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INTRODUCCION

Debido al interés por el mejor aprovechamiento de las corrientes de gas desechadas
en los sistema de desfogue, se ha optado por la recuperacién de estos gases en
condiciones de operacién normal de las plantas, con la finalidad de reducir la
emision de gases con efecto invernadero, permitiendo que la refineria adquiera
bonos de carbono e incentivos fiscales, adquiriendo asi, mayor rentabilidad, la
aplicacion de estas practicas tendran un impacto benéfico, tanto en la sociedad

como en el medio ambiente.

En este trabajo se presenta un modelo matematico que representa el fenémeno de
la transferencia de calor a lo largo de las lineas (tuberias) de recuperacion de gas
dulce en un sistema de desfogue de una refineria. Para resolver dicho modelo se
utilizé un procedimiento iterativo directo. El modelo matematico se elabor6 tomando
como base los procedimientos reportados en la literatura y se fundamenta en los
balances de materia y energia, asi como en las ecuaciones de transferencia de calor

aplicadas a las lineas que conforman dicho sistema de recuperacion.

La aplicacion del modelo a dicho sistema de recuperacion de gases permitio
determinar el perfil de temperaturas de los fluidos gaseosos de hidrocarburos,
correspondientes a cada una de las corrientes analizadas; y por tanto, ha sido

posible predecir la temperatura final o de salida de cada corriente involucrada.

Xii



1 FUNDAMENTOS DEL MODELO

El principal objetivo de este trabajo es el desarrollo de un algoritmo de calculo que
permita determinar el perfil de temperaturas, de un fluido gaseoso de hidrocarburos,
qgue se genera a lo largo de una tuberia no adiabatica de longitud y didmetro
conocidos. La temperatura, presion, composicion y flujo de entrada son conocidos.
Ademas, se considera que no existe caida de presion a lo largo de la tuberia. Ver

Figura 1—1.

El algoritmo se desarrolla en lenguaje Visual Basic dentro del entorno de Excel; lo
cual permite la facil adicién y a su vez expansiéon de los parametros termodinamicos
necesarios para cada componente, en caso de que el componente no se encontrase
en la base de datos preexistente, dependiendo de la mezcla de hidrocarburos que

sea de interés.

L, Do
T1
P, T2
Xi Pz = P1
W >

FiG. 1—1. FLUIDO A TRAVES DE UNA TUBERIA DE LONGITUD Y DIAMETRO CONOCIDOS.

1.1 TRANSFERENCIA DE CALOR

A partir de la termodinamica se sabe que la energia se puede transferir mediante la
interaccion de un sistema con sus alrededores, y que dichas interacciones
energéticas se conocen como trabajo y calor. La termodinamica estudia igualmente
las transformaciones de la energia y sus leyes establecen los limites dentro de los
cuales ocurren dichas transformaciones. La primera ley establece que la energia se
conserva en cualquier proceso donde no existan reacciones nucleares y no impone
ninguna restriccion con respecto a la direccion en que esta ocurre. Sin embargo,
dentro de los enunciados de la segunda ley, se establece que no existe ningun

proceso que consista exclusivamente en la transferencia de calor de un nivel de



FUNDAMENTOS DEL MODELO

temperatura dado a otro mayor; ademas, coloca un limite sobre la fraccion de calor
qgue en cualquier proceso ciclico puede convertirse en trabajo (J.M. Smith 2003,
171). En general, esto implica que el sentido o direccion que siguen los procesos es

Unico.

No obstante, la termodindmica trata sobre los estados finales o de equilibrio del
proceso, durante el cual ocurre una interaccion y no proporciona mayor informacion
con respecto a la naturaleza de esta interaccion, ni a la rapidez con la que se

produce.

Por tal motivo, a lo largo de este capitulo se buscara ampliar el analisis
termodinamico a través del estudio de los mecanismos 0 modos de transferencia de
calor y del desarrollo de relaciones matematicas para calcular velocidades de

transferencia de calor.

1.1.1 Flujo de Calor

El calor es la energia en transito debido a una diferencia de temperaturas. Esta
energia térmica puede transferirse de una region a otra mediante tres modos o
mecanismos de transferencia de calor: conduccion, conveccion y radiacion
(ASHRAE 2001, 3.1). Frecuentemente, la transferencia de calor, de masa y de
momento es considerada en conjunto, debido a que el estudio de estos fenomenos
de transporte ha permitido obtener modelos que presentan ecuaciones con
similitudes, interrelaciones o analogias entre si; siendo la principal, aquella que
enuncia, de manera general, que el flux o densidad de calor; es decir, la velocidad
de transferencia de calor por unidad de &rea, es proporcional a una diferencia de
potencial. En el caso particular de la transferencia de calor por conduccion y
conveccion, esta diferencia de potencial estd definida por el gradiente de
temperaturas existente. Y en el cual, se observa que el flujo de calor se manifiesta
en la direccion en que decrece la temperatura, siendo esto, una consecuencia logica

de la segunda ley de la termodinamica.

Es muy frecuente, en la practica de la ingenieria quimica, encontrarse con procesos

en los que el flujo de calor viaja desde un fluido con temperatura alta, a través de

2



TRANSFERENCIA DE CALOR

una pared solida, hacia un fluido con temperatura baja. El calor transmitido puede
ser calor latente, es decir, que va acompafado de un cambio de fase: vaporizacion
o condensacion. O bien, puede tratarse de calor sensible, procedente del aumento
o disminucion de la temperatura de un fluido sin cambio de fase. Ejemplos tipicos
son la disminucion de temperatura de un fluido por transmisién de calor sensible
hacia un fluido de menor temperatura, cuya temperatura aumenta por este hecho;
la condensacion de vapor de agua con agua de refrigeracion; o la evaporaciéon de
agua desde una disolucién, a una determinada presion, mediante la condensacién
de vapor a una presion mas alta. En todos estos casos esta implicada la

transferencia de calor por conduccion y por conveccion.

1.1.2 Velocidad de Transmisiéon de Calor

Los calculos de transmision de calor se basan en el area de las superficies de
calentamiento y se expresan en Btu por hora-pie cuadrado en el sistema inglés
(Watt por metro cuadrado, en el sistema internacional) de superficie a través de la
cual fluye el calor. La velocidad de transmision de calor por unidad de area recibe
el nombre de densidad de flujo de calor. En muchos tipos de equipos las superficies
de transmision de calor estan constituidas por tubos o tuberias. El calculo de las
densidades de flujo de calor pueden entonces estar basadas en cualquiera de las
dos superficies, interior o exterior, de los tubos. Aunque la eleccion es arbitraria, es
preciso especificarla claramente, ya que el valor numérico calculado de las
densidades de calor no sera igual en ambos casos (ver Ec. 3—17); asimismo, las
ecuaciones para cada caso presentan una ligera variacion entre si para satisfacer

el cumplimiento energético.

1.1.3 Temperatura Media de la Corriente de Fluido

Cuando un fluido se calienta o se enfria, la temperatura variara a lo largo de la
seccién transversal de la corriente. Si el fluido se calienta, su temperatura es
maxima en la pared de la superficie de calentamiento y disminuye hacia el centro
de la corriente. Si el fluido se esta enfriando, la temperatura es minima en la pared
y aumenta hacia el centro. Debido a estos gradientes de temperatura en la seccion

transversal de la corriente, es necesario concretar qué es lo que se entiende por

3



FUNDAMENTOS DEL MODELO

temperatura media de la corriente. Se ha convenido que sea la temperatura que se
alcanzaria si toda la corriente de fluido que circula a través de la seccidn en cuestion,
se retira y mezcla adiabaticamente hasta temperatura uniforme. La temperatura asi
definida recibe el nombre de temperatura media o de mezcla en tasa de la corriente
(Warren L. McCabe 1991, 327). Las temperaturas que se representan en la Figura
1—2 son temperaturas medias de la corriente.
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Direccion de flujo
Fluido caliente
Thu
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3 .
D ! hb
F
<
=4
m
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m
=
{ /! Direccién de flujo
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Fluido frio
DISTANCIA DESDE LA ENTRADA DEL FLUIDO FRIO —p»
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(b)

FIG. 1—2 TEMPERATURA PARA (A) FLUJO EN CONTRACORRIENTE Y (B) FLUJO EN
CORRIENTES PARALELAS.
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1.1.4 Coeficiente Global de Transmision de Calor

Es razonable esperar que la densidad de flujo de calor sea proporcional a una fuerza
impulsora. Para el flujo de calor, la fuerza impulsora se toma como Th — T¢, siendo
Th la temperatura media del fluido caliente y T¢ la temperatura media del fluido frio.
El término Th — T¢ es la diferencia global de temperatura local, AT. Partiendo de la
Figura 1—2, es evidente que AT puede variar considerablemente de un punto a otro
a lo largo del tubo y, por tanto, puesto que la densidad de flujo de calor es
proporcional a AT, la densidad de flujo varia también con la longitud. Entonces, es
necesario partir de una ecuacion diferencial, enfocada a un area diferencial, dA, a
través de la cual se transmite un flujo diferencial de calor, dg, bajo la accién de una
fuerza impulsora local con valor AT. La densidad de flujo local es, por tanto, dg/dA,

y esta relacionada con el valor local AT mediante la ecuacion:

dq
= UAT = U(T, - T.) (1-1)

El término U, definido por la Ecuacion 1—1 como factor de proporcionalidad entre
dg/dA y AT, recibe el nombre de coeficiente global de transmisién de calor (Warren

L. McCabe 1991, 328).

Para completar la definicion de U en un caso determinado es necesario especificar
el &rea. Si A se toma como el area del tubo exterior Ao; U se transforma en un
coeficiente basado sobre tal area y se expresa como U,. Analogamente, si se elige
el area interna Aj, el coeficiente esta referido sobre dicha area y se representa por

Ui. Puesto que AT y dq son independientes de la eleccion del area, se deduce que:

L=—t=_ (1-2)

Donde Diy Do son los diametros interior y exterior del tubo, respectivamente.
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1.1.5 Integracion para la Superficie Total

Para aplicar la Ecuacion 1—1 al area total de una tuberia es preciso integrar la
ecuacion. Esto puede realizarse aceptando ciertas simplificaciones. Cuando un
fluido avanza a lo largo de un tubo y absorbe o transmite calor, la temperatura del
fluido varia en la longitud del tubo. Si consideramos que el coeficiente global U es
constante, que los calores especificos de los fluidos frio y caliente son constantes y
se asume flujo estacionario, tanto para flujo en contracorriente como para corrientes

paralelas, se puede realizar formalmente.

La mas cuestionable de estas suposiciones es la de un coeficiente global constante.
De hecho, el coeficiente varia con las temperaturas de los fluidos, pero su variacion
es gradual, de forma que cuando los intervalos de temperatura son moderados, la

suposicién de que U es constante no estd sometida a un error importante.

Estas suposiciones implican que si Tcy Th se presentan frente a g, como se muestra
en la Figura 1—3, se obtienen lineas rectas. Puesto que T¢y Th varian linealmente
con g, lo hara también AT; de forma que d(AT)/dq, la pendiente de AT frente a q,
seréa constante. Por tanto:

d(AT) AT, — AT,
dq qr

(1-3)

Donde:

AT1, AT, = Acercamientos, °F
gr = Velocidad de transmisién de calor en toda la tuberia, Btu/h

Eliminando dq a partir de las Ecuaciones 1—1 y 1—2 se obtiene:

d(AT) _ AT, — AT,
UATdA qr

(1-4)

Las variables AT y A pueden separarse y, si U es constante, la ecuacion puede

integrarse entre los limites 0 y Ar para el area'y AT1 y AT, para la diferencia de
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temperaturas; siendo At el area total de la superficie de transmision de calor. Por

tanto:
jATz d(AT) _ U(AT, — AT) fATdA (1-5)
ar, AT dr 0
Tha
L.
T, frentea q
é T. frentea q
E Thb
<
[a
0
o)
=
=
T{‘G
AT frentea ¢
i EA T,
0 q qr

FIG. 1—3. TEMPERATURA FRENTE A VELOCIDAD DE FLUJO DE CALOR PARA FLUJO EN
CONTRACORRIENTE.

Resolviendo:

AT. U(AT, — AT
n( 2) _ (AT, 1) (1-6)
ATy qr

La Ecuacidon 1—6 puede escribirse de esta manera:
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_ya, A=A D 1-7

Donde:
wmrp = A~ A0 1-8
"~ In(AT,/AT,) ( )

La Ecuacién 1—8 define la diferencia de temperatura media logaritmica, por sus
siglas en inglés. Si uno de los fluidos esta a temperatura constante, como en el caso
de un condensador, no hay diferencia entre el flujo en corrientes paralelas, flujo en
contracorriente, o flujo de paso mdltiple y en todos los casos es aplicable la

Ecuacion 1—S8.

1.1.6 Conduccién

Es el mecanismo de transferencia de calor por el cual la energia se transporta
debido a la energia cinética entre particulas o grupos de particulas a nivel atomico.
En los gases, la conduccion es causada por colisiones elasticas de moléculas; en
liquidos y en sélidos no conductores de corriente eléctrica, se cree que es causada
por oscilaciones longitudinales en su estructura. La conductividad en metales
ocurre, del mismo modo que la conductividad eléctrica, a través del movimiento de

electrones libres.

Conduccioén en estado estacionario

La siguiente ecuacién constituye la ley de Fourier para la conduccién de calor en
estado estacionario en una dimension (ASHRAE 2001, 3.1):

dT
a =) (1-9)

Donde:

Flujo de calor, Btu/h

Conductividad térmica, Btu-ft/(h-ft?>-°F)

Area de la seccion transversal, normal al flujo, ft?
Gradiente de temperatura, °F/ft

X > xo0o
11

dT/d
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Esta ecuacion establece que el flujo de calor g en la direccion X es directamente
proporcional al gradiente de temperatura dT/dx y al area de la seccién transversal
A, normal al flujo de calor. El factor de proporcionalidad es la conductividad térmica
k. El signo menos indica que el flujo de calor es positivo en la direcciéon en que

decrece la temperatura.

La Ecuacion 1—9 puede integrarse a lo largo de una trayectoria de flujo de calor
constante para obtener:

q=k(A—m)AT=A—T (1-10)

Donde:
m = Area de la seccion transversal promedio, ft?
m = Longitud de la trayectoria de flujo de calor promedio, ft
AT = Diferencia de temperatura total, °F
= Resistencia térmica, °F- h/Btu

Es decir, la resistencia térmica R es directamente proporcional a la longitud de la
trayectoria del flujo de calor promedio Lm e inversamente proporcional a la
conductividad térmica k y al area de la seccioén transversal promedio Am, normal al

flujo.

Ecuaciones para el calculo de la resistencia térmica R, para conduccion térmica en

estado estacionario, de algunas formas comunes se dan en la Tabla 1—1.

