem, esta
diferencia es atribuible a una compensacton sobre el valor de la diferencia de temperaturas,
a fin de obtener un disefio conservador (ver punto ndimero €Inco).
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Capitudo VII Andlists de vesultados del EA-5451.

4 Coeficiente global de transferencia de calor (U)

El cocficiente global de transferencia de calor fue calculado de acverdo al método empirico
de Kem, el cual consiste en determinar en primera instancia un coeficiente de ebullicion
balanceado en funcion de que la carga térmica total se divide en calor sensible y calor
latente, vy la superficie requerida para cada fraccion se calcula separadamente o sus
respectivas coeficientes de ebullicion o coeficientes sensibles. El método es aplicable sobre
todo a sustancias organicas, las cuales tiene un rango de ebullicién, que a veces llega a ser
tan amplioc que se considera como una zona de calentamiento (precalentamiento,
sobrecalentamiento), independiente a la de ebullicién, en donde el calor sensible se
considera como suministrado por una modificacién de la conveccion hibre. Al igual que el
coeficiente de ebullicion (k,), B-JAC utiliza este método para calcular cl coeficiente global,
mientras que HEXTRAN reporta un coeficiente bajo, atribuible a una compensacién sobre
el valor de la diferencia de temperatura.

5 Area de transferencia de calor (A)

El valor mas importante que nos compete como disefiadores de equipo de intercambio
térmico sobre los demas es el 4rea de transferencia de calor, la cual es el resultado de la
adecuada evaluacién de las resistencias al intercambio de calor a fin de satisfacer los
requerimientos energéticos de un servicio dado, para nuestro caso de estudio en particular
se encontro que el disefio del equipo es satisfactorio por cualquier método que se realice, ya
que tomando como base la hoja de datos del EA-5451 el valor del area de transferencia no
ticne una desviacidn significativa en ningun métedo, cabe aclarar que a pesar de que el
simulador HEXTRAN, claramente no sigue el método de Kemn a comparacion de B-JAC, el
resultado es buene, ya que se registro un 13.4% de sobredisefio con respecto 2 la base, el
método usado por dicho simulador no pudo ser determinado, s6l0 se aprecia que el valor del
coeficiente de ebullicion es calculado de tal manera que hay una compensacion en el area
de transferencia de calor a través del valor de la diferencia de temperaturas, el cual al
calcularse linealmente trae un sobreestimamiento en este valor.
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7.2 Analisis de resultados de rehervidores con ebullicién isotérmica.

Las sigumentes tablas son los resuliados de disefio de cuatro rehervidores tipo Kettle, que
prestan servicio en las plantas deshidratadora y endulzadora, el tipo de cbullicion que
ocurre ¢s 1sotérmica, ya que el rango de ebullicién es pequefio, es decir menor a 10 °F, por
lo gue el calor sensible desprendide se considera insignificante con respecto at calor latente,
en la carga térmica total,

Los métodos fueron aplicados, hasta donde los rangos de aplicacion de las correlaciones lo
permiten. es decir en el método de Palen, no se corrigid el valor del coeficiente de
chullicion. mediante el factor de correccion del haz de tubos, puesto que dichas
correlaciones no aplican para componentes polares, como lo es en los sistemas TEG-Agua y
MDEA-Agua.

Como en el caso anteror, las condiciones de operacién, las propiedades fisicas y de
transporte de los fluidos a tratar asi como la geometria de los equipos, se mantuvieron
constantes. a fin de realizar una comparacién en el coeficiente de ebullicién y en el area de
transferencia de calor

Rehervidores con sistema TEG-Agua

EA-5475 AT h, h, U A
Kern 4135 | 132.04 300 845 | 703.54
Palen 41.35 111.41 230.82 57.3 870
Fair 41.35 94.12 155 46.4 1074.15
Hextran 413 13215 | 3513 618 840
B-JAC a7 16166 | 37757 | 6899 750

EA-5310 AT h, h, U A
Kern 43 123.16 300 61.64 1074
Palen 437 12317 | 2556 §1.64 1074
Fair 43.7 93.6 128.54 43.74 1514
Hextran 429 45763 | 35265 443 1039
B-JAC B8 | 1577 | 3985 69.96 944
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Rchervidores con sistema MDEA-Agua

EA-4404 AT k, hy U A
Kern 371 172.28 300 76 37 2061.15
Palen 37.1 144,54 178.3 61.33 2566.81
Fair 37.1 13t1.62 136.5 54.55 2885.61
Hextran 379 147.38 175.6 106.97 1441
B-JAC 37.16 274.63 1003.53 93.53 1683

EA-5401 AT h,, h; U A
Kern 445 157.81 300 7613 1703
Palen 44.5 157.81 330 76.13 1703
Fair 44 5 141.18 222.66 66.23 i957.5
Hextran 41.8 242.3 1127.8 99.23 1398
B-JAC 44.61 262.35 1223.65 101.38 1282.2

E] analisis de los resultados va encaminado al disefio global, ya que finalmente la
comparacion se realizara en funcién del 4rea de transferencia de calor calculada mediante
los cinco métodos, la base de comparacién son los resultados obtenidos mediante el
simulador B-JAC, cabe aclarar que esta base también "podr{a ser los resultados del
stmulader HEXTRAN, pero como se ve en las tablas los resultados finales son muy
Proximos.

! Ihferencia de temperaturas (AT}

Fl calculo de la diferencia de temperaturas, para el caso de ebullicién isotérmica no
representa ningin problema, ya que al menos una de las corrientes de proceso (fiia), es cas
jsotérmica, por lo cual el empleo de la diferencia de temperaturas media logaritmica
representa correctamente el perfil de temperaturas en el equipo.

2 Coeficiente de pelicula lado tubos (h,)

Con respecto al calculo de este valor nuevamente no se registrd variacién significativa
mediante cualquier método, el cual corresponde al de un liquido sin cambio de fase, el
caleulo manual es realizado mediante las correlacion de Sieder y Tate para un fluido sin
cambio de fase a régimen turbulento.
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2 Coeficiente de ebullicién (h)

Para ¢ caso de ebullicion isotérmica el cilculo del coeficiente de ebullicidn, resultd distar
mucho del empteado por los simuladores con respecto a los otros métodos, las correlaciones
encontradas en la literatura resultaron ser conservadoras en diferente grado, ya que reportan
valores muy bajos, lo que trae como consecuencia que el sobre disefio en el area de
ransferencia este presente en diferentes magnitudes, la tendencia se aprecia mejor
dependiendo de la mezcla a vaporizar asi:

Método % desviacién
promedio con

respecto a B-JAC

Kem 22
Palen y Small 36.5
Fair y Klip 62.5

Sistema TEG-Agua

Meétodo % desviacion
promedio con

respecto 8 B-JAC

Kemn 72.5
Palen y Small 71.5
Fair y Klip 83.5

Sistema MDEA-Agna

4 Area de transferencia de calor A (ft’)

Como ya se menciond hay un sobre diseflo de los equipos caleulados con los métodos
encontrados en la literatura abierta, determinado éste por el cilculo conservador del
coeficiente de ebullicién.

Método %, desviacion
promedio con

respecto a B-JAC

Kem 17.2
Palen y Small 22
Fair y Klip 45
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Coeficiente de ebullicion (Btu/h ft2 °F}

300

200

100

Kem FIEXTRAN B-JAC Hoiade Jatos

Coeficiente de pelicula fubos (Btw/h ft2 °F)

150

100

50

Kerrs HEXTRAN B-JAC Hola Ge datos

Coeficiente global de transferencia de calor

; (Brwh f12 °F)

Xem HEXTRAN BFAC Hofa de datos
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| Coeficiente de ebullicién (Btw/h ft2 °F}
Sistema TEG-Agua

}‘ Kemn Palen y Ssnall Fair y Klip
I

Coeficiente de ebullicién (Btu/ h fi2 °F)
Sisterna MDEA-Agna

Area de transferencia de caior (ft2)

Kemn Palen y Small Fair y Klip
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VIII. DISENO MECANICO ESTRUCTURAL.

I] diseio de un cambiador de calor desde el punto de vista mecénico debera basarse en las
hojas de datos, en donde se tiene toda la informacién que reporté el diseiio termodindmico,
con lo que se definira la forma del cambiador a utilizar y que bajo condiciones normales de
operacion se adaptara en sus distintas partes a los tipos propuestos por el codigo TEMA.

En México no existen codigos especificos por los que se utilizan los mas usuales en Estados
Unidos de Nortcamérica los cuales son:

ASME (American Society of Mechanical Engineers):
Para calderas y recipientes a presion (seccion VII). En ste codigo se da los
requerimientos minimos, para construccion, disefio, fabricacién, inspecciéon y
certificacion de recipientes a presion no expuestos al fuego. Los espesores de las partes
de los cambiadores, tales como envoiventes, cabezales, bridas y soportes, pueden set
determinados por éste codigo.

TEMA (Tubular Exchanger Manufactures Association):
En éste se dan Jos procedimientos y valores minimos recomendados para el disefio
mecanico, para la construccion de cambiadores de calor de tubos y envolvente, los
espesores minimos recomendados en éste codigo son mayores que los requeridos por el
codigo ASME.

8.1 Descripcion de las partes mecanicas:

~ FEnvolvente, carcaza o cubierta. Elemento generalmente recto y cilindrico que
constituye la parte central externa de un cambiador de calor, la que aloja en su interior
¢l “haz de tubos”. Su funcion principal es resistir presion, pudiendo ser ésta, interna y/o
externa y todas aquellas acciones o interacciones que los demas elementos ejercen sobre
ella. (Frgura 4.2b)

» Tapa del cabezal o bonete. Es un elemento un poco mas complicado en cuanto su
anahisis y se le puede clasificar en dos tipos principales en cuanto a su configuracion
geométrica: tapas curvas y tapas planas. La funcién principal de este elemento es tapar
los extremos de un recipiente, por medio de uniones soldadas o apermnadas.