10



TRANSFERENCIA DE CALOR

Sistema R en la Ecuacién q = At/R

Pared plano o pared curvada,
mientras la curvatura sea
pequeiia (grosor de pared

menor a 0.1 del didmetro i
interno). T a R L
k4
Area superficial, A
1
Flujo radial a través de un
cilindro circular recto.
.
NELY
|| In(r,/ 1))
) B 2 mkL
A\
7, Ab'_/lﬁ
Cilindro largo I ;

de longitud L

Cilindro enterrado. , - In [(3"‘ /az_r 2)/ I']
) T - 2 ikl
I k Af =ty -1

4 B cosh'(a/r)
2 kL

Cilindro largo
de longitud Z

Flujo radial en
una esfera hueca.

Fu oo W) -(r)
N 4k

2y

r—

\ N/

Cilindro largo
de longitud L

L, ry a = dimensiones en m.
k = conductividad térmica sobre la temperatura del material, W/(mK).
A = Area superficial, m?.

TABLA 1—1. ECUACIONES PARA EL CALCULO DE LA RESISTENCIA TERMICA R.
(ASHRAE 2001, 3.2)

11
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1.1.7 Conveccion

El modo de transferencia de calor por conveccion se compone de dos mecanismos:
el primero considera la transferencia de energia debida al movimiento molecular
aleatorio (difusion); en tanto que el segundo parte de la energia transferida mediante
el movimiento global, o macroscopico del fluido. EI movimiento del fluido se asocia
con el hecho de que, en cualquier instante, grandes numeros de moléculas se
mueven de forma colectiva o como agregados. Tal movimiento, en presencia de un
gradiente de temperatura, genera una contribucién a la transferencia de calor. Por
otro lado, las moléculas en el agregado mantienen su movimiento aleatorio; siendo
de esta forma que la transferencia total de calor sea consecuencia de una
superposicion de transporte de energia por el movimiento aleatorio de las moléculas

y por el movimiento global del fluido.

A partir de aqui, el interés se centrara en la transferencia de calor por conveccion
que ocurre entre un fluido en movimiento y una superficie limitante, cuando estos
tienen diferentes temperaturas. Considerando el flujo de un fluido sobre la superficie
calentada de la Figura 1—4, una de las principales consecuencias de la interaccion
fluido-superficie es el desarrollo de una regién en el fluido en la que la velocidad
varia de cero, en la superficie, a un valor finito, v., asociado con el flujo. Esta region
del fluido se conoce como capa limite hidrodinamica o de velocidad (Incropera 1999,
6). Si a esto se le afiade que las temperaturas de la superficie y del fluido difieren,
habra una regioén del fluido a través de la cual la temperatura varia de Tw, eny = 0,
a T, en el flujo exterior. Esta region, llamada capa limite térmica, puede ser mas
pequefia, mas grande o del mismo tamafio que aquella en la que varia la velocidad.
En cualquier caso, mientras se cumpla Tw > T, ocurrira una transferencia de calor

por conveccion entre la superficie y el flujo exterior.

Se ha observado que la contribucion debida al movimiento molecular aleatorio
(difusion) domina cerca de la superficie donde esta es baja. De hecho, en la interfaz

entre la superficie y el fluido (y = 0), la velocidad del fluido es cero y el calor se

12
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transfiere sblo por este mecanismo. La contribucion debida al movimiento
volumétrico del fluido se origina del hecho de que la capa limite crece a medida que

el fluido avanza en la direccion de x (para el caso de Tw> Ty).

SN
A A

—> Tm

Distribucion de
temperatura T ()

T

5

Distribucion
de
velocidad q

u(v)

Superficie
Ly u(y) calentada ' —— T (y)

FiG. 1—4. DESARROLLO DE LA CAPA LIMITE EN LA TRANSFERENCIA DE CALOR POR
CONVECCION.

Ahora bien, debido a la naturaleza del flujo, se puede hablar de dos tipos de
transferencia de calor por conveccion: conveccion forzada y conveccion libre o
natural. La conveccion forzada se presenta cuando el flujo es causado por medios
externos como un ventilador, una bomba, un agitador o vientos atmosféricos. En
cambio, en la conveccion libre, el flujo es inducido por fuerzas de empuje que surgen
a partir de diferencias de densidad, ocasionadas por variaciones de temperatura en
el fluido.

Se ha descrito el modo de transferencia de calor por conveccion como la
transferencia de energia que ocurre dentro de un fluido debido a los efectos
combinados de conduccion y de movimiento global del fluido. Generalmente la
energia transferida es la energia sensible o térmica interna del fluido; sin embargo,

existen procesos de conveccion en los que, ademas, se da un intercambio de calor

13
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latente. Dicho intercambio se asocia frecuentemente con el cambio de fase entre
los estados liquido y vapor del fluido. Dos casos de especial interés al respecto son

la ebullicién y la condensacion.

1.1.8 Flujo Laminar y Turbulento

El primer paso a seguir en el tratamiento de cualquier problema de conveccion sera
el determinar si la capa limite es laminar o turbulenta. La friccién superficial y la
transferencia por conveccion dependen en gran medida de cual de estas

condiciones existe.

En la capa limite laminar, el movimiento del fluido es absolutamente ordenado y es
posible identificar lineas de flujo a lo largo de las cuales se mueven las particulas.
El movimiento del fluido a lo largo de una linea de flujo se caracteriza por los
componentes de la velocidad en las direcciones Xy y. Como el componente v de la
velocidad estd en la direccion normal a la superficie, contribuird de manera
significativa a la transferencia de momento, energia o especies quimicas a través
de la capa limite. Se necesita el movimiento del fluido normal a la superficie para el

crecimiento de la capa limite en la direccion X.

En cambio, el movimiento del fluido en la capa limite turbulenta es altamente
irregular y se caracteriza por fluctuaciones de velocidad; estas aumentan la
transferencia de momento, energia y especies quimicas y, por consiguiente,
aumenta la friccion de la superficie asi como la transferencia por conveccion. La
mezcla del fluido que resulta de las fluctuaciones produce espesores de la capa
limite turbulenta mas grandes y perfiles de la capa limite (velocidad, temperatura y

concentracion) mas planos que en el flujo laminar.

La Figura 1—5 muestra esquematicamente la evolucion de una capa limite
hidrodindmica sobre una placa plana, permitiendo observar las diferencias entre las
condiciones de flujo laminar y turbulento. La capa limite es inicialmente laminar,
pero a cierta distancia desde el inicio, se amplifican las pequefias perturbaciones y
comienza a ocurrir la transicion a un flujo turbulento. Empiezan a producirse

fluctuaciones del fluido de la region de t ransicion, y la capa limite finalmente se

14
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vuelve totalmente turbulenta. En la regidon completamente desarrollada, las
condiciones se caracterizan por un movimiento tridimensional aleatorio de porciones

grandes de fluido.

Linea de flujo

Region
turbulenta

Capa de
7 amorti guamiento
} Subcapa

laminar

X
_’x .
e—[.aminar——» Turbulento

Transicion

FIG. 1—5. DESARROLLO DE LA CAPA LIMITE HIDRODINAMICA SOBRE UNA PLACA PLANA.

Al calcular el comportamiento de la capa limite, a menudo es razonable suponer
que la transicion comienza en alguna posicion X.. Esta posicion se determina

mediante un agrupamiento adimensional de variables llamado nimero de Reynolds:

Voo X
Re, =2 p (1-11)

Donde la longitud caracteristica x es la distancia desde el inicio de la superficie. El

namero de Reynolds critico es el valor de Rex para el que comienza la transicion.

1.1.9 Radiacioén

En conduccion y en conveccion, la transferencia de calor se efectia a través de la
materia; en el caso de la radiacion térmica, se manifiesta a través de un cambio en

la forma de la energia presente: pasa de energia interna en la fuente de emision a

15
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energia electromagnética para su transporte, regresando a su estado de energia

interna en el receptor.

Mientras que la tasa de transferencia de calor por conduccién y por conveccion
depende primordialmente del gradiente de temperaturas del sistema y un poco del
nivel de las temperaturas (magnitud), la tasa de transferencia de calor por radiacion
depende fuertemente de este nivel de temperaturas (para un mismo gradiente de
temperaturas); asimismo, se distingue de estas debido a que no depende de un
intermediario material como portador de energia, por el contrario, la presencia de
material entre las regiones impide la transmision de calor por radiacion (ASHRAE
2001, 3.6).

Aunque algunas ecuaciones generalizadas de transferencia de calor han sido
derivadas a partir de los fundamentos tedéricos, usualmente se han obtenido a partir

de correlaciones de datos experimentales.

El flujo de calor debido a la radiacion, qr, para un pequefio objeto hacia la pared de

los alrededores esta dado por (Tosun 2002, 49):
qr = €0(Tyy — T3) (1-12)

Donde ¢ es la emisividad de un pequefio objeto, o es la constante de Stefan-
Boltzmann (0.1712 x 108 Btu/h ft’R%) y Tw y Ta son las temperaturas de pared y

ambiente en Rankine, respectivamente.

En la practica de la ingenieria, la Ecuacion 1—12 suele escribirse de una forma
anéloga:

qr = hy (T, — Tg) (1-13)

Donde hr es el coeficiente de calor por radiacion. Combinando las ecuaciones 1—
12y 1—13 da:

_&0(Ty — Ta)

h
" Tw - Ta

(1-14)

16
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1.1.10 Coeficientes Individuales de Transmision de Calor

El coeficiente global depende de tantas variables que es preciso descomponerlo en
sus partes. El coeficiente individual de transmisién de calor, o de superficie, h, se
define generalmente mediante la ecuacion:

_dq/dA

h
T—T,

(1-15)

Donde:
= Coeficiente individual de transmisién de calor, Btu/h-ft2°F

dg/dA = Densidad de flujo local de calor, basada en el area de

contacto con el fluido, Btu/h-ft?
T = Temperatura media local del fluido, °F
Tw = Temperatura de la pared en contacto con el fluido, °F

Una segunda expresion para h se deduce a partir de la suposiciéon de que no hay
fluctuaciones de velocidad perpendicular a la pared en la superficie misma de la
pared. EI mecanismo de transmision de calor en la pared es entonces por

conduccion y la densidad de flujo de calor viene dada por la Ecuacion 1—16:

= de 1-16

RS

Teniendo en cuenta que la distancia normal n puede sustituirse por y, la distancia

normal medida desde la pared hacia el interior del fluido. Por tanto,

a9 _ k(dT) 1-17
dA— " \dy/ ( )

El subindice w representa el hecho de que el gradiente ha de evaluarse en la pared.

Eliminando dg/dA a partir de las Ecuaciones 1—15y 1—17 se obtiene:

_ _ dT/dy)w

1-18

Teniendo en cuenta que h tiene que ser siempre positivo, la Ecuacién 1—18 puede

expresarse en forma adimensional multiplicandola por la relacién entre una longitud

17
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arbitraria y la conductividad calorifica. La eleccion de la longitud depende de la
situacion. Para la trasmision de calor en la superficie interior de un tubo la eleccién
habitual es el diametro del tubo, D. Multiplicando la Ecuacion 1—12 por D/K se

obtiene:

hD _ _ (@r/dy),,

= =T, (1-19)

Precisamente, el grupo adimensional de hD/K recibe el nombre de nimero de
Nusselt. Esto indica que la Ecuacién 1—19 es un numero de Nusselt local basado
en el diametro. El significado fisico del numero de Nusselt puede interpretarse
mediante la inspeccion del segundo miembro de la ecuacién. El numerador (dT/dy)w
es, naturalmente, el gradiente de temperatura en la pared. El factor (T-Tw)/D puede
considerarse como el gradiente medio de temperatura a traves de toda la tuberia, y

el nimero de Nusselt es la relacion entre estos dos gradientes.

1.1.11 Ecuaciones Empiricas

A partir de un andlisis dimensional del flujo de calor hacia un flujo que circula con
flujo turbulento a través de una larga tuberia recta, se encuentra que este conduce

a las siguientes dos relaciones adimensionales equivalentes:

hD DVp Cyu DG Cyu

Do ) (22 R 1-20

k (u 'k> (/J k) ( )
h DG Cyu
L _,_p> 1-21
G 1<,u k ( )

En estas ecuaciones se utiliza la masa velocidad, G, en vez de su equivalencia

Vp. Los tres grupos de la Ecuacibn 1—20 se reconocen como los numeros de
Nusselt, Reynolds y Prandtl, respectivamente. El grupo del primer miembro de la
Ecuaciéon 1—21 recibe el nombre de nimero de Stanton, Nst. Los cuatro grupos

estan relacionados por la ecuacion:

NstNgeNpyr = Nyy (1-22)

18
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Por tanto, solamente tres de los cuatro grupos son independientes.

Para utilizar la Ecuacion 1—20 o 1—21 es preciso conocer la funcion @ o @i. Una

ecuacion empirica, valida para tubos largos con entradas rectas, es la Ecuacién de
Sieder-Tate (Sieder 1935):

0.8

h DG Cout
1—0-023%) (T)

3 0.14
(i) (1-23)
tw
O bien, expresada en los términos de los niumeros adimensionales:

Nyy = 0.023N28N 3, (1—24)

T
1.1.12 Analogia de Colburn. Factor j de Colburn

Para un intervalo de numeros de Reynolds comprendido entre 5,000 y 200,000 el
factor de friccion para tuberias lisas se presenta adecuadamente por medio de la

ecuacion:

DG\
) (1 - 25)

= 0.046 <—

f 0

Comparando la Ecuacion 1—25 con la Ecuacién 1—23 para transmision de calor

en flujo turbulento por el interior de tubos largos y reacomodando términos se
obtiene:

h 2/3( M 014 f

—N (—) =jy== 1-26

La Ecuacién 1—26 es un enunciado de la analogia de Colburn (Warren L. McCabe

1991, 367) entre transmision de calor y friccion de fluidos. Es aplicable para un

intervalo de nimeros de Prandtl comprendidos entre 0.6 y 120. El factor ju, recibe

el nombre de factor de Colburn.

1.1.13Ecuaciones de Analogia mas Exactas

Se han publicado diversas ecuaciones mas elaboradas seleccionando friccion y
transmision de calor en tubos, sobre laminas planas y en espacios anulares (Warren
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L. McCabe 1991, 368). Cubren intervalos mas amplios de los nimeros de Reynolds

y Prandtl que la Ecuacion 1—26 y son de la forma general:

f/2

No, = —%
5C T d(Npy)

(1-27)

Donde @ (Npr) es una funcion del numero de Prandtl. Por ejemplo, la ecuacion de
analogia de Friend-Metzner (Friend 1958), para flujo totalmente desarrollado en una

tuberia lisa, es:

f/2

Ng; =
1.20 + 11.8\/% (Np, — 1)(NPT)—1/3

(1-28)

El factor de friccion, f, utilizado en esta ecuacion puede ser el de la Ecuacion 1—25;
o bien, para un intervalo mas extenso de valores para el nUmero de Reynolds,

comprendido entre 3,000 y 3'000,000 puede emplearse el siguiente:

0.125
f =0.00140 + 7 (1-29)

0.32
Re

1.1.14 Efecto de la Longitud del Tubo

Cerca de la entrada del tubo, donde todavia se estan formando los gradientes de
temperatura, el coeficiente individual, hy, es mayor que h«, para flujo totalmente
desarrollado. En la entrada misma, donde previamente no existe gradiente de
temperatura, hy es infinito. Su valor cae rapidamente hacia h- en una longitud
relativamente corta del tubo. Dimensionalmente, el efecto de la longitud del tubo se
puede determinar mediante otro nimero adimensional, L/D, siendo L la distancia
desde la entrada del tubo. El valor medio de hyx para la longitud del tubo se
representa por h;. El valor de hi se obtiene por integracién de hy para toda la longitud
del tubo. Puesto que hy —h« cuando L— <, la relacion entre hi y h- es de la forma:

i%=1+1/)(%) (1 - 30)
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Una ecuacion para tubos cortos con entradas rectas, donde la velocidad a la entrada

es uniforme en la seccién transversal, es:

0.7

}%=1+<5) (1-31)

El efecto de la longitud sobre h; desaparece cuando L/D es mayor que

aproximadamente 50.

1.1.15Estimacion de la Temperatura de Pared Ty

Para evaluar la viscosidad del fluido en la pared, uw, es preciso encontrar la
temperatura de pared, tw. La estimacién tw requiere un célculo iterativo basado en
la ecuacion de resistencia:

AT AT, AT,, AT,
1/Uo Do/Dihi (xw/km)(Do/DL) 1/ho

(1-32)

Donde
AT = Caida global de temperatura, °F

ATi = Caida de temperatura a través del fluido interior, °F
ATw = Caida de temperatura a través de la pared metdlica, °F
AT, = Caida de temperatura a través del fluido exterior, °F

Y si se considera la ecuaciéon para el coeficiente global a partir de coeficientes

individuales:

1
1 (Do) Xw (Do) , 1
h; (Di) + ki (BL) + ho

Partiendo de la Ecuacion 1—32, se consideran los dos primeros miembros:

U, = (1-33)

_ D,/D;h;

AT; = AT 1-—34
l 1/U0 ( )

Sustituyendo 1/U, de la Ecuaciéon 1—34, y despreciando el término de resistencia
de pared se obtiene:
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1/h;

AT; =
' 1/h—i + Di/Doho

AT (1-35)

El uso de la Ecuacion 1—35 requiere una estimacion preliminar de los coeficientes
hiy ho. Para estimar hi se puede utilizar la Ecuaciéon 1—23, despreciando ¢v. De esta

manera, se obtiene ty a partir de las siguientes ecuaciones:
Para calentamiento: T, =T + AT; (1-36)
Para enfriamiento: T, =T — AT; (1-37)

Donde T es la temperatura media del fluido.

1.2 BASES TERMODINAMICAS

1.2.1 El Balance de Energia

El tratamiento numérico de los problemas de transmisién de calor se desarrolla a
partir de los balances de energia del sistema y de estimaciones de las velocidades

de transferencia de calor.

El balance de energia es el calculo de los requerimientos energéticos de un proceso,
ya sea en su conjunto, o de las partes que lo componen, de las energias que entran,
salen y se acumulan en una operacion basica o en un proceso industrial. El
tratamiento numeérico de los problemas de transmision de calor se desarrolla a partir
de los balances de energia del sistema y de estimaciones de las velocidades de

transferencia de calor.

El balance de energia en sistemas abiertos incluye dos términos adicionales que
corresponden a la energia que contienen las corrientes de entrada y salida. La

ecuacion resultante debe tener la siguiente forma general:

Entradas = Salidas + Acumulacion
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Para el sistema mostrado en la Figura 1—6 el balance de energia es:

+ +Z H+gZ+ v M
w Q Je zgc Ent

’UZ

Yc Yc

Yc

gZ v?
Mg, +A u+—+2 M, (1-39)
Sal Sis

Donde
w = Trabajo, Btu
Q = Calor que se le transfiere al sistema, Btu
M= Masa, Ib
= Entalpia, Btu/lb

gZ/ge= Energia potencial, Btu/lb

V?/2gc= Energia cinética, Btu/lb
u = Energia interna, Btu/lb

Corrientes ) Corrientes
de Entrada > de Salida

FiG. 1—6. BALANCE DE ENERGIA EN UN SISTEMA ABIERTO.

La entalpia en los términos de entrada y salida incluye la contribucion por la energia
interna de la corriente, mas el trabajo de flujo necesario para introducir la corriente

0 gque se obtiene al salir la corriente (trabajo del tipo presion- volumen).

En sistemas a régimen permanente las propiedades del sistema no cambian con el

tiempo y entonces el término de A [u + % + 2”—;] Mg enlaEcuacion 1—39 es igual
SiS

a cero.

En la mayoria de las aplicaciones se pueden despreciar las contribuciones de

energia potencial y cinética en los términos correspondientes a las corrientes de

entrada, salida y del sistema en el balance de energia; solo se requiere en
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aplicaciones al flujo de fluidos en donde existan diferencias apreciables de altura y

velocidad entre las lineas de entrada y salida.

En una linea de tuberia no hay trabajo mecanico, ademas, las energias mecanica,
cinética y potencial, son pequefias en comparacion con los demas términos de la
ecuacion del balance de energia. Por lo tanto, para una corriente que circula a través

de una linea se puede escribir:

Q+ Z[H]EntMEnt = Z[H]SalMsal (1—40)
Ent Sal
O
m(Hr — H;) = q (1-—41)
Donde

m = Velocidad de flujo de la corriente, 1b/h
Hi, Hr = Entalpias por unidad de masa de las corrientes de entrada
y salida, respectivamente, Btu/lb
Velocidad de transmisién de calor hacia la corriente, Btu/h

q=Qft
Célculo de la entalpia de la corriente

Como no se dispone de valores absolutos de la entalpia, es necesario fijar un estado

de referencia para calcularla.

Sea un sistema constituido por ¢ componentes a una presion P y una temperatura

T. La entalpia relativa del sistema vendra dada por la ecuacion:

c c
H= Z xiHo + Z %:Coi(T = Trep) (1 —42)
i=1 i=1
Donde:
y'ref — Entalpia de formacion del componente i a la temperatura
1t de referencia, Btu/Ib
x; = Fraccion masa del componente i
C,; = Calor especifico medio a presion constante del

componente i, Btu/lb-°F
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En esta ecuacion se hicieron las siguientes simplificaciones: se considera que la
fase gas se comporta como gas ideal; que la capacidad calorifica se establece como
independiente de la temperatura y el estado de referencia corresponde al estado
del gas ideal como componente puro a 298.15 Ky 1 atm. Si en el intervalo (Tref —T)

existe un cambio de estado fisico, el segundo término de la Ecuacién 1—42 sera:
x%i[Cpi(T" = Trep) + A + Cpi(T — T (1-43)
Donde: Ai = entalpia de vaporizacion

Teniendo en cuenta la expresion de la entalpia relativa, ecuacion 1—42, y
considerando que en el caso de estudio no se lleva a cabo ninguna reaccion quimica
y no hay mezclado de corrientes, por consiguiente permanece invariable su

composicion:

c c
q=m [Z xicpi(TZ - Tref) - Z xicpi(TZ - Tref)] (1—44)
i=1

=1

Simplificando la ecuacion 1—44:

c
q = lz xiCpi(T, = T1)

i=1

(1—-45)

Es necesario poder disponer de los calores especificos puntuales o medios de los
distintos componentes. Para gases ideales son funcidn exclusiva de la temperatura
e independientes de la presion. Para gases reales e ideales también se han

propuesto ecuaciones empiricas de tipo polinébmico:
Cpi=A+ BT+ CT?+DT?*+ET* (1—46)

Donde A, B, C y D son las constantes de capacidad calorifica propias de cada

componente.
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1.3 SISTEMAS DE DESFOGUE Y DE RECUPERACION DE GASES

1.3.1 Sistema de Desfogue

Generalidades

Durante el disefio de las instalaciones terrestres y costa afuera para el
procesamiento y manejo de los hidrocarburos, se debe tener especial cuidado en
incluir sistemas de seguridad para el alivio de la sobrepresion que se pueda

presentar.

Estos sistemas deben proteger al personal, equipo, instalaciones y medio ambiente
y su funcion es disponer en forma adecuada y segura de los fluidos provenientes de
los dispositivos de seguridad instalados en equipos y lineas, que actian en
respuesta a condiciones de sobrepresién. El aumento de presién puede ser causado
por condiciones inherentes al proceso (fallas operacionales) o situaciones de

emergencia como fuego, expansiones térmicas o fallas de servicios auxiliares.
Disefio

El sistema de desfogue es un sistema cerrado, a fin de que el fluido no entre en
contacto con la atmosfera. El sistema debe permitir la liberacion del exceso de
presion por medio del desplazamiento de la masa del fluido, desde el equipo o

tuberia presionado hasta el lugar donde se pueda disponer (quemar) de ella con
seguridad, cumpliendo con los siguientes requisitos, entre otros:

1. Conducir los relevos de gas y mezcla de hidrocarburos al quemador.

2. Recircular los desfogues liquidos directamente al proceso, de no ser posible,
enviarlos a tanques de almacenamiento para su posterior recuperacion

(sistema de recuperacion).

3. Descargar a la atmésfera los desfogues de agua, aire y gas inerte.

26



SISTEMAS DE DESFOGUE Y DE RECUPERACION DE GASES

4. No enviar al mismo cabezal compuestos que reaccionen quimicamente entre
si, ni desfogar aire a los cabezales que manejen productos inflamables o que

reaccionen con él.
Los componentes que generalmente integran los sistemas de desfogue son:

a) Las lineas de descarga de las valvulas de control o proceso con emision a

desfogue.
b) Las lineas de descarga de las valvulas de seguridad.
c) Los cabezales de cada planta.
d) Los tanques separadores y sus equipos auxiliares.
e) Los cabezales principales.

f) El quemador elevado y/o de fosa con sus equipos auxiliares.

1.3.2 Sistema de Recuperacion

El objetivo de la recuperacion de gases de las corrientes con emision frecuente al
sistema de desfogue es el mejor aprovechamiento de estos, reduciendo asi, las
emisiones de gases con efecto invernadero a la atmosfera. Esto permite que la
refineria adquiera bonos de carbono e incentivos fiscales, obteniéndose una mayor

rentabilidad de las plantas.

Actualmente la recuperacion de hidrocarburos gaseosos dentro de un sistema de
desfogue ha tenido relevancia en las refinerias del mundo por su valor econémico
al servir como fuente de energia. Ademas de reducir las emisiones de gases

contaminantes que se descargan a la atmésfera, tales como CO, COz2, SO2 y NOx.

Existen empresas especializadas en el disefio y la fabricacion de sistemas de
ignicién y recuperacion de gases presentes en los desfogues. Estas companiias se
dedican a seleccionar y hacer pruebas de arranque para el equipo del sistema de

recuperacion. El sistema consta de los siguientes componentes principales:
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compresor, tanque separador, enfriador, dispositivo de seguridad y control, tuberias

y tanques de almacenamiento. El compresor es el equipo mas importante dentro del

sistema de recuperacion, ya que de él depende la cantidad de flujo que se manda

a recuperar.

Componentes de recuperacidon de gases en un sistema de desfogue

La recuperacién de gases consta basicamente de 4 elementos:

A)

B)

C)

Fuente de emision de los gases

Es cualquier planta o equipo de proceso que produce un exceso de gases

gue tengan que ser controlados.

En condiciones de operacion normal de las plantas, hay emision de gas al
sistema de desfogue debido al control de presién, principalmente. Por
consiguiente, los gases emitidos por valvulas de control con apertura
frecuente se toman en cuenta para su recuperacion y para enviarlos a un

usuario o consumidor final para su mejor aprovechamiento.

Cuando sucede una situacion de emergencia o de operacion extraordinaria,

los gases se envian directamente al sistema de desfogue.
Vélvulas de control

Son dispositivos que mediante la medicion de la variable que es controlada,
abren o cierran, permitiendo o impidiendo el paso del flujo de una o mas

corrientes de proceso.

En el caso del gas emitido al sistema de desfogue, las causas de apertura de
las valvulas de control, dependen de la presion y de la altura de nivel del

liquido en el equipo.
Equipos receptores

Son los equipos que reciben los gases provenientes de las valvulas de control

en condiciones de operacién normal del proceso, los cuales funcionan como
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acondicionadores de dichos gases a los requerimientos de operacion de los

usuarios o consumidores finales.
D) Usuarios o consumidores finales

Son los equipos o plantas que reciben los gases provenientes de los equipos
receptores para su mejor aprovechamiento y asi reducir las emisiones al

sistema de desfogue.
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2 PLANTEAMIENTO DEL ESCENARIO BASE

El algoritmo que sera expuesto en el Capitulo 3 se empleara para obtener el perfil
de temperaturas de las lineas de recuperacion de gases por segregacion de las
valvulas de control con emision frecuente a desfogue. Para dicho propésito, a
continuacion se presenta una descripcion del sistema y sus condiciones de

operacion.

Las plantas de proceso que integran el Sector de la Refineria donde se localiza el

sistema de desfogue, objeto de estudio, se muestran en la Tabla 2—1.

TABLA 2—1. PLANTAS DE PROCESO DEL SECTOR OPERATIVO.

< CAPACIDAD
INSTALACION MATERIA PRIMA PRODUCTO DE DISERO
Carga de destilados
intermedios 25,000 BPD
Hidrégeno de la 283.165 Mm?3/d
Unidad Planta Reformadora
Hidrodesulfuradora de
Destilados Gas amargo a planta| 187.36 Mm3/d
. reformadora
Intermedios IV
(UN-800) Gas amargo a 1.698 Mm3/d
desfogue
Diesel Nacional 24,151 BPD
Gasolina 328 BPD
. Carga de destilados 25,000 BPD
Unidad intermedios
Hidrodesulfuradora de
Destilados Hidrégeno de la 252.8 Mm?3/d
Intermedios I Planta Reformadora
(UN-700) Gas amargo a planta | 114.331 Mm?/d
reformadora
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TABLA 2—1. PLANTAS DE PROCESO DEL SECTOR OPERATIVO. (Cont.)