~ Bridas Esun componente estructural por medio del cual se une ¢l cabezal al espejo 0 a
la bnda principal del cuerpo.

~ Boquillas. Son elementos que sirven para la entrada o salida de los fluidos que circulan
por la cnvolvente o por el interior de los tubos de transferencia.

99



Capitnlo VI Descripcién de las partes mecdnicas.

» FEspejo. La funcién principal de los espejos es la de realizar un confinamiento,
separando los fluidos de proceso para evitar el contacto directo entre ellos. Su forma
geométrica mas comihn es una placa circular.

» Bafles. Son placas cuya funcion principal es la de obligar al fluido del lado de la carcaza
a circular en un sentido previamente seleccionado (térmicamente), y por otro servir de
soporte al haz de tubos.

» Tubos de transferencia. Son elementos mediante los cuales se efectiia la transferencia
de calor, son conocidos comercialmente como “tubings” o “fubos de calibre” es decir,
sus espesores de pared se miden como “calibres B.W.G.".

»  Venteos. Son elementos de conexion cuya funcién es la de extraer los gases o aire que
se forma al estar operando el cambiador de calor. Se colocan tanto en el lado de los
tubos como en el lado de la envolvente.

. Drenes. Son clementos de conexion cuya funcion es la de extraer los liquidos
residuales, normalmente se colocan en la parte inferior de! cambiador de calor, tanto del
lado de tubos como en el lado envolvente.

» Placas de refuerzo en boguillas. Son clementos importanies en un carmibiador ¥ su
funcién primordial es reforzar e} 4rea adyacente al orificio hecho para la boquilla, sus
dimensiones dependen de las condiciones de presion a que trabaja el equipo.

» Junias de expansién. Es un elemento que tiene por funcion absorber o disminuir los
esfuerzos que se generan en los espejos debido a las dilataciones térmicas.

» Silletas o soportes. Son los elementos en los cuales va a descansar el cambiador de
calor.

» Vertedero. Consiste en una placa a la cual s¢ le practica una ranura en forma de "V con
la finalidad de mantener un nivel constante del fluido.

8.2 Glosario de términos mecanicos:

» Esfuerzo: fuerza interna ejercida por cualquiera de las dos partes adyacentes de un
cuerpo sobre la otra a través de un plano de separacién imaginario. Cuando las fuerzas
son paralelas al plano el esfuerzo se Hama corfante; cuando las fuerzas son normales al
plano el esfuerzo se llama normal; cuando el esfuerzo normal estd dirigido hacia la
parte sobre la cual actila se llama esfuerzo de compresion y cuando estd dirigido
alejandose de la parte sobre la que actia se Nama esfuerzo de tension.
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~  Momento: se define como un vector cuya magnitud es igual al producto de la distancia
perpendicular desde el punto de origen hasta la linea de accién y la magnitud de la
fuerza v su direccion es perpendicular al plano.

8.3 Condiciones de disefio y operacion:

8 3.1 Presion de operacion. Es la presion a la que trabaja un cambiador de calor en
condiciones normales de operacién, la cual es una presion manométrica. Esta presion de
operacion existe tanto en el haz de tubos como en la envolvente del cambiador de calor,
normatmente tendran diferente valor,

8 3.2 Presion de disefio. Es la presion que tendrd que emplear para disefiar todas las partes
constitutivas de un cambiador de calor, la cual esta regida por las siguientes ecuaciones:

Py=Py+30 (89
Pp=P,(1L.1) Se utilizard la que resulte mayor. (90}
Pp=15 (como minimo) 40

8.3 3 Presion de prueba hidrostdtica. Es la presion hidrostdtica a la cual se probard un

cambiador de calor.
Py=Py(15) 2

5.3 4 Presion de trabajo maxima permisible. Es la maxima presion a la que se puede
someter un cambiador de calor en condiciones de operacion, bajo las siguientes
condiciones:

a} En condiciones corroidas.

b} Sometido a la temperatura de disefio.

¢) En condiciones de operacién normal.

d) Cuando las condiciones en alguno de los lados (tubos, coraza)sea critica.
Generalmente se limita a la presion de trabajo maxima permisible sobre la base de la
resistencia del cuerpo, tapas o espejos, y no por elementos secundarios como bridas, cuellos
de boquitias, etc.

8.3.5 Temperatura de operacién. La temperatura que deberd mantenerse en la parte del
deposito que se éste considerando para la operacién especificada del cambiador de calor.

8.3 6. Temperanra de disefio. La temperatura media de! metal {a través del espesor) que se
espera bajo Jas condiciones de trabajo para la parte bajo consideracion.
T,=1,+50 °F (93)
T,=T,(L.1) Se wiilizardg la que resulte mayor (94)
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8.4 Materiales de construccién.

Ios materiales se fabrican en formas comerciales que s¢ denominan formas de suministro ¥
para ello s¢ han normalizado las de mayor utilidad. En los cambiadores de calor se emplean
algunas de dichas formas, gue son solicitadas mediante las especificaciones de los cédigos,
tomando en consideracion la forma del elemento que ha de fabricarse. A continuacion se
presentan las formas de suministro y su utilidad en la fabricacién de los transmisores de

calor.

8.4 / Placa. Se emplean en la fabricacion de mamparas, silletas, tapas formadas y planas,
placas divisonas, fajas de sello, placa de choque, espejos y secciones cilindricas
{envolventes y canales) cuando el equipo €s mayor de 24 plg (610 mm) de didmetro interior.

8.4.2 Forja. Se emplea en la fabricacién de bridas, coples y en algunos casos cuando los
espejos y tapas planas cuentan con €spesores Imayores de 6 plg (152 mm), por la dificultad
que presenta controlar los efectos en el laminado para estos espesores.

8.4.3 Tubos. Existen en el mercado tubos de cédula y tubos de calibre, ambos fabricados
para diametros normalizados, aungue con caracteristicas de fabricaci6n diferentes y utilidad
especifica dentro del disefio de los cambiadores de calor.

Los tubos de cédula pueden conseguirse en el mercado desde 1/8 plg (3.2mm) hasta 42 plg
{1067mm) de diametro nominal que no corresponde al didmetro interno o externo real, a
excepeidn de aquellos mayores de 12 plg (305 mn) en los cuales el diametro exterior es
comun al didgmetro de identificacién (nominal}.

La utilidad que pueden ofrecer los tubos de cédula para las necesidades de disefio es
vanada, debido a que los espesores que pudieran ofrecerse en los elementos por disefiarse,
se pueden seleccionar en funcion del diametro nominal y una cédula que satisfaga el
espesor requerido, ya que existen varias cédulas para cada didametro nominal con un espesor
definido.

Son fabricados con costura o sin ella, esto es soldados o extruidos, de los cuales se prefieren
los segundos en los disefios de cuellos de boquillas, espaciadores, secciones cilindricas
como envalventes, cuando no excedan de 24 plg (610 mm} de diametro nominal.

Los tubos de calibre Hamados tubos de transmisién, se fabrican en diimetros nominales
desde % plg (6.335 mm), que corresponden al didmetro exterior y cada uno de cllos se
fabrican en diferentes espesores normalizados, a los cuales se les conoce como el calibre del
(ubo. También existen en el mercado con o sin costura, prefiriéndose los Gltimos para la
construccion de los haces de tubos.
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§ 44 Mareriales mds comunes. Los estandares TEMA y el codigo ASME, hacen una
referencia sobre los materiales mas utilizados, siendo éste ltimo el que proporciona la
cspecificacion apropiada del material. A continuacién  se dan algunos cjemplos de
materiales mas usados:

Placa: SA-515-70, SA-285-C, SA-36

Forja: SA-105, SA-181, SA-266-2

Tubo de codula. SA-106-B, SA-53-B, SA-333-1
Tubos de calibre: SA-179, SA-344-1, SA-556-C

8.4.5 Factores que intervienen en la seleccion de materiales. La seleccién de los materiales
de construccion de los cambiadores de calor, se efectiia mediante el analisis de todos los
factores que intervienen en la seguridad, durabilidad y vida Gtil del equipo. Los factores que
tienen mayor influencia en la seleccién son: la corrosion, la presion y la temperatura,
aunque debert tomarse en cuenta otros aspeclos como son. facilidad de maguinado,
soldabilidad, disponibilidad en el mercado y costo relativo.

» Corrosién. En térmmos técnicos, la corrosion se define como la destruccidn de un metal
por reaccién quimica o electroquimica por el medio ambiente que le rodea. Para efectos
practicos, es casi imposible eliminar la corrosion, todos los metales y aleaciones son
susceptibles a sufrir éste fendmeno, no habiendo material Gtil para todas las
aplicaciones. Afortunadamente se tienen materiales que pueden comportarse
satisfactoriamente en medios especificos. En términos generales, los procesos de
comosian se clasifican en dos grupos: corrosién por oxidacién y corrosion galvanica.

» Temperatura. Probablemente la causa mis frecuente de fallas mecénicas en
cambiadores de calor sea la poca o nula importancia que se le da, durante la etapa de
disefio mecanico, o la mnfluencia de los gradientes de temperatura. En si, no es la
temperatura la que ocasiona el problema de cargas y deformaciones, puesto que
podernos calentar todos y cada uno de los elementos que integran a un cambiador de
calor por separado, sin causar dafio alguno. Lo que sucede es que las restricciones que
imponen unos elementos a otros por sus condiciones de ensamble y fabricacién les
impide expanderse libremente.