: CAPACIDAD
INSTALACION MATERIA PRIMA PRODUCTO DE DISERO
Turbosina 24,841 BPD
Unidad
Hidrodesulfuradora Gas amargo a 0.368 Mm3/d
de Destilados desfogue
Intermedios Il 26,167.1 BPD
Gasolina a planta (normalmente
(UN-700) Hidrodesulfuradora de sin flujo,
Naftas operacion en
caso de paro)
Nafta de la planta
atmosférica 36,000 BPD
Gasolina de
Hidrodesulfuradora
de Destilados 500 BPD
Intermedios
_ Hidrégeno de Unidad
Unidad Reformadora de 105.4 Mm3/d
Hidrodesulfuradora Naftas
de Naftas No. I Liquidos amargos a
(UN-400) planta de tratamiento 408 BPD
don DEA
Nafta a planta
Reformadora 22,700 BPD
Cs e iCg a planta
Fraccionadora 5,896 BPD
Cse iCe 3
Almacenamiento 62.6 Mm*/d
Nafta
Unidad hidrodesulfurada de
Reformadora de ~ laplanta 30,000 BPD
Naftas No. Il Hidrodesulfuradora
de Naftas
(UN-500) ]
Gas a sistema de 307.6 Mm3/d

combustible
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TABLA 2—1. PLANTAS DE PROCESO DEL SECTOR OPERATIVO. (Cont.)

p CAPACIDAD
INSTALACION MATERIA PRIMA PRODUCTO DE DISENO
Unidad
Nafta Reformada a
Reformadora de LB 25,109 BPD
Naftas No. I
Licuables a
(UN-500) tratamiento caustico 1,510 BPD

Unidad Tratadora y
Fraccionadora

(UN-600)

(Seccién de
tratamiento con
DEA)

Gas amargo de la
planta
Hidrodesulfuradora
de Naftas

55.22 Mm3/d*

Gas amargo de la
planta
Hidrodesulfuradora
de Destilados
Intermedios No. I

103.07 Mm?3/d

Gas amargo de la
planta
Hidrodesulfuradora
de Destilados
Intermedios No. IV

109.07 Mm?3/d

Liquidos de DC4 de
planta
Hidrodesulfuradora
de Naftas

25.94 BPD

Gas Dulce a L.B.

176.41 Mm?3/d

Hidrocarburos a

Seccion de tratamiento | 25.81 BPD
caustico
Gas acido a planta de 90.61 Mm?3/d

azufre

TAl momento del desarrollo de este trabajo, se encontraba fuera de operacion.
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TABLA 2—1. PLANTAS DE PROCESO DEL SECTOR OPERATIVO. (Cont.)

Hidrodesulfuradora
de Diesel No. V

(HDDX-5)

p CAPACIDAD
INSTALACION MATERIA PRIMA PRODUCTO DE DISERO
C5/C6 de
Pl Hidrodesulfuradora 6,926.95 BPD
_anta de Naftas No. 1
Isomerizadora de p—
5/Ceg A€
Pentanos y Hidrodesulfuradora 6,926.95 BPD
Hexanos de Naftas No. 2
(UN-300) Isémero a Mezclado | 13,705 BPD
Isbmero a Ventas 30,000 BPD
H, de CRU 1.118 Mmd/d
Light Cycle gas oil de 3
ECCU 0.005 Mm3/d
Diesel de 3
CDU1/CDU2 0.005 Mm-/d
Planta Agua de lavado 0.521 Mm3/d

Agua amarga de
SRU

0.00013 Mm?3/d

H,aTGTU

0.00014 Mm?3/d

Gas de cola a cabezal
de gas combustible

0.320 Mm3/d

Diesel a L.B.

0.007 Mm3/d

Agua Agotada a L.B.

0.0007 Mm3/d

NHs, Gas acido a
SRU

0.037 Mm?3/d

Gas dulce a sistema
de gas combustible

0.012 Mm3/d

2.1

SISTEMA DE DESFOGUE

Previo a la modificacién y adecuaciéon del sistema para la recuperacion de gases
combustibles de desecho para su reutilizacion, el sistema de desfogue cuenta con
tres tipos de desfogues provenientes de las diversas plantas, tal como se indica a

continuacion (ver Diagrama 2—1):
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2.1.1 Desfogue Acido

El cabezal existente inicia en la Unidad Hidrodesulfuradora de Naftas (UN-400) con
diametro de 16" @ (normalmente sin carga). A la altura de la Tratadora y
Fraccionadora de Hidrocarburos (UN-600) se expande el diametro del cabezal a 20”
@ y recibe carga de esta unidad. Después se integra el cabezal de la Planta
Isomerizadora de Pentanos/Hexanos (UN-300) que proviene del Tanque de
desfogue de alta presion FAX-351 (este cabezal corresponde al desfogue de alta
presiébn aunque fisicamente se integra al cabezal de desfogue 4&cido).
Posteriormente se integra el cabezal de la Planta Hidrodesulfuradora de Diesel V
(HDDX-5) que proviene del Tanque de desfogue acido FAX-4606 y también se
integra el cabezal de la Planta de Azufre 3 por medio de dos cabezales uno de 8" @
y otro de 10” @. El cabezal de 20” @ descarga a un Tanque colector de condensados
THX-6051 y posteriormente a un Tanque de sello THX-6050 que descarga a un
cabezal de 20” @ el cual alimenta a la chimenea del Quemador elevado QEX-01.

2.1.2 Desfogue de Alta Presion

El cabezal existente inicia en las Unidades Hidrodesulfuradoras de destilados
intermedios | (UN-800) y Il (UN-700) con una linea de 8" &; a la altura de la
Hidrodesulfuradora de Naftas (UN-400), se expande a 16” @ donde se integra el
cabezal de esta planta y posteriormente a la altura de la Unidad Reformadora de
Naftas (UN-500) se expande el didmetro a 20” @ donde se integra el cabezal de
dicha unidad. Posteriormente se integra el cabezal de la Unidad Tratadora y
Fraccionadora de Hidrocarburos (UN-600), el cual actualmente no tiene descarga
de desfogue ya que Unicamente opera la seccién de tratamiento con DEA. El
cabezal de 20" @ alimenta al Tanque separador de desfogue de alta presiéon FAX-
103 y descarga por un cabezal de 20" @ que alimenta al Tanque acumulador de
liguidos THX-6001. La tuberia de descarga del tanque es de 42" &, la cual llega al
sello de agua del quemador elevado QEX-01.
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2.1.3 Desfogue de Baja Presion

El cabezal existente inicia en las Unidades Hidrodesulfuradoras de Destilados
Intermedios Il (UN-800) y 1 (UN-700) con un cabezal de 16” @y se expande a 24"
@ en el cual se integran los cabezales de la Unidad Hidrodesulfuradora de Naftas
(UN-400) y la Unidad Reformadora de Naftas Il (UN-500). El cabezal se expande a
36” @, al cual se integra el cabezal de la Unidad Tratadora y Fraccionadora de
Hidrocarburos (UN-600) (actualmente no tiene descarga a desfogue ya que solo
opera la seccién de tratamiento con DEA). Posteriormente, el cabezal de 36" @
alimenta al Tanque separador de desfogue de baja presion FAX-104 y a la descarga
sale un cabezal de 36" @ en el cual se incorpora el cabezal de la Planta
Isomerizadora de Propanos/Hexanos (UN-300) que proviene del Tanque de
desfogue de baja presion FAX-354 y el cabezal de la Planta Hidrodesulfuradora de
Diesel No. 5 (HDDX-5) que proviene del Tanque de desfogue de hidrocarburos FAX-
4606 (este tanque recibe la carga de desfogue de alta presion de la planta). El
cabezal de 36" @ alimenta al Tanque acumulador de liquidos THX-6001. La
descarga de este tanque sale con un cabezal de 42" @ y entra al sello de agua del

guemador elevado QEX-01.

De acuerdo con la descripcién anterior, al gquemador elevado QEX-01 unicamente
llegan dos cabezales, uno de desfogue humedo general que llega al sello hidraulico
y otro de desfogue acido que sube adosado a la chimenea del quemador y se integra
a ésta en la parte inferior del sello fluidico (debajo de la boquilla), después de haber

pasado por tanques separadores y en su caso, tanques de sello.
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¥ mol 15
gt%’;;ﬁg 0.16 0.18 0.16 0.8/ — mg 94.00 93 0.38 0.48 0.20 0.08 0.21 B4.78
3. 3. 125 |
HC (%mal 286 2.86
ﬁ%“ﬂo) 400 721
2,2 DM-BUTANO (% mol) —10.34 0.01
CTE (% mol) 337 0.04 | 002 | 001
2,3 DM-BUTANGC (% mol) —1.64 003 | 001 0.01
—71190 0.21 10 0.07
—i75 .13 06 .04
"NCB (% mol —2173 .38 63 045 | 001
—/4.91 .09 04 .03
BENCENO (% mol) —12.31 004 | 002 | o001
TCH (% mol) —/0.95 002 | 001 0.01
HUI AD {ppm) —10.067
opm —/0.565
Flujo Op. Promedio (Mm?/dia) 454.59 6163 | 15177 | 4576 49.29 3213 1208 | 101.93 | 2898 0.27 026 307.67127.0 236 | 7.59/3.07 8541 70.62 64.79 3.145 5.39 6.50 197.14 10.51 17.16 5.34 3.00 0.43 85.41 157.95 | 17635 | 37883 | 53678 | 31.10
Presion (kg/cm?) 4.03 4.03 4.03 4.03 4.03 4.03 4.03 4.03 5.84 44.69 49.78 3691 1562 1.796 1554 14.78 44.69 211 48.78 211 9.7 087 7.24 14.30 0.85 540
Temperatura estimada (°C) 3242 25.30 28.88 3562 3242 3242 32.42 3242 33.94 3167 66.95 21.34 33.94 40.023 61.66 37.78 3167 2000 66.50 20.00 45.00 51.50 274 66.52 98.92 5536
REVISIONES NUMERD DIBUJOS DE REFERENCIA APROBADO POR: ]
REV. DESCRIPCION POR__[Ve.Bo.
DIAGRAMA DE BALANCE DEL
G -
SISTEMA DE DESFOGUE ACTUAL.
[ ot
PROYECTO: PLANG No: REV,
| — DIBUJO ELABORADO EN: ‘ =% sE ACOT gy | wocauzacion: A-001

DIAGRAMA 2—1 BALANCE DEL SISTEMA DE DESFOGUE ACTUAL.
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2.2 RECUPERACION DE GASES ENVIADOS A DESFOGUE

Como producto de los estudios de factibilidad técnica y econdmica que estan fuera
del alcance del presente trabajo pero que formaron parte del proyecto, se llegé a la
conclusion de que la recuperacion mas factible se produce mediante la segregacion
de las corrientes de gas, inmediatamente después de las valvulas de control con
emision frecuente al sistema de desfogue, ver Diagrama 2—2. Esta opcién cuenta
con la ventaja de que se efectla una recuperacion selectiva de las corrientes de
desfogue, lo cual permite su envio al usuario o consumidor final mas viable,

conforme a sus caracteristicas por composicion.

Aunada a la gran ventaja que representa el que se evite la contaminacion de las
corrientes con los desfogues de emergencia y de que se conoce la composicién de
cada corriente. El contrapunto se presenta en que serd necesario enviar las
corrientes no recuperadas al quemador. Y si bien esta opcion conlleva un
incremento de tramos de tuberia nuevas, por tratarse de diversas descargas de gas
a diversos usuarios o consumidores finales, desde el punto de vista econémico, el
costo de inversion inicial de estas adecuaciones es minimo respecto a la
rentabilidad, presentando un periodo de recuperacion bastante favorable (menor a

un mes).
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SEGREGACION
RECUPERACION RECUPERACION RECUPERACION RECUPERACION RECUPERACION
DE GAS DE BAJO DE NAFTAS DE GAS DE BAJO DE GAS DE BAJO DE GAS DE
CONTENIDO DE | ALTO CONTENIDO DE ALTO
Ho (PV-4758) CONTENIDO DE Hz (PV-2701) CONTENIDO DE
H» (PV-524B) Ha
(PV-801B, PV-
701B, PV-401B) v
ACONDICIONAMIENTO
v v
ACONDICIONAMIENTO ACONDICIONAMIENTO
(COMPRESION) (COMPRESION)
USUARIO FINAL
USUARIO FINAL (PSA / INCINERADOR UMI- USUARIO FINAL
4701)
(ANILLO DE Ha /
INCINERADOR PLANTA
AZUFRE 3)
v
ACONDICIONAMIENTO ACONDICIONAMIENTO
A
USUARIO FINAL USUARIO FINAL
(ALMACENAMIENTO / (INCINERADOR UMI-
REFLUJO / RED GAS 4701)
COMBUSTIBLE)

DIAGRAMA 2—2.RECUPERACION DE GAS POR SEGREGACION DE CORRIENTES. ¥

2.2.1 Descripcion de la Recuperacion de Gases enviados a Desfogue

La siguiente descripcion corresponde a lo representado en el Diagrama 2—3,
Diagrama de Flujo de Proceso de la Recuperacion de Gas.

* En el Diagrama 2—3 se indica a qué corrientes corresponden las valvulas citadas en este diagrama.

38




PLANTEAMIENTO DEL ESCENARIO BASE

%o
—_— A DESFOGUE
~ 1_ _© SIMBOLOGIA
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HIDRODESULFURADORA A FUER
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FAX—407 CONDENSADOR Y
s TANQUE DE NAFTAS
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GBA-4501 | I— —— — NAFTAS
| A ALMACENAMIENTO (NUEVO)
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HIDRODESULFURADORA
DE DESTILADOS  {— — |
NTERMEDIOS v UN-800 |
12 12
GAX—407/R —_— —J EB;XE;:ODIE
Sl M
BOMBA DE NAFTAS
REFLUJO (NUEVA)
REFORMADORA DE f
NAFTAS II' UN-500
HIDROGENO
13
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HIDRODESULFURADORA
DE DIESEL V UN-4000
5 15
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VALVULA PV-401B PV-7018 PV-5248 PV-4758
EQUIPO FAX-401 FAX-701 FAX-801 FAX-502 / 503 FAX-407 TVX-101 TVX-101
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CT(%mol 4011 2011 4011 | 44276 0 a7 55 40,19 447 662 7] 1150 ]
v5mo 16 4 1545 5 4.6/ 681 B 57 01 16, 4.4 [ 81 ¥
i (u%ﬁm 63 63 63 géﬁﬁ ;? 4; % a% 17?% 3% E il
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mol 0.04 004 0,04 004
mo 0.36
2,2 DM-BUTANO (% mol) 0.34 0.14 0.35
i 337 106 735 001
2,3 DM-BUTANO (% mal) 164 0.53 1M 0.01
VICS % mol] 1190 53 1243 04
yi 01 7 3; 2
21.73 494 22.78 1
b 91 05 515 01
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Mm/dia (Mftdia 688 99 518.77) 518.77) (7444 75, 600.00 6.36 (0.064) (615.20 (2,493.99) 1456.04) | (1037.97) | (2.118390
Tesion estimada '_('M‘?)__(TSS LL‘I'SS 628 2 LI'!IUJ L’HSI T45 U'ZTJ_ ¥ _L"'.:'E.' 620 b'm—)—
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DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO.
RECUPERACION DE GAS.

PROYECTO:

DIBUJO ELABORADO EN:

SIN LOCALIZACION

PLANO Mo,

A-002

DIAGRAMA 2—3 SISTEMA DE RECUPERACION DE GAS.
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La recuperacion de gases por segregacion de las corrientes es en funciéon de su

composicién, derivAndose en cuatro cabezales principales y un subcabezal,

descritos a continuacion:

2.2.2

Un cabezal de 6” @ cuya corriente lleva bajo contenido de hidrégeno
(aproximadamente 29% mol) que se direcciona al sistema de gas

combustible, a través del compresor.

Un cabezal 8” @ cuya corriente varia con respecto al contenido de hidrogeno.
Cuando la corriente lleva un alto contenido de hidrégeno (aproximadamente
80% mol) es direccionada hacia a la Unidad Purificadora de Hidrogeno UPH,
a traveés del tanque. Cuando disminuye el contenido de hidrogeno (menor de
80% mol), la corriente es direccionada hacia los Incineradores ubicados en

las Plantas de Azufre 1y 2 por medio de otra linea de 8” @.

Un cabezal de 4” @ cuya corriente lleva un contenido de hidrogeno cercano
al 60%, es direccionado hacia el incinerador UMI-4107 ubicado en la Planta
de Azufre 2.

Un cabezal de 1¥2” @ cuya corriente lleva Naftas y que se direcciona hacia el
Tanque de Carga ubicado en la Planta Isomerizadora de Pentanos y

Hexanos.

Un subcabezal de 4” @ cuya corriente lleva bajo contenido de hidrégeno,
cercano al 75%, es direccionado hacia el incinerador de la Planta de Azufre
1.

Recuperacién de Gas con Bajo Contenido de Hidrégeno

Para este caso, las corrientes consideradas son las siguientes:

a) Corriente 1, proveniente de la proteccion al Tanque de Carga FAX-401,

ubicado en la Unidad Hidrodesulfuradora de Naftas (UN-400).
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b) Corriente 2, proveniente de la proteccion al Tanque de Carga FAX-701,
ubicado en la Unidad Hidrodesulfuradora de Destilados Intermedios 111 (UN-
700).

c) Corriente 3, proveniente de la proteccion al Tanque de Carga FAX-801,
ubicado en la Unidad Hidrodesulfuradora de Destilados Intermedios IV (UN-
800).

Estas tres corrientes se segregan de las lineas interconectadas a cabezales de
desfogue y se integran a un cabezal de 6” @ (Corriente 11). A este cabezal también
se integra la corriente 8, proveniente de la recirculacion del gas separado (domo)
en el acondicionamiento (recuperacion) de Naftas del Tanque de Balance de Naftas
TVX-101 (Tabla 2—2). Las condiciones de operacion de dicho cabezal se muestran
en la Tabla 2—3.

TABLA 2—2. CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE DE GAS A RECUPERAR. CORRIENTE 8.

Flujo de gas a recuperar (Mm3/d @ 1 kg/cm?absy 20°C) | 0.180

Presion (psig) 20.60

Temperatura (°F) 267.0

TABLA 2—3. CONDICIONES DE OPERACION DEL CABEZAL DE GAS COMBUSTIBLE
RECUPERADO. CORRIENTE 11.

Flujo de gas combustible (Mm3®d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) | 17.420

Presion (psig) 3.21

Temperatura (°F) 70.8

La corriente del cabezal se envia al Compresor de Gas Residual GBX-4501 ubicado
en la Planta Hidrodesulfuradora de Diesel V (HDDX-5) y su descarga es enviada a
la red de gas combustible (consumidor), cuyas condiciones de operacién son 49.78

psigy 77 °F, en la primera etapa de compresion.
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2.2.3 Recuperacion de Gas con Alto y Bajo Contenido de Hidrégeno

d) Corriente 4, proveniente de la proteccién al Tanque de Separador de

Hidrogeno de Recirculacion FAX-502, localizado en la Unidad Reformadora

de Naftas Il (UN-500).

Las condiciones de operacién de este cabezal con alto contenido de hidrégeno se

indican en la Tabla 2—4.

TABLA 2—4. CONDICIONES DE OPERACION DEL CABEZAL CON ALTO CONTENIDO DE
HIDROGENO. CORRIENTE 4.

Flujo (Mm3®d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) 70.620
Presioén (psig) 88.80
Temperatura (°F) 245.0

En condiciones normales (aproximadamente 80% mol de hidrogeno), el gas se

direcciona hacia a la unidad purificadora de Hidrogeno (UPH) y en condiciones

criticas (menor del 80% mol de hidrégeno), el gas se direcciona hacia los

incineradores de las Plantas de Azufre 1y 2.

Las condiciones de operacién del gas a recuperar, se indican en la Tabla 2—5.

TABLA 2—5. CONDICIONES DE OPERACION DE LAS CORRIENTES DE GAS A RECUPERAR.

= 80% mol de
Hidrégeno

Menor al 80% mol de Hidrégeno

Descripcion

Unidad
Purificadora
de Hidrégeno

(Corriente 12)

Incinerador de | Incinerador de la
la Planta de Planta de Azufre
Azufre 1 2 (UMI-4701)

(Corriente 13) (Corriente 14)

Flujo (Mm3/d @ 1 kg/cm?abs

y 20 °C) 70.620 41.230 23.390
Presion (psig) 88.80 88.80 88.80
Temperatura (°F) 150.0 177.0 100.0
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e) Corriente 5, proveniente de la proteccion al Tanque del Separador FAX-4601,

localizado en la Planta Reformadora de Diesel V (HDDX-5).

El gas a recuperar es enviado al Incinerador UMX-4701 ubicado en la Unidad

Recuperadora de Azufre 4. Las caracteristicas del cabezal correspondiente se
muestran en la Tabla 2—6.

TABLA 2—6. CONDICIONES DE OPERACION DE LA CORRIENTE DE RECUPERACION 5.

Flujo a recuperar (Mm3/d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) 30.610

Presion (psig) 104.68

Temperatura (°F) 250.0

En este cabezal se interconecta la corriente 14 para que su envio final al Incinerador

cumpla con las condiciones de operacion de este, indicadas en la Tabla 2—7.

TABLA 2—7. CONDICIONES DE OPERACION DEL INCINERADOR UMI-4701.

Consumo estimado (Mm3/d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) | 60.000

Presioén (psig) 99.56

Temperatura (°F) 100.4

2.2.4 Recuperacion de Naftas

f) Corriente 6, proveniente del Tanque Acumulador de Reflujo FAX-407,
ubicado en la Unidad Hidrodesulfuradora de Naftas Il (UN-400).

Las condiciones de operacion a considerar para la recuperacion de naftas de la
corriente segregada, son las expuestas en la Tabla 2—38.

Esta corriente (6) se envia a un condensador—enfriador de naftas (CHX-101), con el
objeto de condensar las naftas arrastradas en la corriente de gas. Sus
caracteristicas se muestran en la Tabla 2—29.
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TABLA 2—8. CONDICIONES DE OPERACION DE LA CORRIENTE SEGREGADA PARA
RECUPERAR NAFTAS. CORRIENTE 6.

Flujo a recuperar (Mm3/d @ 1 kg/cm?absy 20°C) | 3.070

Presion (psig) 25.60

Temperatura (°F) 176

TABLA 2—9. CARACTERISTICAS DEL CONDENSADOR-ENFRIADOR DE NAFTAS (CHX-101).

Flujo de disefio (Mm3®/d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) 0.015
Presion de salida (psig) 20.60
Temperatura de salida (°F) 117.1
Carga térmica (kcal/h) 20667.0

La descarga del condensador-enfriador de naftas (CHX-101) es enviada al Tanque
de balance de naftas (TVX-101) para separar el gas del liquido. Las caracteristicas

de dicho tanque se indican en la Tabla 2—10.

TABLA 2—10. CARACTERISTICAS DEL TANQUE DE BALANCE DE NAFTAS (TVX-101).

Flujo de disefio (Mm?®/d @ 1 kg/cm?abs y 20 °C) 0.015
Presion de operacion (psig) 20.60
Temperatura de operacion (°F) 117.1
Capacidad total (m3) 4.66
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2.2.5 Corrientes Objeto de Estudio

En resumen, la obtencién del perfil de temperaturas se llevara a cabo Unicamente

sobre las corrientes a recuperar: 1, 2, 3, 4, 5, 12, 13, 14 y sobre las resultantes de

la mezcla de algunas de ellas (11 y 15):

» La mezcla de las corrientes 1, 2, 3y 8 generan la corriente 11.

» La mezcla de las corrientes 5y 14, generan la corriente 15.

En la Tabla 2—11 se presentan los datos de flujo, temperatura inicial y composicion

de las corrientes, asi como los didametros y las longitudes de las lineas asociadas a

cada corriente.

TABLA 2—11. DATOS DE LAS CORRIENTES INVOLUCRADAS POR LINEA DE TUBERIA.

Corriente (Composicién % mol)

Componente PM 1 2 3 4 5 8
Hidrégeno 2.016 | 29.120 | 29.120 | 29.120 | 82.842 | 58.566
Metano 16.043 | 40.110 | 40.110 | 40.110 4.420 15.941 | 47.35
Etano 30.070 | 16.460 | 16.460 | 16.460 4.460 11.652 1.57
Propano 44.097 | 7.740 7.740 7.740 4.830 7.706 2.7
Isobutano 58.123 | 2.630 2.630 2.630 0.880 0.41
n-Butano 58.123 | 3.120 3.120 3.120 1.130 3.700 7.21
Isopentano 72.150 | 0.500 0.500 0.500 1.440 11.64
n-Pentano 72.150 | 0.280 0.280 0.280 1.729 15.19
Ciclopentano 70.110 1.06
2,2-Dimetilbutano 86.177 0.14
2,3-Dimetilbutano 86.177 0.53
2-Metilpentano 86.177 3.53
3-Metilpentano 86.177 2.01
n-Hexano 86.177 4.94
Metilciclopentano 84.161 1.05
Benceno 78.114 0.49
Ciclohexano 84.161 0.16
Sulfuro de Hidrégeno | 34.082 | 0.040 0.040 0.040
Agua 18.015 0.706
Flujo (Ib/h) 541.55 | 224.75 | 463.78 | 2,103.11 | 1,602.72 | 29.81
PM mezcla 19.303 | 19.303 | 19.303 8.057 14.165 | 44.799
Temperatura inicial (°F) 230 250 250 245 250 267
Diametro linea (in) 8 8 8 8 6 -
Longitud de la linea (ft) 328.084 | 377.297 | 426.509 | 22.966 | 984.252 -
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TABLA 2—11. DATOS DE LAS CORRIENTES INVOLUCRADRAS POR LINEA DE TUBERIA.

(CONTINUACION)

Corriente (Composicion % mol)

Componente PM 11 12 13 14 15

Hidrogeno 2.016 28.819 82.842 74.510 74.510 66.376

Metano 16.043 | 40.185 4.420 6.920 6.920 11.522

Etano 30.070 | 16.306 4.460 6.810 6.810 9.280

Propano 44.097 7.688 4.830 7.360 7.360 7.537

Isobutano 58.123 2.607 0.880 1.250 1.250 0.612

n-Butano 58.123 3.162 1.130 1.610 1.610 2.676

Isopentano 72.150 0.615 1.440 1.540 1.540 0.754

n-Pentano 72.150 0.434

Ciclopentano 70.110 0.011

2,2-Dimetilbutano 86.177 0.001

2,3-Dimetilbutano 86.177 0.005

2-Metilpentano 86.177 0.036

3-Metilpentano 86.177 0.021

n-Hexano 86.177 0.051 0.882

Metilciclopentano 84.161 0.011

Benceno 78.114 0.005

Ciclohexano 84.161 0.002

Sulfuro de Hidrégeno | 34.082 0.040

Agua 18.015 0.360

Flujo (Ib/h) 1,259.89 | 2,103.11 | 1,627.49 | 1,160.12 | 2,762.85
PM mezcla 19.566 8.057 10.679 10.679 12.458
Temperatura inicial (°F) 70.8 150.0 177.0 100.0 71.2
Diametro linea (in) 6 8 6 6 8

Longitud de la linea (ft) 1509.19 | 1328.74 | 2384.51 278.87 2178.48
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3 DESARROLLO DEL ALGORITMO DE CALCULO PARA LA

DETERMINACION DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

La determinacion del perfil de temperaturas se basa en el equilibrio termodinamico
que se presenta a través de la longitud de las lineas de tuberia. Dicho equilibrio sera
el resultado del calor o entalpia contenida en el flujo considerado y del calor
desprendido por los diferentes modos o0 mecanismos de transmision de calor. Es
decir, para el caso de un fluido que viaja a mayor temperatura que la temperatura
del medio ambiente, el equilibrio ser& la consecuencia de la transferencia de calor
desde el fluido que viaja dentro de la tuberia hacia el medio ambiente, produciendo

gue éste se enfrie.

El algoritmo que se plantea a continuacion se desarrolla bajo las siguientes

consideraciones principales:

a) Las propiedades termodinamicas del fluido: capacidad calorifica, viscosidad
y conductividad térmica, se consideran como funcion de temperatura. Para
dicho efecto, se emplean polinomios en funciéon de temperatura para su
calculo. Sin embargo, al determinar el coeficiente interno de transferencia de
calor, estas propiedades son evaluadas a la temperatura promedio del fluido
en el intervalo considerado; es decir, se tratan como si fueran constantes

durante el intervalo.

b) Al evaluar la transmision de calor desde el fluido hacia el medio ambiente se
considera el mecanismo de transmision de calor por conveccion forzada para
el calculo del coeficiente de transferencia interna. Para el coeficiente externo,

se considera uno combinado de conveccion y radiacion.

c) Se considera que el fluido viaja a régimen turbulento, el programa advertira

en caso de que el flujo presente régimen laminar.

d) La tuberia se considera tuberia limpia y sin aislamiento (no adiabatica).
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DESARROLLO DEL ALGORITMO DE CALCULO PARA LA DETERMINACION
DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

3.1 PROCEDIMIENTO ITERATIVO

El algoritmo que se describe a continuacion se basa en la consideracion de dos
ciclos anidados de convergencia (Ver diagrama 3—1). En el ciclo interno se busca
encontrar la convergencia de la temperatura de pared, Tw. Y en el ciclo externo se

modifica la temperatura final, T».
1. Calculo de las propiedades termodinamicas.
1.1. Suponer una temperatura final, T2, y calcular la temperatura promedio inicial.