La temperatura tiene una influencia directa que se refleja tanto en la resistencia como en
la rigidez de los componentes del equipo, ocasionando perfiles de esfuerzos localizados
debido a la distribucion local de gradientes de temperatura. Ademas, tiene una influencia
directa sobre los fluidos circulantes, transforméndolos en muchas ocasiones en agentes
corrosihy0s que erosionan y deterioran al equipo en general,
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8.5 Disefio mecanico-estructural del rehervidor EA-5451

Para Hevar a cabo el disefio mecanico, se requiere de la hoja de datos, en la cual se
encuentran los resultados del disefio termodindmico del equipo. (Ver hoja de datos del EA-
5450.

8,51 Presion de diseiio:
Py =2.35+30=32.35 psi
Pp=2.35x1.1 =2.58 psi
P, ="15 psi Seleccionar la mayor

8.5.2 Temperatura de disefio:
Ty =400 +50 = 450°F
T,= 400 x1.1 =440 °F Seleccionar la mayor

853 Envolvente:

El espesor minimo calculado por presién interna para un elemento cilindrico debera ser el
que resulte mayor, tomando en consideracion las férmulas para esfuerzos circunferenciales
y longitudinales, para nuestro caso el esfuerzo que domina es el circunferencial, por tanto
los espesores de las partes del rehervidor se calenlaran de acuerdo a las formulas de éste.

a) Espesor:
Material : SA-316-70
S, = 17500 psi
C=0.125plg
E=1
R=30.25/2=15.125plg
R
r= xR e (95)
(S, % E)-(0.6xP,)}
75x15.125

(= +0.125=0.19 plg
(17500x 1) —(0.6x75)

Segun las recomendaciones del codigo TEMAPL ¢ =3 plg (0.375 plg)

b} Mdxima presién permitida:
_ S, xEx(t~C)
T R+06x(t-0)
_ £7500x1x (0.375-0.25)
15,1254 0.6%(0.375-0.25)

(96)

=143.9 psi

8.5.4 Tapa de la envolvente:

Su seleccion depende de las condiciones de servicio y costos de fabricacion, para nuestro
caso, la presion de disefio que se maneja es baja, por lo cual la seleccion es de una tapa
plana, la cual al ser calculada arroja un espesor elevado, por lo cual se selecciona una del
tipo hemisférica
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a) Espesor:
Mismo material que la envolvente.
- PxK o7
28, % E-0.2F,
_ o BxISIZ 4195016 plg
2x17500x] -0.2x75
nuuﬂ‘ 8 plg
b) Mdxima presion permitida:
28 x Ext
P= 7 (98)
" R+02
= 2x17500x1x0.375 _ 863.5 psi
15.125+0.2x0.375
8.5.5 Seccidn conica:
a} Espesor:
Mismio material que la envolvente.
P,xD
99}
2Cosa(.§' x E-0.6P, )
- 75%30.25 +0.125=02 plg
2C0530(1 7500x1 - 0.6x75)
mm— 3 Plg
b} Maxima presidn permitida:
28, xEx(t C)xCosa
= (100)
D+1. 2(! —C)XCOS(I
 _ 2%17500%1x(0.375-0.125)x Cos30 ~24837 psi
30.25+1.2(0.375 - 0.125) % Cos30
8.5.6 Evaluacion del espesor de los tubos de transferencia:
Material : S4-179
= 17500 psi
R=0.75/2=0375 plg
_ P, xR (o1)
S, x E—0.4P,
75x0.375

~0.002 pl
= 150001 —0.4%75 pg

el resultado del cdleulo del espesor nos indica que el BWG
propuesto (14) correspondiente a 0.183 ple, cumple con el
servicio.
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8.5.7 Espejo:

L *0-5(DP+J|6)

A

Figura 8.5a. Dimensiones del espejo.

a) Dimensionamiento del cabezal:

» Diametro exterior del espejo:

¢ = claro necesario para remover fibremente el haz de tubos, normalments %"
D, =D ~2xc=2325-2x"y=23 plg (102)

» Didmetro macho del espejo:
N = Ancho del empaque minimo marcado por el TEMA (*;"), para diametros nominales de
hasta 23" y de ,” para mayores.
K = Separacion minima para el acoplamiento de Ia brida y el espejo (16 ).
D,y =D, -2xN-2xK=23-2x}-2x Le=21.875 plg (163}

> Didmetro limite de los tubos real:
Km = distancia minima entre un barreno y el limite de la pieza cercana a éste (' .

D, =D,,—2Km=21875-2x"4,=2L75 plg (104)

> Didmetro interior de la brida:
D,=D_ +2K=21.875+2x 1.=22 plg (1035)

» Didmetro hembra de la brida:
D, =D, +2K=23+2x L, =23.125 plg (106)

~ Diametro del barreno:
D, = didmeiro del perno.

D, Tolerancia
Syplg a 1 plg he”
11, plg y mayores {7
Dy =D, +iolerancia =3 + 4y = 0.6875 plg (107}
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~ Didmetro entre el centro de barrenos:
D, =D, +2Km+ Dy = 23.125+2x ', +0.6875=23.9375 plg  (108)

» Didmetro exterior de la brida:
E, = Distancia del centro de barreno al exterior de la brida, normalmente ¥, .

D, =D, +2E, =23.9375+2x",,=25.3125 pig (109)

» Didmetro interior de la envelvente:
D. =D, +2xe=253125+2x 1, =25.5625 plg (110)

» Diametro medio del empaque.
G=D,-2xb=23-2x1,=225 plg (1)
b} Espesor:
b.1) Cdleulo por flexion:
Mismo material que los tubos de transferencia.
F = para espejos estacionarios y cabezal flotante (1), para espejos con tubos en “U” (1.25)

FxG P,
f= (112}
2 s,
125x22.5 75
[ = =0.99 =1 pl
2 15000 e
b.2) Calculo por esfuerzo cortante:
D, = diametro equivalente del perimetro que une los centros de los tubos exteriores.
4% (0. :
D, - 4x A4 _4x(0.783)D,, (113)
C X Dulf
4% (0.785)21.75°
D, = =21.75 pl;
£ x2S re
,_031xD, [PD] 14
1 Pe A5,
PT
031x21.75( 75
= s =0.1348 pi (1153
075 (15000) -
1
Seleccionar t = | plg, por ser mayor
b 3} Espesor total de los espejos:
Pr = profundidad de la ranura para la placa divisoria (normalmente ;")
=1+ Pryc=1+%+1=13125 (15, plg) (116)
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8.5.8 Brida de envolvente a espejo:

aj Espesor:

Material brida- SA-105

Material esparragos = SA-193-B7

S,, = 17500 psi (esfuerzo de 1a brida a la temperatura de disefio)

S, = 25500 psi (esfuerzo de los esparragos a la temperatura de disefio)

b) Didametro exterior del empaque:

La seleccion del empaque, se realizara tomando en consideracién la temperatura, presion y
naturaleza del fluido, y el material debera satisfacer las siguientes condiciones:
Impermeabilidad

Resistencia a la corrosion

No contaminante

Que no produzca corrosion galvénica

XYY

Empaque: Asbesto recubierto con 4-6 % Cr®.

Y = 9000
m=375
Pdr=1.3(75 psi) =91.5 psi
.
D, =D, Pdtxm )
Y - Pdt(m + 1)
ey 9000-97.5%3.75 _ 12 plg
9000 -97.5(3.75+1)
b.1) Ancho del empaque:
D,-D
N - e fe 118
2 (118}
212~
N= 2 122 2 =0.06 plg

De acuerdo a las recomendaciones del codigo TEMA®, N, =1, plg

¢} Calculo del nimero de pernos:

¢.1) Carga de asentamiento del empaque:
Wm, =bxnxGxY (119)
Wim, = ', x7 % 22.5x 9000 = 159,043.13 b

¢ 2)Carga para mantener sellada la junta durante la operacion del equipo:
Hp=2xbxnxmeder 120y
Hp =2x 4 xn x22.5x3.75x97.5= 12,922.25 b

2 ] uso del ashesto estuvo muy cxtendido, pero ahora se manufacturan Jos empaques con otro tipo de
matenales, por ejemplo grafito, ya que éste peligroso material puede ser cancerigeno,
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¢ 3) Fuerza de separacion inducida por la presion externa:
H==,xG* x Pdt (121)
==,x22.5"x97.5=38,766.76 Ib

¢.4) Carga de los pernos para condiciones de operacion:
Wnt, = Hp+ H =12,922.25+ 38,766.76 = 51,689 b (122)

¢ $) Area necesaria de pernos:

Material : acero al carbon A-193-B7

5= 25,000 psi

Sf, = Esfuerzo permisible del material de los pernos a la temperatura de operacion.
Sf, = Esfuerzo permisible del material de los pernos a la temperatura ambiente.

Wm, 51,689
=T L2008 g 07 ple? 123
™= s 25,000 il o
Wm, 159,043.13
A, =y 1209313 _ 6 96 pig? 124
™ s, T 25000 i .

Seleccionar la mayor.

.6} Numero minimo de pernos:
El nimero de pernos debera ser un multiplo de 4, para colocar la cuarta parte de los
tornillos en cada cuadrante y de una manera simétrica.
Am 6,36
Np="T_ " _315 = miltiploded . Np=32 125
P= 4p 0202 P P (25
Ap = 0202 plg’ TEMA®!

¢ 7) Area real de apernado:
Ab= Apx Np =0.202x32 = 6.464 plg’ (126}

¢.8) Espaciamiento enire pernos:
Distancia minima de pernos: B, = 11,7 de TEMA®!
Espaciamiento mdximo:

18
B, =2xdp+ -—— 127
e ? m+0.5 (20
B, =2x%+ ' —4plg
e 3.75+0.5

¢.9) Carga de pernos:
W =05(Am+ Ab)Sf, = 0.5x(6.36+ 6.464)25000 =160,300 Ib (128)

Wm = Abx §f, = 6.464x25,000 = 161,600 16 (129)
Seleccionar la mayor.
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¢ 10 )Revision del ancho efectivo de asentamiento del empague por carga de los pernos:
_ Abx Sf, (130)
" mxGxY
~ 6.464x25,000
™7 on x 22 5% 9,000
N o < N, por lo tanto proseguir.

A

N =0.127 plg

d)Calculo de las fuerzas y momentos gue actiian sobre una brida en condiciones de
operacion:

Hg hd

he

Figura 8.5b. Fuerzas y brazos de palanca que actiian sobre una brida en operacién.

d 1) Momento debido a la fuerza hidrostatica actuando sobre la brida:
~ Fuerza hidrostatica actuando sobre la brida:

Hd ==,xD," x Pd (131)
Hd =#,%x22% x97.5=137,062.94 /b,

~ Braze de momento;

hd =0.5(D,, ~ D,,) (132)
hd = 0.5(23.9375 ~ 22) = 0.9687 plg
Md = Hd x hd =37,062.94x0.9687 =35,902.83 Ib, -plg (133

d.2) Momento debido a la reaccion del empaque:

» (arga del empaque:
He=W-H (134}
He =161,600 -38,766.76 =122,833.24 b,

» Brazo de momento.

hg =035(D,, -G} (135)
hg = 0.5(23.9375 - 22.5) = 0.7187 plg
Mg = Hgx hg =122,.833 24x0.7187 =88,280.25 /b, -plg (136)
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d 3) Momenio debrdo a la diferencia entre la fuerza hidrostdtica total y la fuerza
hidrostanca actuando sobre la cara interior de la brida:

~ Diferencia entre las fuerzas hidrostaticas:
Ht=H-Hd (137
Hi = 38,766.76 — 37,062.94 = 1,703.82 /b,

» Brazo de momento.

&t = 0.5(hd + hg) (138)
it = 0.5(0.9687 +0.7187) = 0.8437 plg
Me = Hex ht =1,703.82x0.8437 = 1,437.51 /b, -plg (139

d.4) Momento total actuando sobre la brida bajo condiciones de operacion:
Mb = Mg + Md + Mt (140)
Mb =88,280.25 + 35,902.83 +1,473.51 = 125,656.6 b, plg

d 5) Momento por asentamiento del empaque:
M, =Wxhg {141
M, =161,600x0.7187 =116,141.92 /b, -plg

d.6) Momento total de diseiio de la brida:
[l momento total de disefio M de la brida sera el que resulte mayor deMby M,

Para este caso:
M = Mb = 125,656.6 Ib, plg

Con el fin de reducir la cantidad de trabajo matemdtico involucrado en el calculo de
csfuerzos™, se introduce un factor M o M’, segiin aplique, el cual es simplemente el

momento totat de disefio de la brida dividido por el diametro interior de la envolvente.
Mb

M= (142)
DJ

=" (143)
Dl
125,656.6

para nuestro caso: M = =5,404.6 b,

23.25

¢) Constante de forma de la brida- De la relacion del diametro exterior al didmetro interior
de la brida es posible determinar los valores de las constantes de forma: 7, Z, Y. U°,
identificarernos dicha relacién por K

_De (144}

22

"¢ onsultar nemograma en el Anexe

111
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T=1.86 Y=13.95
Z=17120 U=1534

e. 1} Facter de correccion de esfuerzos en la extension de Ia brida:

, —

b ———— -

3

Figura 8.c. Pendiente de la extension de la brida.

La méxima pendiente permitida por el cédigo para extensiones €s 1:3. Esta relacion se
origina de una consideracién de los requerimientos por soldadura para la transicion
adecuada de un espesor a otro y también es una proporcion deseable desde el punto de vista
de resistencia mecanica. Asi el espesor de la extension del recipiente en el extremo
pequeiio, g,, es el mismo que ¢l espesor de la envolvente.

& 0.5
= =1.33 14
g, 0375 (143
hy= D,xg,= 22x0375=2387 plg {146)
g.,=8 -8 =05-0375=0.125plg {147
=g’ xh, =0.125x2.87 =0.36 {148)
h 036
= =012 14
By, 2.87 (149
f=13
F=09
V=0.55
F .
e= = 0.2 0.3135 (150)
hy 2.87
—U=15'34:27.9 . sty
¥ 055

¢ 2) Determinacion de otros factores necesarios para el calculo del espesor de la brida:
Para calcular el espesor de la brida 1, se hace necesario establecer el valor tentativo de éste.
No hay un método sencillo para establecerlo, sin embargo se sugiere utilizar como una guia
Ia siguiente expresion:
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1=072 MY

fe
5,404.6x13.95 L5
17,500 '
A continuacion usando ¢} valor supuesto de ¢, se calculan los siguientes Factores:

t=0.72

o =(xe)+1=(1.5%03135) +1=1.47
B =1 (txe)+]=4(1.5x0.3135)+1=1.625

_a 1.47 ~0.79
T 186
3 k3
s=' =12 _o12
d 279

A=7+8 =0.79+0.12=0.91

e 3) Esfuerzos en la brida:
¥ Esfuerzo longitudinal en la extensién de la brida:

SH = fo’{
Axg/’
1.3x5404.6
= S - =30,883.42 psi
4 0.91%0.52 P

~  Esfuerzo radial en el anillo de la brida:
_BxM

T oaxp?
1.625x5,404.6
T 091x15

R

=4,289.36 psi

» Esfuerzo tangencial en el anillo de la brida:

s, =M[:‘Y—2xsk

_ 5,404.6x13.95

51 1.5

—7.2x4,289.36=2,625.13 psi

»  Esfuerzos combinados: el que resulte mayor de
S =0.5(S, +5,) = 0.5(30,883.42 +4,289.36) = 17,586 .4 psi
5= 0.5(S, +5,)=05(30,883.42 +2,625.13) =16,754.27 psi

(152)

(153)
(154)

(155)

(156)

(57

(158)

(159

(160)

(161)
(162)

Las limitaciones impuestas por el cédigo al valor de los esfuerzos en la brida se expresan

por los siguientes requisitos de disefio:

Sy < 1.58,
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Disefio mecdnico estriectural del EA-5431.

Sp < S
S o< S,
Se < Sa

Para nuestro caso, S, > 1.55,, esto significa que el espesor supuesto no es suficiente
para resistir el esfuerzo longitudinal. Cuando esto sucede, se debe incrementar ¢ valor del
espesor de la brida, hasta obtener esfuerzos dentro del rango permitido.

Suponiendo t =2 plg

o = 1.627
B = 1836
y = 087
& = 029
A =116

S, = 24,2275 psi 5,<1.55,
Sy = 2,138.58 psi S, < S,
§,= 3,451.05 psi S, < 8
S, =13,183.02 psi Se < S,
—
w
h R
— g o
Y

\

_

'

_
Y

i

Figura 8.5d. Dimensiones de la brida
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8.5.9 Boguillus:
@) Rango de bridas: La seleccion del rango de las bridas para las boquillas, estard en
funcion de la presion marcada para la prueba hidrostatica y temperatura de operaci6n. Para
ejemplificar se muestra la seleccion de la boquilla de salida de vapor.

Pu=75(1.5)=112.5 psi

Tp =450 °F

Clase = 150 Ib (cuello soldable)®

Material: SA4-105

b} Espesor del nibo: Debido a que el didmetro de la boquilla dependeré de las condiciones

de proceso y las necesidades del servicio, a continuacién se muestran los requerimientos

para la seleccion del espesor de la tuberia comercial:

» El espesor sera el calculado para la presién de disefio mas la tolerancia por corrosion
pero no debe ser menor que el espesor de pared requerido para el recipiente.

» El espesor del cuello requerido para registros de acceso e inspeccion (registros de
hombre o de mano), sera el calculado para la presién de disefio mas el margen de

CO[TOb!Oﬂ.

[

D, = [0.0509_(11;‘ )] (163
Vexp,

Vy=35-45 fis
0.0509(1640)\**
Dy =| TPV 237 = 4pl
o [ 35%0.173 J 7E
Tubo requerido para boquilla: Cédula 80 Espesor 0.337 pig®
Material: SA4-106-B

¢) Dimensiones restantes de la brida®:

A = Diametro de perforacion.
C = Longitud en la campana.
E = Diametro de la campana en el punto de soldadura,
G = Diametro de 1a campana en [a base.
= Didmetro exterior de la brida
J = Espesor de la bnida.
¥ = Diametro exterior de la cara elevada.

Tamatie norminal A C E G H J K
dof tubo
2 207 21, 2.38 31, 6 % 35,

115




(;:}71’!.’4 In VIII

Diseiie mecanico-estructuval del EA-5451.

E
B .
A
A
- -
c
// G
7 % ] j
/ - Z; y
PR -
[ -]

Figura 8.5e. Brida de 150 /6. Norma ANSIB16.5

Efectuando el mismo procedimiento para las demas boquillas, tenemos los siguientes
resultados, la inica modificacion es €l calculo del diametro de las boquillas, el cual es para

liquidos:

Ejemplo: boquilla de entrada del liquido.

—w=24’337=377.17 S R=0.105 f£*ls (i64)
p 64525
pxV?=1500 b/ ft-5 (165)
V=482ft5
A=§=0.0218 S {166)
A=0.785x Dy, ° (167)
D, =1.7ft = 2plg
. Material Cédula Espesor | Material
Boguilla | Dy(plg) | Clase (tB) brida tubo tubo (plg) tubo
Entrada 2 150 S4-105 80 0.218 $4-106-8
liquido
Entrada 4 150 S4-105 80 0.337 SA-106-5
Cahezal
Salida 4 150 54-105 80 0.337 SA-106-B
Cabezal
-T msaio nominal
.dcl lubnoplg A C E G H J K
2 2.07 2h 238 3, 6 Y 35
4 4.03 3 4.5 55, 9 516 6%
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8.5.10 Dimensionamiento general del equipo:
Para realizar el dimensionamiento del equipo, es necesario revisar los siguientes factores:

a) De construccién y mantenimiento: Al realizar el dimensionamiento del equipo se¢
deberan proporcionar las tolerancias minimas necesarias para el ensamble del equipo en
su etapa de fabricacion. (figuras 8.5/, 8.5g) También se deberd prever las dificultades
que se presentarian al efectuar mantenimiento al equipo por lo gue, se tendrd que
comparar las dimensiones por construccién y por mantenimiento y seleccionar fas

mayores.

b) Como parte fundamental del dimensionamiento se deberd tomar en cuenta la
informaci6n contenida en la hoja de datos correspondiente al equipo.