. T, +T
TTln=122

=] °F B-1)

1.2. Estimar la temperatura de pared, Tuw.

El primer estimado de temperatura de pared, para realizar la primera iteracion,

puede obtenerse de la siguiente suposicion:
T, = 0.75T; + 0.25T,[=] °F (3-2)
1.3. Calcular la capacidad calorifica a la temperatura media.

1.3.1. Obtener la capacidad calorifica por componente:

Btu
Cp; = (A; + BTy + C;TE + D;T3 + E;TE) fecpl=] B-3)

b °F

Donde A, Bi, Ci, Di y Ei corresponden a los coeficientes de regresion

para Cpi (ver Anexo A).

1.3.2. Obtener la capacidad calorifica ponderada de la mezcla:

nc Bt
u
Cp =incpi [=] 1b °F 3—4)
i=1
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PROCEDIMIENTO ITERATIVO

1.4. Calcular la viscosidad a la temperatura media (a) y a la temperatura de pared

(b) (ver Anexo A).

1.4.1. Obtener la viscosidad por componente:

(@)p; = (A; + BiTy, + C;T;7 + D;T, + EiT) feul= ]fltbh (3-15)
lb
(D pywy = (A; + BT, + C;T; + DTy + E;T2) fc,[= ]fth (3-16)

Donde A, Bi, Ci, Di y Ei corresponden a los coeficientes de regresion

para Wi (ver Anexo A).

1.4.2. Obtener la viscosidad ponderada de la mezcla:

(@ u= Z il 2 (B3-7)
nc lb
buy, = Z Xitiow)[=] Fih (3—-8)

i=1

1.5. Calcular la conductividad térmica a la temperatura media.
1.5.1. Obtener la conductividad térmica por componente:
Btu

h ft* (FZ)

Donde Aj, Bi, Ci, Diy Ei corresponden a los coeficientes de regresion

k; = (A4; + B;T,, + C;T;7 + D;T;3 + E;Ty) fe[=] 3-9)

para ki (ver Anexo A).

1.5.2. Obtener la conductividad térmica ponderada de la mezcla:

k= Zx hftz() 3 - 10)
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DESARROLLO DEL ALGORITMO DE CALCULO PARA LA DETERMINACION
DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

2. Calculo de los numeros adimensionales para las ecuaciones de transferencia de

calor.
2.1.Obtener la masa velocidad de la mezcla en la linea:

w b

G=7= [=] (3-11)
. D? h ft?
2.2.0btener el numero de Reynolds:
DG
Re = o [=] Adimensional (3-12)
Régimen turbulento: Re > 2,100
2.3.Obtener el numero de Prandtl:
C
Pr = % [=] Adimensional (3—-13)
2.4. Obtener el factor de friccion para la ecuacion de Stanton:
0.125 ) _
f =0.00140 + Ro03z [=] Adimensional (3 —14)
Valida para 3,000 < Re < 3°000,000.
2.5.Obtener el nimero de Stanton:
St Z [=] Adimensional (3 —15)

1.2 + \/%(Pr —1)(Pr) s
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PROCEDIMIENTO ITERATIVO

3. Determinar el coeficiente interno de transferencia de calor.

3.1.Obtener el coeficiente interno de transferencia de calor referido al area

interna:

Btu

hi = SthG [=] hft—zoF

(3—16)
3.2.0bhtener el coeficiente interno de transferencia de calor referido al area

externa:

Btu

heo=n 2 [=]
o= % p Y hft2eF

(3—-17)

4. Determinar el coeficiente externo de transferencia de calor.
4.1. Obtener el coeficiente externo de transferencia de calor por conveccion:

Btu

h. = 0.3(T,, — Ta)0'25[=] hft—ZOF

(3 —18)

4.2.Obtener el coeficiente externo de transferencia de calor por radiacion:

Ty +460\% To+460\%
n _GE[( 100 )_(100)][_] Btu (3-19)
T T, —T, " “hft2°F
4.3. Obtener el coeficiente total externo de transferencia de calor:
Btu
ho = hc + h, [=] h ft? O_F (3-20)
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DESARROLLO DEL ALGORITMO DE CALCULO PARA LA DETERMINACION
DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

5. Calculo de la temperatura de pared.

5.1. Obtener el factor de correccion ATi:

1

AT; = —5—AT [=] °F (3-21)
¥ Dot

5.2.Obtener la nueva temperatura de pared (corregida):
TSom =T + AT; [=] °F (3-22)

5.3.Con esta nueva temperatura de pared, regresar al apartado 1.3 de este
capitulo y recalcular el coeficiente total externo de calor (apartado 4.3). Iterar
sobre la variable de la temperatura de pared hasta que la variacion entre los
calculos del coeficiente total externo de calor sea menor o igual a la

tolerancia asignada, Tol < 0.001.
6. Determinar el coeficiente global de transferencia de calor.

6.1. Obtener el coeficiente global de transferencia de calor limpio:

hio ho Btu

= = — -2
Ue hw+ho[]h—ﬁ2—W 3-23)
6.2. Obtener el coeficiente global de transferencia de calor de disefio:
Up = 5 [=] o 3-24
DT RU+1 Y h—ft2—°F ( )
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PROCEDIMIENTO ITERATIVO

7. Calculo del flujo de calor total.

7.1.Flujo de calor evaluado a partir del coeficiente global de transferencia de

calor.
7.1.1. Obtener la superficie interna de transferencia de calor:

A; = DL [=] ft? (3 —-25)
7.1.2. Obtener la diferencia de temperaturas media logaritmica:

T, — T, |
In (%)

7.1.3. Obtener el flujo de calor total a partir del coeficiente global de

LMTD = =] °F (3 — 26)

transferencia de calor de disefio:

Btu

7.2.Flujo de calor evaluado a partir de la diferencia de entalpias.

7.2.1. Determinar los coeficientes ponderados de las ecuaciones de
regresion de capacidad calorifica (Cp) a partir de los coeficientes

individuales:

nc nc nc
Am:ZAiyi; Bm:ZBiyi; szzciyi;
i=1 i=1 i=1

nc nc
D= Diyis  En= ) Eyi (3 -28)
i=1 i=1

7.2.2. Calcular el flujo total de calor a partir de la diferencia de entalpias:
T;

T
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DESARROLLO DEL ALGORITMO DE CALCULO PARA LA DETERMINACION
DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

(T - T7) L (T3 — T7) (T3 — T

(T = T7) fep =] Btu
5 PM " h

+E, (3 - 30)

8. Convergencia

Esta se alcanza cuando se logra la convergencia de los valores calculados a partir
de las iteraciones sobre T», y por tanto, sobre Tw; es decir, se resuelven
simultaneamente el modelo de transferencia de calor desarrollado y los balances de
energia aplicados al sistema. La convergencia se consigue a través de una
estrategia de aproximacion de diferencias finitas truncada en la primera derivada,
primero a través de una iteracion interna, sobre Ty, y posteriormente, una iteracion

externa, sobre T», respecto de Qtc y QuH, Y se alcanza cuando ambos presentan

una diferencia menor o igual a la tolerancia asignada, Tol < 0.001.
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INICIO

PROCEDIMIENTO ITERATIVO

Obtenga T.,.

Primer estimado,
Ec. (3—2);
Estimados subsecuentes, Ec.
(4—6).

Proporcione un  primer

estimado de Ts.

Calcule T, Ec. (3—1)
i, EC (3—16);
2, EC.(3—17)

Calcule: {Cp}, Ec. (3—3);
{1} EC (3—5);
i, Ec (3—9).

Calcule &, Ec. (3—18);
k., Ec (3—19).

Evalue: Cp, Ec. (3—4)
 Ec (3—T);
kK Ec (3—10);
G, Ec. (3—11). Obtenga AT, Ec (3—21);

., Ec. (4—8).

Calcule: Re, Ec. (3—12);
Pr, Ec. (3—13); A
; EE=r t‘§3—11ir_; ¢Es E'-<Tol?, Ec. NO
St EC. (. 2). (4—D5). (Iteracion Interna)

Evalie U, Ec (3—23);
Ec (3—24)
Ec (3—25);
ILMTD, Ec_ (3—26).

Evalle O, EC
(3—27).

| si
¥

Imprima T-.

Si
Obtenga una nueva I, NO
G =13 (Iteracién Extema)

DIAGRAMA 3—1. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCEDIMIENTO ITERATIVO.
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4.  ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

Con la finalidad de encontrar la mejor manera de alcanzar la convergencia, se
procede a realizar un analisis sobre el comportamiento de la temperatura de pared

y de la temperatura final, dentro de los @mbitos del modelo.

4.1  ANALISIS DE LA TEMPERATURA DE PARED

En el grafico 4—1 se representa la variacion de la temperatura de pared propuesta
respecto a la temperatura de pared corregida.

77.00 -

76.80 -+

76.60 -+ ‘\
76.40 + \
76.20 +

76.00 +

75.80 +

T,, Corregida (°F)

75.60 +

75.40 +

75.20 +

75.00 |

T4,80
60.00 65.00 70.00 75.00 80.00 85.00 90.00 95.00 100.00

Ty Propuesta (°F)

GRAFICO 4—1. VARIACION DE LA TEMPERATURA DE PARED.

A partir de la cual, se propone la siguiente funcion error (objetivo):

Tcorr _ Tp?‘Op 2
E, = (W—W) (4—1)

corr
T3
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ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

Esta se evalla a partir de estimados subsecuentes de temperaturas de pared
(TE™F) y calculando la temperatura de pared corregida (T,5°™™) mediante las

ecuaciones 3—21 y 3—22; misma que se representa en el grafico 4—2.

0.1000

0.0900 }(
0.0800 j
0.0700 [
0.0600 | /
&' 0.0500 [

0.0400

0.0300

0.0200 : &

0.0100 | x““ f
o.oooo'----:---W-:----:----:----

60.00 65.00 70.00 75.00 80.00 85.00 90.00 95.00 100.00
T, (°F)

GRAFICO 4—2. PRIMER PROPUESTA DE FUNCION ERROR PARA Tw.

El comportamiento que exhibe esta propuesta de funcidn error es inapropiado para
el método de Newton porque presenta un minimo, es decir, es no-lineal; por lo tanto,

se realiza una segunda propuesta de funcion error:

1 1
Tvﬁorr - TVeTOP

EZ = 1 (4_ 2)

corr
TW

Evaluada, nuevamente, a partir de estimados iniciales de temperatura de pared
(TE™P) y calculando la temperatura de pared corregida (T,5°™™) mediante las

ecuaciones 3—21y 3—22.
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ANALISIS DE LA TEMPERATURA DE PARED

El grafico 4—3 muestra el comportamiento de la ecuacion 4—2, en donde se
observa que el cambio de funcién objetivo la vuelve una funcién monétona, lineal,
pues va cambiando en el mismo sentido de manera progresiva. Por lo tanto, se
decide emplear la funcion 4—2 como la funcion error para la convergencia interna

del modelo propuesto.

0.2500

x%x&
0.1500 + %
0.1000 + ’X&
0.0500 +
~ L
a i xs‘
0.0000 it R

0.0100  0.0110  0.0120  0.0130 X_0.0140  0.0150  0.01.60
-0.0500 +

-0.1000 + \\
-0.1500 ,\&

-0.2000 -

1T, (1°F)

GRAFICO 4—3. SEGUNDA PROPUESTA DE FUNCION ERROR PARA T.

Se propone, por tanto, un incremento finito de temperatura posterior a la evaluacién
de la funcion error “2” a fin de obtener una nueva temperatura de pared, y completar

asi el modelo de convergencia interna:
AT = 0.1°F (4—3)
Ty = TS + AT} (4 —4)
Con esta nueva temperatura se regresa al apartado 4 del algoritmo de calculo

(Capitulo 3), ecuacion 3—18, y se evaluan las propiedades correspondientes hasta
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ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

llegar a la ecuaciéon 3—22 donde se obtiene una nueva temperatura de pared (T,¢¢),
de donde se desprende una funcion de error, analoga a la ecuacion 4—2:
1 1
TS T

+ _ w
Ey = I

(4—5)

Ty

Con lo cual, es posible extrapolar la temperatura de pared mediante la ecuacion 4—
6:

Te — TPToP T\Aczorr(E; B Ez) (4_ 6)
Yo TP (ES — Ep) + ATSES

Con esta, se regresa al apartado 4 (Capitulo 3), ecuacion 3—18, siguiendo el

procedimiento antes descrito. La convergencia se alcanza cuando:

EF <Tol =0.001 4—7)

4.2  ANALISIS DE LA TEMPERATURA FINAL

En primer lugar se analiza el comportamiento de las funciones de calor, ecuaciones
3—27 (“Q1") y 3—30 (“Q2"), respecto de la variable de temperatura final (T2). Las

curvas se muestran en el gréfico 4—4.

De aqui se desprende la propuesta para buscar la convergencia entre estas dos

funciones mediante la siguiente funcion error:

E, = (Qrc + QAH)Z

Qan (4 -8)

En el grafico 4—5 se muestra que esta funcidén no es adecuada para la aproximacion
por el método de Newton, por tener un minimo, asi que se propone una nueva

funcién de error mas simple en la ecuacion 4—29:

E; = Qr¢ + Qan (4—9)
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8.5E+04
8.0E+04 -+ //L
7.5E+04 +
- r He=t— *+%++ »
S 7.0E+04
S 6.5E+04 1 /
6.0E+04 /
5.5E+04 |
: X
BOE+04 f+—— 4 :
64 66 68 70 72 74

T, (°F)
=0, (TC) =0, (AH)

GRAFICO 4—4. VARIACION DE LAS FUNCIONES DE CALOR RESPECTO DE LA TEMPERATURA
FINAL.

0.080

0.070

0.060

0.050

0.040 +

E,

0.030

0.020

0.010

0.000

65 66 67 68 69 70 71 72 73 74
T, (°F)

GRAFICO 4—5. PRIMER PROPUESTA DE FUNCION ERROR PARA T2.

El grafico 4—6 muestra que esta funcion presenta una tendencia favorable para la
aplicacién del método de Newton, de tal forma que se plantea, de manera analoga

a lo realizado para la temperatura de pared, un incremento finito de temperatura:

AT* = 0.1°F (4—10)
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1.5E+04

1.0E+04

5.0E+03 |

0.0E+00
&

u' -5.0E+03 |

-1.0E+04

-1.5E+04

-2.0E+04

-2.5E+04 L

T, (°F)

GRAFICO 4—6. SEGUNDA PROPUESTA DE FUNCION ERROR PARA T2.

T} =T, + AT* (4 —11)

Con esta nueva temperatura de salida se evallan las ecuaciones de calor, 3—27 y

3—30; obteniendo una funcién error a esas condiciones:
E7. = Qrclry + Qunlry (4-12)

De tal forma, es posible obtener una nueva temperatura final extrapolada mediante

la siguiente ecuacion:

E,AT*

T§ =T, — AT+ — —2——
2 E} —E,

(4—-13)
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PREDICCION DE LOS COEFICIENTES DE PELICULA DE
TRANSFERENCIA DE CALOR

4.3 PREDICCION DE LOS PELICULA

TRANSFERENCIA DE CALOR

COEFICIENTES DE DE

La prediccion del coeficiente de transferencia de calor ha sido hecha a través de
una correlacién semi-tedrica obtenida por Friend y Metzner (Ec. 1—28) a partir de
una formulacion de analogia entre la transferencia de calor y de momentum. Esta
correlacion es expresada en términos del nimero de Stanton, del numero Prandtl y

considera el factor de friccion del fluido dentro de la tuberia.

A partir de lo publicado por Aravinth (Aravinth 2000), en donde se analizan varias
correlaciones para el calculo del NUmero de Stanton y se exponen porcentajes de
errores absolutos entre los valores calculados a partir dichas correlaciones y de
datos experimentales de coeficientes de pelicula, se puede verificar que la
correlacion empleada en el algoritmo presentado, de Friend y Metzner, presenta un
porcentaje de error absoluto promedio de 10.5 % para un rango de valores de
Numero de Prandtl entre Niumero de Schmidt de 10 - 102 contra un error absoluto
promedio de 11.4 % respecto de la correlacion de Aravinth (Ec. 4—14), para el
mismo rango. Ver tabla 4—1. A este rango corresponden los valores resultantes

para la relacion Pr/Sc de las diversas corrientes analizadas en este trabajo.

Ng; =

f/2
(4 —14)
1+ \E(MNW)Z/B ~13.2

TABLA 4—1. COMPARACION DEL ERROR ENTRE DIVERSAS CORRELACIONES.

Rango de Pr/Sc

0.4-10

10 - 107

102 - 108

103 - 10°

0.4-10°

NUmero de datos

286

156

98

78

618

Ecuacion Porcentaje de error absoluto promedio
Chilton-Colburn 18.2 13.1 23 26.7 18.7
Friend-Metzner 10.2 10.5 13.7 10.2 10.8

Aravinth 12.3 114 9.2 10.4 11.3
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En el grafico 4—7 se representa la dispersion del numero de Nusselt respecto a la
relacion Pr/Sc de los 342 puntos obtenidos en la determinacion de los perfiles de
temperatura de las corrientes analizadas, cuya variacién absoluta promedio total
resulta de 12.0 % entre las correlaciones de Friend-Metzner y Aravinth. Se aprecia
que dicha variacion se presenta en la magnitud del Nusselt; sin embargo, la
tendencia de cada corriente entre ambos Nusselt, a lo largo de la relacion Pr/Sc, no

presenta variacion.

450 ¢
400 +
350 +
300
250 +
200 -+
150 +
50 + S X
0:""i""i""i""i""i
15 17 19 21 23 25
Pr/Sc
XNu Friend-Metzner X Nu Aravinth

Nusselt

GRAFICO 4—7. COMPARACION DEL NUMERO DE NUSSELT ENTRE LAS CORRELACIONES DE

FRIEND-METZNER Y ARAVINTH.

4.4 PERFILES DE TEMPERATURA

Para la determinacion de los perfiles de temperatura, se han definido secciones de
longitud. Estas secciones se han determinado a partir de fijar la L/D = 50, evitando
asi el efecto a la entrada de la linea (ver seccion 1.1.14, Capitulo 1). Esto permite
obtener coeficientes de transferencia individuales para cada seccion, mejorando asi
la determinacién de los perfiles de temperatura al evaluar los valores locales de U,

AT y Q para distintos puntos intermedios a lo largo de toda la tuberia. En las
siguientes tablas se reproducen los valores de temperatura, temperatura de pared,
coeficiente interno de calor y calor total, por corriente analizada, correspondientes
a los incrementos de longitud de tuberia considerados. Asimismo se presenta un
grafico en donde se representan los perfiles de temperatura versus la distancia de
tuberia recorrida.
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PERFILES DE TEMPERATURA

TABLA 4—2. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 1.

Distancia recorrida| Temperatura Tw h; Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 250.00 64.40 ---
36.45 180.42 150.58 3.007 1.208 12,810
72.91 138.28 119.40 2.814 1.110 7,424
109.36 112.17 100.14 2.694 1.043 4,474
145.82 95.71 87.97 2.620 0.994 2,775
182.27 85.16 80.14 2.572 0.956 1,760
218.72 78.30 75.03 2.541 0.926 1,137
255.18 73.79 71.64 2.521 0.901 745
291.63 70.80 69.37 2.508 0.880 495
328.08 68.79 67.84 2.499 0.862 332
250
D;=8in
230 W =541.55 Ib/h
210 PM = 19.303 Ib/Ibmol
& 190
© 170
=]
© 150
2 130
5 .
10 £ S Tl TS
9 5 T T
o T r—,
50 - e e e S B
0 50 100 150 200 250 300 350
Distancia recorrida (ft)
T eoeces Tw Ty

GRAFICO 4—8. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 1.
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TABLA 4—3. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 2.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 250.00 64.40 --- --- ---
34.30 152.59 123.22 1.561 0.835 7,363
68.60 107.77 93.22 1.427 0.752 3,202
102.90 86.30 79.07 1.364 0.705 1,494
137.20 75.69 72.07 1.333 0.674 730
171.50 70.32 68.49 1.317 0.652 368
205.80 67.55 66.62 1.309 0.636 191
240.10 66.10 65.62 1.305 0.622 101
274.40 65.32 65.08 1.303 0.612 55
308.70 64.91 64.79 1.302 0.604 31
343.00 64.68 64.63 1.301 0.597 18
377.30 64.56 64.54 1.301 0.593 11
250
D;=8in
230 W = 224.75 Ib/h
210 PM = 19.303 Ib/lbmol
& 190
© 170
2
S 150
()
Q.
g 130
2
110
90
T0 B o o o e e e L TTTTTTTTTT e ———————————
B0 +———— Ly
0 50 100 150 200 250 300 350 400
Distancia recorrida (ft)
—T ...... TW Ta

GRAFICO 4—9. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 2.
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TABLA 4—A4. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 3.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 200.00 64.40 --- --- ---
35.54 147.30 124.60 2.554 1.075 8,042
71.08 116.00 102.02 2.423 1.001 4,618
106.63 97.01 88.34 2.344 0.950 2,746
142.17 85.28 79.85 2.295 0.911 1,677
177.71 77.92 74.50 2.265 0.881 1,045
213.25 73.25 71.07 2.246 0.856 662
248.80 70.24 68.84 2.233 0.836 426
284.34 68.28 67.39 2.226 0.819 277
319.88 67.00 66.42 2.220 0.804 183
355.42 66.15 65.78 2.217 0.791 122
390.97 65.59 65.35 2.215 0.780 82
426.51 65.21 65.06 2.213 0.770 56

190 D,=8in
W = 463.78 Ib/h

170 PM = 19.303 Ib/Ibmol

=
al
(@)

130

110

Temperatura (°F)

90

70 =

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Distancia recorrida (ft)

T ccccee TW Ta

GRAFICO 4—10. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 3.
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TABLA 4—5. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 48,

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft*-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 197.00 64.40
22.97 188.28 174.404 14.462 1.932 11,170

200 ¢

180 +

%0 L e
S
S0+ e
=} oo
< O
120+ e
e
ann F e Di =8in

wr e W =2,103.11 Ib/h

------ PM = 8.057 Ib/lbmol
80 + ..
60 g : : f : |
0 5 10 15 20 25
Distancia recorrida (ft)
— T ...... TW Ta

GRAFICO 4—11. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 4.

§ En esta corriente la L/D < 50; por lo tanto, se considera un solo segmento de tuberia.
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TABLA 4—6. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 5.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 300.00 64.40 --- --- ---
25.24 274.08 250.84 15.054 2.244 18,143
100.95 214.52 198.61 14.224 2.019 11,641
176.66 173.92 162.75 13.657 1.861 7,804
252.37 145.50 137.51 13.259 1.743 5,401
328.08 125.19 119.39 12.974 1.651 3,829
403.80 110.44 106.19 12.767 1.577 2,767
479.51 99.59 96.43 12.614 1517 2,031
555.22 91.51 89.15 12.500 1.465 1,510
630.93 85.42 83.65 12.414 1.421 1,135
706.64 80.81 79.46 12.349 1.383 862
782.35 77.28 76.26 12.299 1.349 660
858.07 74.56 73.78 12.261 1.318 509
933.78 72.45 71.86 12.231 1.291 395
984.25 71.31 70.81 12.215 1.275 335
300

D;=61in
W =1,602.72 Ib/h

250 PM = 14.165 Ib/Ibmol

200

150

Temperatura (°F)

100 +
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GRAFICO 4—12. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 5.
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ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

TABLA 4—7. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 11.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 70.80 64.40 --- - ---
25.15 70.11 69.54 8.135 1.185 262
125.77 68.06 67.72 8.110 1.149 163
226.38 66.78 66.58 8.095 1.118 104
326.99 65.96 65.84 8.086 1.092 67
427.60 65.43 65.37 8.080 1.069 44
528.22 65.09 65.06 8.076 1.051 29
628.83 64.86 64.86 8.073 1.035 20
729.44 64.71 64.73 8.071 1.022 14
830.05 64.61 64.64 8.070 1.011 10
930.66 64.54 64.57 8.069 1.003 7
1031.28 64.50 64.53 8.069 0.996 5
1131.89 64.47 64.50 8.068 0.991 4
1232.50 64.45 64.49 8.068 0.987 3
1333.11 64.43 64.47 8.068 0.985 3
1509.19 64.42 64.46 8.068 0.981 2

Temperatura (°F)
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PM = 19.566 Ib/Ibmol
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GRAFICO 4—13. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 11.
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PERFILES DE TEMPERATURA

TABLA 4—8. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 12.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 150.00 64.40 ---
34.07 142.38 135.31 14.000 1.751 9,580
136.28 123.81 118.62 13.802 1.666 6,932
238.49 110.12 106.27 13.656 1.596 5,105
340.70 99.89 97.00 13.547 1.538 3,815
442.91 92.16 89.96 13.464 1.489 2,885
545.12 86.25 84.58 13.400 1.446 2,205
647.33 8171 80.42 13.352 1.408 1,700
749.55 78.18 77.19 13.314 1.375 1,321
851.76 75.42 74.65 13.284 1.345 1,034
953.97 73.26 72.66 13.261 1.318 814
1056.18 71.54 71.08 13.242 1.294 645
1158.39 70.18 69.83 13.228 1.271 514
1260.60 69.10 68.82 13.216 1.251 411
1328.74 68.50 68.26 13.210 1.238 356
150
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ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

TABLA 4—9. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 13.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)
0.00 177.00 64.40 --- --- ---
25.10 167.83 159.03 16.632 1.895 7,396
251.00 114.87 110.96 15.860 1.648 3,126
476.90 90.62 88.75 15.504 1.499 1,475
702.80 78.64 77.71 15.328 1.398 746
928.71 72.40 71.92 15.236 1.322 397
1154.61 69.01 68.77 15.186 1.264 219
1380.51 67.12 67.00 15.158 1.217 125
1606.41 66.03 65.98 15.142 1.179 74
1832.31 65.39 65.38 15.133 1.147 44
2058.21 65.01 65.02 15.127 1.122 27
2384.51 64.71 64.74 15.123 1.094 14
180
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GRAFICO 4—15. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 13.
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PERFILES DE TEMPERATURA

TABLA 4—10. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 14.

Distancia recorrida| Temperatura Tw h; Up Q

(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft*>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)

0.00 177.00 64.40 --- --- ---
25.35 96.66 93.78 11.995 1.489 1,846
50.70 93.66 91.08 11.960 1.470 1,653
76.06 90.97 88.65 11.928 1.453 1,482
101.41 88.55 86.46 11.900 1.436 1,331
126.76 86.37 84.50 11.875 1.420 1,197
152.11 84.41 82.72 11.852 1.405 1,078
177.46 82.63 81.11 11.831 1.391 972
202.82 81.03 79.66 11.812 1.377 878
228.17 79.58 78.34 11.796 1.364 794
253.52 78.27 77.15 11.780 1.351 718
278.87 77.08 76.07 11.766 1.339 651

100

D;=6in
W =1,160.12 Ib/h
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GRAFICO 4—16. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 14.
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ANALISIS Y COMPARATIVA DEL MODELO

TABLA 4—11. PARAMETROS DE LA CORRIENTE 15.

Distancia recorrida| Temperatura Tw hi Up Q
(ft) (°F) (°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h-ft>-°F) (Btu/h)

0.00 74.03 64.40 ---

33.52 73.35 72.64 11.833 1.301 799
167.58 71.08 70.58 11.805 1.269 583
301.64 69.42 69.06 11.784 1.241 429
435.70 68.19 67.94 11.769 1.215 318
569.76 67.28 67.10 11.757 1.193 238
703.82 66.60 66.48 11.749 1.172 179
837.88 66.08 66.01 11.742 1.154 136
971.94 65.70 65.65 11.738 1.137 104
1106.00 65.40 65.37 11.734 1.123 80
1240.06 65.18 65.17 11.731 1.109 62
1374.12 65.00 65.01 11.729 1.097 49
1508.18 64.87 64.88 11.727 1.086 38
1709.27 64.72 64.75 11.725 1.073 27
1910.36 64.63 64.66 11.724 1.061 20
2178.48 64.54 64.58 11.723 1.049 13
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PM = 12.458 Ib/lbmol
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GRAFICO 4—17. PERFILES DE TEMPERATURA DE LA CORRIENTE 15.
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5.  CONCLUSIONES

El comportamiento de la funcion es el siguiente:

1. Los métodos de convergencia propuestos, tanto para el caso de la
convergencia interna asi como para el caso de la convergencia externa, son
estables, no divergentes y con solucién Unica, cumpliendo con los requisitos
establecidos para el modelo.

2. La solucion de cada uno de los casos analizados se sita dentro del rango
operativo acotado por el proceso, los perfiles de temperatura fueron
decreciendo conforme se incrementaba la longitud de las lineas y no se
detectaron cruces de temperatura entre la temperatura del fluido y la del
ambiente.