A continuacién se presenta la secuencia de célculo para el dimensionamiento general del
equipo.

a) Dimensionamiento del cabezal de entrada tipo "B

2= 337 by= 2.5
f= 3 x = 3757
db, = 4

Cialculo de a;

i

db
a, = 25 + 2 +3t ::+2+3(3s)=5-|25 (5% plg)

- LC
— L - -
ke =l as i ED
; =
-_]= iy —]
C;_l e =i
- 3ria _ e R
‘ =t z;= : zs"l =
NN —§
i ]
- dbs|
=z

........................................... B >

Figura 8.5f. Dimensionado cabezal de entrada tipo Bl
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Calculo de ks

db
k,= g +z,+3,, +8 :;+2+3(‘3)+2.5:7.625 (7%, plg

nu

Calculo de LC:
LC=a, +hy+x, =5 +7%+375=165 plg

b) Dimensionamiento de la envolvente tipo “K", con cabezal flotante tipo “U":

k= 37 z;= " LTT= 216"
= 1%, db,= 2" D= 30.25"
d= 22" db,= 1"

Calculo de d.:
_ D-d _3025-22

= = =143 (143, pl
T mg®)  ng(30) (142 plg)

Calculo de k.:
db, 2
k, = 2' +z,+3,, +b= 5 +1+3(%) +2.5=5.625 (5% plg)

nn -

Caleulo de d.
d, =d, +b—k, =143125+2.5-5.625 =11.1875 (113, plg)

Calculode a--
a, =T, =Y+ N ===+ =3 =17 pig

Caleulo de k..

Lt
ki = ) —ls—a,—b-d, +d,
216 ; 13
ky = 5 g ~175,—2.5-143125+11.1875=100.8125 (100", plg)
Calculo de &.,:
k}[ = Lt - ]8 + 2"+t +3tmm + db!
- 2
216 !
k,, = e 2L+ 30+ ) =[11.6875 (111", plg)
Caleulo de o
db
a = 21‘ + 3, = ; +3(%) = 1.625 (I plg)
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Calculo de LE:
LE =a, +k; +ky —d, = 1.625+11 1”,,;%100”,6#“‘,6 = 20215, plg

Calculo de LTE.
LTE =k, +LE+d, +b= 5420215, +145,+2.5=22475 (224, plg)

8.6 Estimacion de peso

El peso del equipo ¢s estimado de acuerdo a tablas reportadas en la literatura abierta (Anexo
N, en funcién del las dimensiones de cada una de las partes del equipo:

Resumen de pesos:

Descripcion Peso®’ (Ib)

Coraza 2276
Tapa del cabezal 229
Tapa de la envolvente 129.3
Seccion conica 160.2
Bridas 155
Espejos 113
Bridas 106
Haz de tubos 3750
Bafles 150

[Total 7069
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IX. CONCLUSIONES.

I.2 realizacton de un proyecto hoy dia estd restringido por un namero de horas-hombre
asignado a cada actividad que lo integran, como por egjemplo el disefio de equipos de
proceso Por tal motivo el empleo de simuladores comerciales o propios es imprescindible
para facihtar y agilizar el clculo, sin embargo, ¢l disefio obtenido por atgln simulador de
equipo de intercambio de calor no necesariamente s el éptimo, 2 menos que se efectie un
exhaustivo andlisis de resultados a fin de verificar que se cumpla con los requerimientos
cnereéticos (carga térmica) y que no se viole ningin parametro (caida de presion, factor de
wnerustamiento, ete.). Bajo este contexto los resultados obtenidos son:

Para ol caso de estudio (EA-5451) que corresponde a ebullicién no 1sotérmica, es decir, a
una mercla a evaporar que se alimenta al equipo a una temperatura por debajo de la
temperatura de ebullicion de la mezela (minimo 10°) v que, por tanto, mmplica un perfil de
o dentamiento {precalentamiento, vaporizacién} sc concluye en funcién de los resultados
obtemdos que el diseiio global (dimensionamiento térmico del equipo), sobre el area de
irensferencia de calor puede ser realizado por un método manual (Kern) obteniendo
seaaliados tan buenos como los reportados por los simuladores B-JAC y HEXTRAN
(smios simuladores son considerados como los mejores en el mercado actual), pues fa
o arierén de estos es de un 7% de desviacién, ademas se encontrd que el simulador B-JAC
usid regido por el método de Kemn, pues tanto la restriccion de un coeficiente de ebullicién
4 como @l del flux de calor maximos, son también limitantes encontradas en la
metodologia y resultados de dicho simulador.

Cun respecto al simulador HEXTRAN, se encontré que los valores del coeficiente de
chullicion son demasiado conservadores. No obstante, el resultado final (area de
ransferencia de calor), no presenta desviacion de relevancia con respecto a los resultados
encontrados mediante los demés métodos, debido a que el bajo valor del coeficiente de
cbullicién se ve compensado por el sobrestimamiento de la diferencia de temperaturas, pues
HEXTRAN no considera en el calculo de esta variable las zonas de calentamiento, sino que
toma un modelo lineal {diferencia de temperaturas media logaritmca), lo que en el proceso
de ebulbicion repercute en un sobrestimamiento de este valor. No obstante, solo se reporta
un 13.4% de desyviacion en el area de transferencia con respecto al valor de la hoja de datos
emitida por el IMP.

Para ¢l caso de los rehervidores con ebullicion isotémmuca, se determind que los métodos
encontrados en la iiteratura abierta para cvatuar el coeficiente de ebullicion, resultaron ser
conservadores en diferente grado, presentindose cn todos los casos un sobredisefio del
cquipo cn el 4rea de transferencia de calor. Asi ¢l orden de confiabilidad de resultados es:
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método de Kem, Palen y Small, Fair y Klip, con porcentajes de desviacion del 17.2%, 22%
y 45% respectivamente sobre 1a base de los resuliados de ambos sumuladores, de lo cual se
concluye que los primeros dos métodos pueden ser utilizados sélo como una metodologia
de predisciio del equipo, mientras que el uitimo, para los sisternas estudiados TEG-Agua y
MDEA-Agua, no ¢s confiable.

Cabe aclarar que los métodos encontrados en la literatura abierta con excepcion del de
Kern, ademas de ser empincos, son restrictivos a los fluidos altamente polares, como los
on los sistemas manejados en este trabajo (TEG-Agua y MDEA-Agua), por lo cual los
métodos no fueron aplicados en toda su extension, pues gran parte de fas correlaciones no
estan dentro del rango de aplicacién. Esto explica en parte los porcentajes de desviacién
encontrados.

Se recomienda para trabajos posteriores, la elaboracion de un programa, a fin de agilizar los
calculos. Dicha tarea sc verd facilitada, pues las metodologias expuestas en el presente
trabajo, fueron estructuradas similarmente a un diagrama de flujo, indicando todos los pasos
a segurr, ademas de realizarse la hamogenizacién de la nomenclatura y unidades utilizadas
en todas fas correlaciones
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Anexo I

TABLA B. VALORES APROXIMADOS DE 103 COEFICIENTES TOTALES

PARA DIiSERO. LOS VALORES INCLUYEN UN FACTOR DE OBSTRUCCION

TOTAL DE 0003 Y CAlDA DE PRESION PERMISIBLE DE 5 A 10 LB/PLG
EN LA CORRIENTE QUE CONTROLE

Enfriadores

Fluido caliente ’ Fluido fric U, total
Agua Agua 250-500 +
Metanol Agua 250-500+4
Amoniaco Agua 250-500+
Solucicnes acuosas Agua 250-5001
Sustancias organicas ligeras? Agua 75-150
Sustancias orgianicas medias? Arua 50-125
Sustancias orgénicas pesadas$ Agua 5 75
Gases Agua 2— 50
Aguz Salmuera 100200
Sustancias orgénicas ligeras . Salmuera 40-100

Calentadores

Fluido caliente Fluido frie U, total
Vapor de agua Agua 200-700 +
Vapor de agua Metanol 200-700+
Vapor de agua Amoniaco 200-700 ¢
Vapor de agua Soluciones acuosas:
Vapor de agua menos de 2.0 ¢p 200-760
Vapor de agua Mis de 2.0 cp 100-500+
Yapor de agua Sustancias ergdrucas ligeras S0-100
VYapor de agua Sustancias organicas medias 100-200
Yapor de agua , Sustancias orgénicas pesadas 660
Vapor de agua Gases 5-30¢

Intercambiadores

Fluido caliente Fluido frio U, total
Agua Agua 250-500 ¢
Soluciones acuosas Solucicnes acuosas 250-500 ¢
Sustancias orginicas ligeras Sustancias organicas ligeras 40-75
Sustancias orgénicas medias Sustancias orgdnicas medias 20-60
Sustancias orgdnicas pesadas Sustancias orgdnicas pesadas 1040
Sustancias orgénicas pesadas Sustancias orginicas ligeras 30-60
Sustancias orginicas ligeras Sustancias orgdnicas pesadas 1040

3 Las sustancias orgdnicas Hgeras son fluldos con viscosidades menores de 05 centl

poises e incluyen b o, lolueno, ., etanol, metil-etilcetona, gasolina, kerosén
¥y nafta

3 Las sustemecias orgdnicar medias tenen viscosidades de 05 a 17 centipois e incluyen
kerosén, strawocil, gasoil caliente, aceite de absorbedor caliente ¥ algunos crudos

3 Sustancies orgénicas pesadas tenen viscosldades mayores de 10 centipois e incluyen
gawil frio, aceites lubricantes, petréleo combustible, petrélea crudo reducide, breas y a&
faltos

+ Factor de cbsimuceién 0.00%

1 Cafda de presisn de 20 a 30 Ib/pig?

¢ Egtas tasas estin influencizdas grandements por la presién de operacidn.
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Anexe L

TABLA 6. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO

Tubos de 3{" DE, arreglo en cuadro ;Tubos de 17* DE, arregle en cuadro

de 1 plg de 114 plg
i

o e fon o | Gy [or [or | ar e |on

8 32| 26 ! 20" 20, 8 g1] 16| 1%

10 520 52, 40 36 i 10 32| 32 26 24

2 $1| 76, 65° 63| 60| 12 48| 451 10| 38| 36
wa, |ooerl ool g2 W, 7 135 61| 56| 52| 48| #
vsh, | 187 { et} 116 108! 108 | 15% s1| 761 63| €| 64
vy b1rriaes |1 1300 w2 | a7g lnzfuz) 96 0] 82
jor; | 221:220 201, 102 88| 193 | 138132128 122 116
oty 257 270 | 2ep , 290 234 | 2135 | 177|106 158 152 18

a3v; | 3411 324 | 308 . 302 i ouz | e3¢ | 213 208 |92 .84 18

25 413 | 394 | 370 356 § 346 25 260 | 252 § 238 | 226 ; 222
27 181 | 460 j 432 i 420 . 408 27 300 | 288 1 275 | 268 260
2u 533 | 526 | 480 | 408 ; 436 20 341 | 326 | 300 2 286
31 657 ' 640, 600 330 360 31 106 | 308 | 380 | 368 ! 358
a3 749 ' 718 ' 688 676 ! (48 33 165 , 460 i 132 t 420 | 414
35 835 : 8§24 780 766 1 748 35 592 , 518 , 488 | 484 | 472
37 034 914 8S6 S66 ¢ 838 37 506 | 574 | 562 i 541 | 532
39 1019 1021 ! 982 ) 0868 | 948 a8 605 | 644 | 624 | 612 | 600
Tubos de 114" DE, arreglo en cuadro Tubos de 114" DE, arreglo &n cuadro
de 19, Plg de 174 plg
10 !.6' 12] 10
12 | 24! 22| 16| 18] 12 w6 16 12] 12
1314 32 l ani sl 224 22 134 22| 22| 161 16
10}: 1] 400 37 33 31 1534 ag | 20} 25| 24| 22
1784 56| 331 51| 48] 44 1734 39 39! 34 32! 20
195¢ 78 731 71| 6+] 56 1934 50| 48] 45 431 39
213 9 90y 86| 82 78 2134 g2 | 60| 57| 54 50
2335 [ 127 112¢ 1061 102 | 96 234 78| 74 70| 861 G2
25 140 5 135 | 127 1 123 1 115 25 a1| 90| 86 & 78
27 366 ¢+ 160 | 151 ] 146 | 140 27 1nzjlos| 102 a9z} 94
bl 193 | 188 | 178 [ 174 | 166 29 131 | 127 | 120 [ 116 | 112
3 226 | 220 7 200 ] 202 ¢ 193 3 151 | 146 | 141 | 138 [ 131
33 258 1 252 1 2411 238 ' 226 a3 176 | 70 | 1ed | 160 1 151
33 203 257, 275 | 208 238, 35 202 ' 106 | 188 | 182 ) 170
N 334 322 Pailjaoe 23] 37 2210 220, 217 | 210 | 202
30 370} 362 ' 348 342 236, 39 252 246 ' 237 | 230 ° 224
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Anexo L

TABLA 10. DATOS DE TUBOS PARA CONDENSADORES
E INTERCAMBIADORES DE CALOR

e
ey
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pared,

MIDCIooCcLTS O0CCoOooOoD
_ h
o
o
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o
i
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M e 00D O00TO000000 DEOADDRDD DODDD
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et et e o ot o ot Bt
il
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de flujo
| por tubo,

plg?

—H—oOoOQDoOoOD® [l e R o R Y oo R W W} oo CoD oo oo
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0623
0876
1076
127
145

152
204
223
247

]
H

s i |
Superficie por pie | Peso por

_lm. pies® ' pie laneal,
) o b, de
Extenor; Interior ! acero
I t

0 1309 00748 ' 0493
0 0874 0 403
0 0069 0.329
Q0 1052 0 258
0 1125 019
01963 ! 0 1263 0 065
0.1335 0 834
0.1393 O 8i7
0.1366 0 727
G 1329 0 647

¢.1587 | 0 571
~0.i1623 | - 0 520
01660 | 0 460

Q1707 ¢ 401

0.2618 i 0 17TH 1 8]
1 01813 1 47
[T 1 36

© o0 19un 123

{ 02018 114
;02121 100

0 2183 0 890

0 2241 0 781
02277 0 710

0.22814 0 63y
0.2361 0 543

03271 ! 02409 2 09
Q.23 1 91

0.2572 175

0.2644 1 58

0 2701 1 45

0.2775 1 28

0.2839 113

0.2846 0 941

0 2932 0 906

0.2989 0 808

0.3015 0 688

0.3925 0_3063 2 &7
0 3132 2 24

0.3225 214

0.3200 1.08

0 3336 177

0 3430 1.56

03402 |, 1.37

0355 1 120

0.3587 | 1.09

03623 « 0978

0 3670 | 0 831
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Anexo I.

TABLA 12 FACTQRES DE OBSTRUCCION *

Temperatura del medio calefactor

Hasta 240°F

Temperatura del agua

Agua de mar ..
Salmuera naturai

artificial

Sin tratar

Lagos)
Grandes Lagos

Agua de nio
Minimo

Lodosa ¢ turbia

Destilada

Purga de calderas .

, 260-400°F 1
125°F o menos  Mas de 125°F
i Velocidad del  Velocidad del

3 pies

0 004
0 0n2

0 002
U o0t

0 002
0 002

0 0z
0.003
G 003
0 003
0 008
0 003
0 005
0 0¢1
0 0003
0 05
0 002

Agua . agua, pps
3 pies Miasde 3 pies Mas de
:o menes 3 pies .o menos
i
..... lorws 0.0005 0001
..... .tz 000 0008
Torre de enfnamiento y tanque con rocio’
Agua de compensacién tratada : O Nl 000 Daon2
L0 DU 0 00T 0o
Agua de la ciudad o de pozo {como Grandes., '
-8 001 ¢ om 002
;000 000 ;00w
P oo o0l 0003
Mississippl RN a3 0 002 0 00t
Delaware, Schylkidl ... ... .. c00d3 G002 0004
East River y New York Bay .. 0003 DN 0oM
Ceanal sanitano de Chicago 03 G oos 000
P i 0003 4 0n2 O 00
Dura (mids de 15 granos/gal) . L0003 0003 0003
Enfnamiento de miguinas 0 on) 0 G0) 0 001
R e Q0025 00005 0 8005,
Abmentacién wratada para calderas L0000 0905 0001
L0002 o2 0 oo
- o S . .

t Las cifras de las dlomas dos co

lumnas se basan en unz temperatura del medie

calefactor de 240 a 400'F. 51 la temperatura de este medio €5 mayor de 40G°F, ¥ s1 se sabe
Gue el medio enfriader forma depdsitos, estas cifras deben modificarse convementernente

FRACCIONES DE PETROLEQ

Aceites (industriales):
Combustolio
Acelte de recirculacién lim-

pio . .o
Aceites para maquinarias y
transformadores
Aceite para guenching
Aceites vepetales

Gases, vapores (industriales).
Gas de homos de coque,

gas manufacturado ..,

0Q05
0001
0001

0004
0.003

0.0

Liquidos (industnales):
Crginicos o
Liguidos refrigerantes, ca-

lefaccién, enfriadozes, o
evaporantes
Salmueras {enfrnamiento).

Unidades de destifacién  at-
rmosférica-
Fondos r1esiduales, menos
de 25°API .
Fondos residuales, de 25°¢
APl 0 mis

Q001

G001
0001

0005

0.002
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Anexe L.
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Anexo I

FACTORS INVOLVING K

s

—

K| 17|z vyl u kKirlz | v]lUu
1.434 | v.24 | 289 {5356 [610 1es 1156 | 1.83 1 233 365
1,438 (174 (287 |552 |603 186 | 156 , 1.8} [ 330 ] 3.62
1442 f174 (285 |548 [601 vE7 F1.56 | 1.80 [ 3.27 ¢ 359

[1.448 174 1283 | 544 | 597 1.88 155 | 179 | 324 356
1.450 [ 173 | 2.81 (540 [3.93 1.89 |_|_'55 1.78 | 3.22 1 3.54
1,454 | 173 | 280 536 (389 100 152 1 177 | 39| 351
1458 Y173 | 278 332 |5BS 1ot fisa | 175 | 37| 348
fas2 | 173 J276 (528 |580 ve2 D1sd ) 1za a0 a4s
1.466 | 173 [ 274 (524 (578 103 J1.53 | 123 | a2 43
1470|172 [272 [520 f57° Y94 §1.53 | 172 | 3.0% | 3.40
1475 1172 | 270 (516 [546 105 Lrsa | 17y | 207 338
1,480 | 172 | 248 502 356} tos |52 | 170 [ 305 335
1495 | 172 | 286 P5.08 (557 ve7 {152 | 169 | 3.03[ 333
1490 | 1.72 | 264 504 | 5.53 1ea {151 | 1.68 [3011 330
1495 171 | 262 [5.00 {549 vop fust | 168 | 298§ 328
1.500 |17t | 260 [ 496 [5.45 200 151 | 187 | 296 226
1503 [17) [238 l492 541 201 150 | 186 ] 2941 3.23
1510 | 173 | 2.56 j4BE (537 202 §1.50 | 1.85 1 292 | 3.21
1515 [17r | 254 | 484 [533 204 149 [-1.63 ] 288 317
1520 |170 | 250 |480 |5.29 206 | 1.48 | 162 | 2851 323
1525 7o (25 j477 | 53S 208 | 1.40 | 140 | 281} 2.09
1550 L nro 249 [&74 |52 210 | 147 | 159 | 278} 3.05
1.535 | 170 | 247 (470 |57 212 1148 [ 157 | 274 301
1540 | Log | 246 | 486 [543 204 | 148 | 186 | 271 | 297
1545 | 169 | 2.44 {483 | 509 218 | 145 | 1.55 | 267 [ 294
1.55 | 1.69 | 2.43 1450 | 505 208 | 1.44 | 1.33 | 2.64 | 290
1.56 | 169 | 240 | 454 | 499 270 | 144 | 152 F 2861 287
157 {148 | 237 | 448 [ 492 222 1143 | 150 | 238 284
1.58 1 1.68 | 234 | 442 ;486 224 | 142 | 150 | 2.56 | 2.81
159 | 167 | 231 [438 |47 226 | 141 ] 149 | 233 278
140 1167 | 228 [431 {473 228 {141 ] 148 | 250} 275
vl | hes {226 [425 | 467 230 | 140 | 1.47 | 248} 272
162 1165 {232 (420 | 461 232 | 140 | 148 | 245 ) 249
1.63 F1.65 |22 405 | 456 234 | 139 | 145 | 243} 267

;84 f1es 2¥8 43¢ | 450 216 [ 198 | 144 | 2.40) 264

11465 {165 {234 40D (445 238 §138 ] 1.43 ) 2.38] 261
nes 1164 p20+ laor (440 240 [ 137 ) 142 ] 236 259
147 F164 F215 396 [435 242 1138 | 141 ] 233 258
166 ] 163 f2iu |92, 430 244 [136 ]| 140 ] 231 | 254
1.69 [1.63 [208 {38 [426 246 }ras | 140 | 239 2352

o e — [ A
170 §1.63 | 206 |36 | 4D 248 [ 135 ] 139 | 227 250
171 j1én | 204 (a7 LAN7 250 § 134 | 138 2257 247
vo2 | re2 {202 [3a7s f4a2 253 fras| 137 222 244
173 {14 200 [172 | eOB 256 {132 136 | 219 24}
174 141 rew Pase 140 2.59 | 1.2 135 217 238
175 | 160 {197 [344 [ 400 2862 [ tao] 134 204 235
176 J 180 {res [3sr [aee 265 [ 130 133 | 202¢ 232
177 | 160 | res Jas7 |3 268 | 129 ] 132 2090] 230
178 | L.59 |92 {354 [389 271 |12 | 207y 227
179 | 159 e 351 (385 274 1127 | 131 | 204} 223

1.80 | 1.58 [ 1.89 |J.47 }3.82 277 | 128 w30 | 202 222
1.ar |58 | Le8 | 344 | 378 280 1 124 | 129 ] 200} 220
1.82 | 158 186 | 3.41 3725 283 125} 128 vesf 27
183 [ 157 ¢ 165 [3.38 (372 286 § ta4 [ Lzg [ 19é| 235
1.84 ) 1.57 l 184 [333 369 289 f1.23 | 127 | 1.94] 213
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Anexo L.

ey

v

BRIDAS DE 150 1b

NORMA ANSI B 16.5

. Todas las dimensiones estan en pulgadas.

. Martenal de uso comin, acero forjudo SA 181,
Dusponibles tambien en acero inoxidable, ace-
ro aleado y merales no ferrosos

. La cara elevada de 1716 pulg estd incluida en

las dimensiones C, D y J.
. Las longitudes de los esparragos no incluyen
la altura de la corona.

. Los barrenos para los pernos son 1/8 pulg ma-

yores que los didmetros de los pernos.
. Las bridas se barrenan a las dimensiones que se
indican, excepto que se especifique olra cosa.
. Las bridas para los tubos de los tamafos 22,
26, 28 ¥ 30 no estan cubiertas por la norma
ANSI B 16.5.

YER PAGINA OPUESTA PARA LA

R

e A —— i

QY7277

- |
7 i
e L
L "
CULL1.O SOLIABLE
G
/ 1
B L
[

BRIDA BESLYZABLE

]

X %

DIMENSION K Y LOS DATOS RELATIVOS H
A LOS PERNOS. BRIDA CIEGA
Didmeto | ry: "
Dia
Diametro Longitud de la ‘dl:llealm 2;3[37:;0 Espesor
Tamano de en fa RAMMaNasT campana| de |a de la
g;r:.:;;l perforacion campana C:g’,:'a’:;:lf: en la base; brida brida
A B C D E G B ]
% 62 .88 1% % 84 1% i P
Y .82 1.09 2% k] 1.05 14 % Va
1 105 1,36 2% s 1.32 1'% 44 %
1% 1.38 §.70 2% N 1.6¢ 2% 434 %
1% 161 1.95 2% % 1.90 2% 3 Wi
2 2.07 2.44 2V 1 2,38 3% é Y
2% 2.47 2.94 2% ta 2.88 3% 7 %
3 3.07 57 2% 1% 3.50 Fi’ 7Va o
3l .55 407 2% 1% 4.00 4% [:37 1%
£ 4.03 4.57 3 134, 4,50 S5 4 s
5 5.05 5.66 3 ? Hg 5.56 341 10 134,
& 4.07 672 k3] 1% LXK 7% 1 1
] 7.98 8.72 4 1% 8.63 i 13% 1Y
13 10,02 10.88 4 1184, 1075 12 16 1w
12 12.00 12.88 41 2% 1275 t4% 19 1%
14 13.25 14.14 5 2% 14,00 15% 21 1%
w6 | 1525 | 1ss | 5 2% | 1600 | 18 2% |
18 17.25 | 18.18 | 5k 2% | 1800 [ 19% | 25 1%
20 1925 20.20 1% 2% 20.00 22 27 1"
22 .28 22.22 5% % 22.00 24% 29% 114
24 2).25 2425 & 3% 24.06 26V 32 1%
26 Pendiente | 26.25 5 3% 24,00 284 4% 2
28 de espeqi- | 28,25 5 3 28.00 30% 36 2%
30 ficarse | 30.25 5% kL 30.00 2% 38% 2%
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Anexo L

PESO DE CASCOS Y CABEZAS

ESPESCR DE PARED
DIAM 38" 716"
DEL
RECL- CASCO CABEZA CASCO CABEZA
PIENTE
p.1. | p.E | ELIPY|BY C|HEMIS| D 1. | D.E | ELIP.|BY C | HEMIS
12 50 M7 33 b 32 58 54 41 26 M7
14 58 55 42 28 43 67 63 49 33 50
16 66 63 40 3s 55 77 73 61 41 65
18 74 71 61 42 70 86 82 12! 52 82
10 g2l 79 70 52 85 935 9t 85 61| 100
22 90| 87 82 61 o3 tos | 103 97 71 121
24 98] 95 94 70| 122] 14| 110} 109 821 143
26 1061 103 ] 105 g2 143 123 119} 122 97] 168
28 114 111 121 94 166 133 1201 141 109 194
30 122 | wie | 137 105} 190 ) 142 | 138 160} 22| 233
32 130 127 54| 123] 216} 151 148 180 41| 233
34 138] 135 | 173 | 134 243§ 16! 157 | 191 ] 156 | 285
36 1461 143} 1921 147 2721 170 | 166 224 172 319
3y 154 151 ] 213} 1es| 303 ) 179 176 248 | 192} 355
a0 | 162 159 | 2341 80| 336 | 89} i85} 273| 20| 393
42 170) 167 | 257| 196] 370 1987 194 300 229 433
48 | 194 391 | 331 | 252 482} 2261 222 386 298| 564
54 ugl 25| 415 316| 609} 2541 250 48al 3eg| TI2
60 | 242 | 2391 508 386 751 282 | 2781 s92 ) 4sp| 877
66 266 | 2631 610 463 907 | 30 306| 711 ] 540 1060
72> | 20| 287 718 | sa7j 1079 | 338 | 334 842| 639} 1360
78 314 ] 311 | 836 | 6381 1265 | 366 | 362 983 [ 745} 1478
wa | 338 335 | 9es| 737 146 | 394 | 391 | 1136 | 86O | 1713
90 362 | 359 (110} saz] 1esz | 422 | 4191208 | 983 ] 1965
96 | 3861 383 | 1760 ] 955 | 1912 f 450 | 4471473 | 14is5| 2234
102 a10] 407 1419 {1075 | 2158 § 478 | 4751658 | 1254 2521
105 | 434 { 331 {1582 [ 1202 2418 { 500 [ 503 {1854 [ 1402 2825
14 asg | ass 1760 | 1335 ] 2694 | s3a | s31]2061 | £ssg| 3146
170 | 48] a79 {1950 [ 1476 [ 2984 | s62 | 539 2249 [ 1722 3484
116 506 0 503 21707 16241 3288 | 591 | s87 [ 2830 | imv4 [ 3840
3> | 530 | 527 |2av0 | e779 | 3608 | ere | e1s|aivo [ 073 42E3
135 354 | 451 2995 {1928 | 3942 | 647 | 6433028 | 2264 | 4604
saa | 579 | 576 2820 { 2110 | 4202} 675 | 6713300 2461 | SO11 |
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Anexo 1,

PESO DE TUBQOS Y ACCESORIOS
CODO (OO EN L
TAM E.SP' ! PIE . T
~OM . NOM. ne OFE YD | dewr deds | de 180 [ 180
;JEL DESIGNALION | DE TuRG | G R R{ GR GR R
PARED
0
YA N ol
EST. 109 0.9 0.2 .1 0.4 0.4
REF 147 1.1 0.3 0.2 05 0.5
% | cepieo 187 13 04
DOBLE REF .294 .7
EST 113 11 02 0.1 0.4 05
. REF 154 1.5 0.3 0.2 0.7 0.6
g CED 160 218 19 0.6
DOBLE REF. 308 2.4
EST. 133 1.7 0.4 0.3 0.3 08 0.5 0.8
1 REF 1781 2.2 0.5 0.3 1.0 0.9
CED 160 .2530 2.8 0.6 0.4 0.3 1.2 0.8 1.0
DOBLE REF 358 3.7 0.8 0.5 0.4 1.5 1.0 1.3
EST. 140 2.3 0.6 0.4 0.4 I.3 0.8 1.3
1% REF .191 3.0 0.9 0.5 1.8 1.6
‘ CED 150 250 s8f 1o0f o7l os5] 20| 14| 20
DOBLE REF .382 5.2 1.4 0.9 0.8 2.7 18 2.5
EST .1435 2.7 0.9 0.6 0.4 1.9 1.1 2,0
1% REF. 200 36 1.2 0.8 G.7 2.4 1.5 23
CED 160 281 4.9 1.4 I.2 1.0 3.3 2.4 3.0
DOBLE REF. 400 6.4 1.9 1.0 1.1 4.0 2.7 5.4
EST. .154 3.7 1.6 1.0 0.8 3.2 2.0 3.5
2 REF 218 5.0 22 1.5 1.2 4.4 3.0 4.0
CED 160 .343 7.5 13 2.2 1.6 6.0 4.0 5.0
posLErer b 486 9.0 35 23[ 26f 5] 5.0 &3
EST 203 5.8 3.3 2.1 1.8 6.5 4.3 6.0
214 REF 276 7.7 4.0 2.8 2.1 8.0 5.6 7.01
CED 160 375 10.0 5.1 3.4 3.0 12.0 6.0 807
DOBLE REF 5521 137 7.0 5.0 3.8 14.0 9.7 10.5,
EST 216 78| 50| 30| 26| 102| 60f 7 o!
3 REF. 306G 103 6.5 .3 3.5 130 85 B.5 |
CED 160 438 14.3 8.5 6.0 4.4 1808 120 10.6
DOBLEREF | .600] 186 110 23| s8] 220 146| 13.5]
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Anexo 1.

PESO DE PLACAS CIRCULARES
TODAS LAS DIMENSIONES EN PULGADAS PESOSEN LIBRAS
orave | Y f Ul %] W V| W Y| B | W] Bl B W]
1 04 05| 010 083] o9 I 125 139 .153| 187 181 155 209f 223
125 usg oz7| 19| 13| ise| .ae| 196 217 23| 261 82| 304 26| B
1% 034 128 1% 188 19| 2%0] 282 313| .34} S| 407 438| 483 501
175 BF-} 70| 213 2661 298| 341] .383| 426 | .468| 511} 554 596 .63%| 681
3af ag9) as5] s0i| 5561 Bl2[ EEB 7 3] BN
32‘2 %ﬂ ;gzl ﬂg 322 a31] w3l 63| 04| 20| S| 9I5| 98s] 1036] 1126
29 | 261| a3 a5 | 2| eoB] 695] 282 | 869 956| 1043| 1.130] 1217} 1.304f 1388
FEH) ns| #21) 526 ] 63| 1m) 8a1f 96| 1052 1157 ) 22| L387] 1472} 1577} 1682
100 | 35| so1] see] .7si| s7e 1001f 1126 1.252) 1377|1502 L.6e7| 1752 1.877 2003
325 | ) qu 1) 1028 3175 5222 14691 1616 1763 ( L 9j0f 2058] 2 293f 2
3w | m gsz | 10z2f 1192F 1363 1533 1704 | 1874 zoaa ]| 2215] 2385( 2 555| 2 726
315 | 587 182| 978 ) 1.173| 1369) 1564 1760} 19561 215F) 2347 | 2542[ 2 738| 2933| 1129
500 658 [ 8901023 | 1335 1558( 1.280] 2003 | 2225 | 2448 2620} 2893 J115] 1338 3550
425 | 54| rcos|L2sk| 1507] 1 758( 2.009) 2261 2.512| 2.763) 30)4| 3265( 3517 3768 4019
490 845 | 1176 1 408 ) 16900 1971 2.253) 2534 | 2816 | 098 1.379| I6bl] IRz} 4224 4306
i3t 941 | 1255|1969 1883; 219 | 2510) 2824 [ 3133 | 3451 3765| 40791 4393} 4706| 5020
SO0 [ 104313911738 ) 2035 z.ads | 2781 3129 34775 2824 4172] 4 520 4857 5215) §563
525 [ 1019|1533} 1916 2300F 26810 3065| 14509 38330 4.216( 4.500| 4533 5365| 5749 6133
$50 | 1262 | 1683)2103| Z524] 2945)1 3365| 37186 | 42071 4 627| 5048] 5469| 5883 6 10| 6731
515 11379 1839]2293| 2759F 3218 | 3678 £.0387 4598 | 5058] 5517 5.977| 6437 6 897| 7.15%
600 | 132]2003}2503) 2.00AF 3504 4005 4506 f 5006 5507 6.098) 6.503( 7009] 7.503( 8010
630 1176312250/ 2%38 ) J525| &.113{ 4700 5288 [ 58251 S463F 7051 7.633| 8 226] 8E13) 9401
Jo0 [ 204k | 2225( 3407 | 4088 4 77G] S4S1) 6.133) GA14| Tasb| B1IT} BAss( 9.540{10 22 |1090
T [ 2MF| 3329|2910 | 4693) 54767 6258 1.040( 7822|8605 23871016 |10 95 f11.73 1251
800 | 25M) 35601445 S U] 62 T120[ 8010 8900 | 97961068 {0157 1246 |13.35 [14.24
850 (3014 f&0i9]5024 | 6028] 2033| 8038[ 9043{1004 111.05 {1205 |13.06 J1406 |E507 |16°07
G0 [ 3379) 450656321 5758 7835] 9011)10.13 |1125 |12 3941351 | 1464 [15.77 {1689 {1802
9% [ 3765§ 502016275 753 B78S|1004 | 1329 112,55 [1330 |1506 | 1621 [17.57 {18.82 | 2008
1000 | dirz[5563) 6953 s3aa| 923afll 12 f12 51 (1390 [1529 [1668 |1807 |19.45 |20 85
05 | 4600[6133| 7666| 9199f1073 (1226 f137% (1523 1686 (1839 (1993 J21 46 |22 24.53
00 | S5048) 5731 A1 1005 [1127 |46 (1514 |16.82 |13 50 (2019 [21.87 2155 |2524 | 26 G2
150 | 5517) 735%) 91561103 (1287 {14 711655 39 (2623 12206 | 23 2574127581 2942
1200 { 6008{ 801001001 [32GE )40 |1802 1802 2007 |22.02 |24 03 |26 5303 30.03 [ 3204
1250 | 65191 £591(1D 1303 {1521 [3738 11955 (2172 |22.90 [2607 [2824 .62 13258 | 2416
1300 4 7051 9201(1175 {1410 {1645 |1880 |21 15 (23,50 {2585 |28 20 (X055 |3290 }3525 ] 3760
135 1 76031013 (1267 {1520 {1774 J20 27 |22 8] (2534 12787 |04) |29 |35.48 (3801 140,55
o 31711090 [1362 1635 |1907 [21 80 [28.53 (27 25 2998 [32.70 {3343 [38.15 140 88 [ 4361
HR a771{11 69 {14 63 11754 |20 46 [2339 |26 31 {2923 [3216 |3504 |3800 4093 485 [ 46.18
1500 G325 {1564 {1877 [2190 [2503 (2816 (3] 26 |344) |37 54 [40&) (4380|4693 | 5006
15% {1002 $2335 |16 70 {2004 |23 38 |26 0 334% [36.75 [40G9 [434) (4677 §501) | 5345
1603 110 1624 {17.80 12036 [2492 (2845|3204 [3550 11916 {42.72 |46 (8 14982 (5340 | 56
16% Fi3ds 81514 {1893 [22.71 |26.50 |3028 (3207 [37.86 |81 B4 [4543 (492) 5300 |56.29 [ 6057
1700 Fracs flor | od Joand [28 13 3215 [3617 [£0.18 (a4 20 [4 5224 5626 6028 |64 X0
1750 [1277 (1703 f2129 [2555 [298] [ 07 {3832 [4258 |45 84 [51.10 | 5536 (5962 6388 | 6514
1860 fE35) (1B 02 2252 (2700 {3154 5055 |4505 4956 |54.06 57 (6307 (6758 | 7209
1850 fidzr 3903 |2379 |286% {3331 {2807 faz g1 [47.59 15235 |57 11 [618) (6563 |7 76 15
1900 IS0 |08 (251 (3032 13514 2016 [4518 |50 20 [55.22 16024 [6525 2028 750 |80 32
1956 11586 |21 15 (2643 |2b 22 |I7 01 |4z 30 |47 59 |52.8Y [5816 (6345 73 |703[29m | 8480
2000 (1668 2225 |27 B1 {3337 [ 3893 |44 50 |50 55.62 (6118 (6675 |723) {7787 (8343 {8900
2050 (1753 {2337 |2922 3506 [40 90 4625|5259 |58 44 {6428 (7013 |7597 (8l 3l (8766 9150
2000 (1839 12253 3066 3529 |32 %2 (4906 |551% |61 02 {6746 |2356 (7877 18585 (9193
2% (1923 {2570 §32 14 |38'5h |42 59 |51 42 {57.85 |64 28 |70 71 {7713 | 8355 |8 59196 42 [102 85
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