Por estas razones se determina que el método es confiable dentro de los rangos de
temperatura y las mezclas de hidrocarburos analizadas; por otra parte, no se
esperarian afectaciones a la validez del modelo por un incremento en la distancia o
un incremento en los didametros de la tuberia.
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ANEXOS

A. COEFICIENTES PARA CAPACIDAD CALORIFICA, VISCOSIDAD Y
CONDUCTIVIDAD TERMICA

TABLA A—1. COEFICIENTES DE CAPACIDAD CALORIFICA (Cp)'.

Coeficientes de Cp (J/gmolK)*, Cp=A+ BT + CT2+ DT®+ ET* con T en K

Formula Componente A B C D E Tmin | Tmax
Hz Hidrégeno 25399 | 0.020178 | -3.8549E-05 | 3.188E-08 | -8.7585E-12 | 250 | 1500
H20 Agua (Vapor) 33.933 0.005; 4186 | 29906E-05 | 1.7825E-08 | 3.6934E-12 | 100 | 1500
H2S fl?(;frlcj’)g)e(rj]i 33.878 | -0.011216 | 5.2578E-05 | -3.8397E-08 | 9.0281E-12 | 100 | 1500
CHs Metano 34.942 | -0.039957 | 0.00019184 | -1.5303E-07 | 3.9321E-11 | 50 | 1500
CaHs Etano 28.146 | 0.043447 | 0.00018946 | -1.9082E-07 | 5.3349E-11 | 100 | 1500
CsHs Propano 28.277 0.116 0.00019597 | -2.3271E-07 | 6.8669E-11 | 100 | 1500
i-CaH1o Isobutano 6.772 0.34147 | -0.00010271 | -3.6849E-08 | 2.0429E-11 | 100 | 1500
n-CsHwo | n-butano 20.056 | 0.28153 | -1.3143E-05 | -9.4571E-08 | 3.4149E-11 | 200 | 1500
C-CsHao Ciclopentano 19.735 0.11636 0.00051261 | -5.6745E-07 | 1.7045E-10 | 100 | 1500
i-CsH12 Isopentano -0.881 0.47498 | -0.00024797 | 6.7512E-08 | -8.5343E-12 | 100 | 1500
n-CsHiz n-pentano 26.671 0.32324 0.00004282 | -1.6639E-07 | 5.6036E-11 | 200 | 1500
CeHs Benceno -31.368 | 4.75E-01 | -0.00031137 | 8.5237E-08 | -5.0524E-12 | 200 | 1500
CeHa12 Ciclohexano 13.783 0.20742 0.00053682 | -6.3012E-07 | 1.8988E-10 | 100 | 1500
mc-CeHi2 | Metilciclopentano -9.939 0.42528 1.2521E-05 | -1.8864E-07 | 6.4751E-11 | 200 | 1500
2,2-CeHis | 2, 2-Dimetibutano | -1.477 | 0.55644 | -0.00024802 | 4.1433E-08 | 2.4035E-13 | 200 | 1500
2,3-CeH14 | 2, 3-Dimetilbutano | -25.999 | 0.68344 | -0.00048517 | 2.1262E-07 | -4.3837E-11 | 200 | 1500
n-CsHu4 n-Hexano 25.924 0.41927 -1.2491E-05 | -1.5916E-07 | 5.8784E-11 | 200 | 1500
2m-CsHis | 2-Metilpentano -7.197 | 0.60097 | -0.00034094 | 9.521E-08 | -1.0297E-11 | 200 | 1500
3m-CsHis | 3-Metilpentano -7.123 | 0.58327 | -0.00030338 | 6.8016E-08 | -3.9778E-12 | 200 | 1500

" feept Multiplicar por

1.986 Btu/lbmolR

] &
gmolK

PM
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ANEXO A

TABLA A—2. COEFICIENTES DE VISCOSIDAD (1)

Coeficientes de u (uP)', u=A+ BT + CT? conTenK
Formula Componente A B C Tmin Tmax
Ha Hidrogeno 27.758 0.212 -0.0000328 150 1500
H.0 Agua (Vapor) -36.826 0.429 -0.0000162 280 1073
H,S Sulfuro de Hidrégeno | 0.0033066 | 0.000036 --- 293 700
CHa Metano 3.844 0.40112 | -0.00014303 91 850
CHs | Etano 0.514 0.33449 | -0.000071071 293 700
CsHs | Propano -5.462 | 0.32722 | -0.00010672 293 700
i-CaH10 | Isobutano -4.731 | 0.29131 | -0.000080995 293 700
n-CaHio | n-butano -4.946 | 0.29001 | -0.000069665 293 773
c-CsHio | Ciclopentano -2.321 | 0.30131 -0.0001223 250 550
i-CsH12 | Isopentano -0.8416 | 0.26759 | -0.000068487 293 573
n-CsHi2 | n-pentano -3.202 | 0.26746 | -0.000066178 293 573
CsHs | Benceno -0.1509 | 0.25706 -8.9797E-06 287 628
CeHiz | Ciclohexano 1.19 0.24542 | -0.000038334 293 1000
mc-CeH12 | Metilciclopentano -4.6403 | 0.26892 | -0.000060039 293 1000
2, 2-CéH14 | 2, 2-Dimetilbutano 3.2008 | 0.24239 | -0.000050887 293 859
2, 3-CéHu4 | 2, 3-Dimetilbutano -2.8186 | 0.25392 | -0.000060124 293 991
n-CeHus | n-Hexano -8.2223 | 0.26229 | -0.000057366 300 1000
2m-CsHia | 2-Metilpentano -2.3376 | 0.24813 | -0.000059665 293 1000
3m-CeHu4 | 3-Metilpentano -7.0656 | 0.26489 | -0.000066209 110 1000

2.4191L

. 1E—4 cP t—h
™ Fc,: Multiplicar por o CPf
u

para convertir a Ib/ft-h.
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COEFICIENTES DE CONDUCTIVIDAD TERMICA (k)

TABLA A—3. COEFICIENTES DE CONDUCTIVIDAD TERMICA (k).

Coeficientes de k (W/mK)* k=A+ BT+ CT? conTen
K
Formula Componente A B C Tmin | Tmax
Ho Hidr6geno 0.03951 | 0.00045918 -6.4933E-08 150 1500
HO | Agua (Vapor) 0.00053 |0.000047093 | 4.9551E-08 | 280 | 1073
HaS Sylfl{ro de 0.00000 | -0.0000506 6.582E-07 293 700
Hidrogeno
CH: | Metano -0.00935 |0.00014028 | 3.318E-08 91 | 850
CoHs Etano -0.01936 | 0.00012547 3.8298E-08 293 700
CsHs | Propano -0.00869 | 0.000066409 | 7.876E-08 293 | 700
i-CaHio | Isobutano -0.00115 |0.000014943 | 1.4921E-07 | 293 | 700
n-CaHwo | n-butano -0.00182 |0.000019396 | 1.3818E-07 | 293 | 773
c-CsHio | Ciclopentano -0.02062 | 0.000094739 | 3.556E-08 250 | 550
-CsH12 | Isopentano -0.00389 | 0.000031816 | 1.0396E-07 293 | 573
n-CsHiz | n-pentano -0.00137 | 0.000018081 | 1.2136E-07 293 | 573
CsHs | Benceno -0.00565 | 0.000034493 | 6.9298E-08 287 628
CeH | Ciclohexano -0.00159 | -1.7494E-07 | 1.4588E-07 | 293 | 1000
mc-CeH12 | Metilciclopentano -0.00746 | 0.000025087 | 1.3442E-07 293 | 1000
2, 2- 2 2-Dimeti -0.014355 | 0.000086091 | 4.6903E-08 293 | 859
Cobus , 2-Dimetilbutano
2, 3- 5 3-Dimetilbutano -0.015329 | 0.000088976 | 4.1099E-08 293 | 991
CeH14 '
n-CeHu | n-Hexano -0.002 | 7.7788E-06 | 1.3824E-07 | 300 | 1000
2m-CsHus | 2-Metilpentano -0.014614 | 0.000088041 | 3.8024E-08 293 | 1000
3m-CsHus | 3-Metilpentano -0.014519 | 0.000086579 | 4.0294E-08 110 | 1000

"(Yaws 2007)

i (Yaws, Handbook of Viscosity: Inorganic compounds and elements. 1997)

il (Yaws, Handbook of Thermal Conductivity: Inorganic compounds and elements. 1997)

# Multiplicar por 0.577791 para convertir a Btu/h-ft>-(°F/ft).
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B. LISTADO DEL PROGRAMA

Sub OutOfRange()

MsgBox "Error 2209:" & vbCrLf & vbCrLf & "La Temperatura de Salida es menor a la

Temperatura Ambiente™, 48, "Fatal Error!"

End Sub

Function T_2()

Dim Pi As Double

Dim u As Double

Te_F =Range("E9") 'Temperatura de entrada, °F (T1)

Ta = Range("E8")

Ts F=Ta+1 'Supuesto inicial de Temperatura de Salida, °F (T2)
D = Range("19")

Di = Range("'18")

LT = Range("110")

L50=50*D

Tol_Out =0.001

If LT <L50 Then 'Evita un error en la longitud total (cuando se divide en
segmentos), al comprobar si LT es mayor que L50.
MsgBox "Advertencia: La longitud total es menor que la L50."
Segmento =1
Else
Segmento = Fix(LT / L50)
End If

L = LT/ Segmento

For u =1 To Segmento
El=1
Ta = Range("E8")
Longitud = LT * u/ Segmento

Do While Abs(E1) > Tol_Out ‘Inicio Loop Out-Itera

QLl=Q HT(Ts_F, Te_F, u)
Q2=Q DH(Ts_F, Te_F, u)
El=(Ql+Q2)
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ANEXO B

DT =0.1
Ts F=Ts F+DT
Q3=Q HT(Ts_F, Te_F, u)
Q4=Q DH(Ts_F, Te_F, u)
E2 = (Q3 + Q4) E2 = ((Q3 + Q4) / Q4) A2

Ts F=(Ts_F-DT)-E1*DT/(E2-E1)
If Ts_F <TaThen

OutOfRange
Exit Function
Else
End If

e e e e e Fin Loop Out-Itera
---------------------------------------------------------------------- Integracion sobre Distancia
ActiveSheet.Range("S7").Activate

ActiveCell.Offset(u - 1, 0).Value ="T" & FormatNumber(u, 0) & " ="
ActiveSheet.Range("T7").Activate

ActiveCell.Offset(u - 1, 0).Value = FormatNumber(Longitud, 4)

ActiveCell.Offset(u - 1, 1).Value = FormatNumber(Ts_F, 4)

Te F=Ts F

Ts F=Ta+1
Next u

L = Longitud

T2=Te F

MsgBox "La Temperatura de Salida, T" & FormatNumber(u-1,0) & ", a" &
FormatNumber(L) & " pies es " & FormatNumber(T_2,4) & " °F"'& "y la Temperatura
de Pared, es " & FormatNumber(Tw_f, 2) & " °F"

End Function

Function Q_HT(Ts_F, Te_F, u)

Dim Pi As Double

Dim i As Double

Dim j As Double

Dim n As Double

Dim m As Double

Pi = 4 * Math.Atn(1)

NumComp = Range("E6")

Ta = Range("E8")

Tm = (Te_F + Ts_F) / 2 'Temperatura media de la mezcla gaseosa
W = Range("E11") 'Flujo mésico, Ib/h
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LISTADO DE PROGRAMA

Rd = 0.0005

Z=u

D = Range("19")

Di = Range("'18")

LT = Range("110")
L50=50*D

Segmento = Fix(LT / L50)

If LT <L50 Then
Segmento =1
Else
Segmento = Fix(LT / L50)
End If
L = LT/ Segmento

Tol_Core = 0.001

El1=1
---------------------------------------------------------------------- PMpro (20 componentes)

Set PesoMol = Worksheets("Main").Range("A14:E34")

SumaPM =0

Fori=1To NumComp
y = Application.WorksheetFunction.HLookup("Fraccion mol*, PesoMol, i + 1, False)
PM = Application.WorksheetFunction.HLookup("PM", PesoMol, i + 1, False)
SumaPM = PM * y + SumaPM
Next i
PMpro = SumaPM

Te=(Te F-32)/1.8+273.15 'Paraconvertir la Temperatura a K
Ts=(Ts_F-32)/1.8+273.15 'Para convertir la Temperaturaa K

Tm K=(Te+Ts)/2

Set Componente = Worksheets("Main™).Range("A14:E34") 'Se define el rango
Componente desde 'A14 hasta A34 (20 componentes)
Set Coeficiente = Worksheets("Coef.").Range("Al:U31")

Forj=1To NumComp
Id = Application.WorksheetFunction.HLookup("ld", Componente, j + 1) 'Busca la Id,
por posicion en la fila
A_Cp = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 5, False)
B_Cp = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 6, False)
C_Cp = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 7, False)
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ANEXO B

D_Cp = Application.WorksheetFunction.VLookup(ld, Coeficiente, 8, False)
E_Cp = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 9, False)
y = Application.WorksheetFunction.HLookup("Fraccion mol”, Componente, j + 1,
False)
Am_Cp=Am_Cp+A Cp*y
Bm Cp=Bm Cp+B Cp*y
Cm Cp=Cm Cp+C Cp*y
Dm Cp=Dm Cp+D Cp*y
Em_Cp=Em_Cp+E Cp*y
Next j

Com=(Am Cp+Bm Cp*Tm K+Cm Cp*Tm K*2+Dm Cp*Tm K~"3+
Em Cp*Tm_K~4)*1986/(8.314 * PMpro)

B e kK m
Am k=0
Bm k=0
Cm k=0
Dm k=0
Em k=0

Forn=1To NumComp

Id = Application.WorksheetFunction.HLookup("ld", Componente, n + 1) 'Busca la Id,
por posicion en la fila

A_k = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 17, False)

B_k = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 18, False)

C_k = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 19, False)

D_k = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 20, False)

E_k = Application.WorksheetFunction.\VVLookup(ld, Coeficiente, 21, False)

Pmi = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 4, False)

y = Application.WorksheetFunction.HLookup("Fraccién mol”, Componente, n + 1,

False)
X =y * Pmi/PMpro

Am k=Am k+A k*Xx
Bm k=Bm k+B_k*Xx
Cm k=Cm k+C k*x
Dm k=Dm k+D_k*x
Em k=Em k+E_k*x

Next n

km=(Am k+Bm k*Tm _K+Cm_k*Tm _K"2+Dm_k*Tm_K~"3+Em_k*
Tm_K 7 4)*0.577791
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LISTADO DE PROGRAMA

Form =1 To NumComp

Id = Application.WorksheetFunction.HLookup("ld", Componente, m + 1) 'Busca la Id,
por posicion en la fila

A_V = Application.WorksheetFunction.VLookup(ld, Coeficiente, 12, False)

B_V = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 13, False)

C_V = Application.WorksheetFunction.VLookup(ld, Coeficiente, 14, False)

Pmi = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 4, False)

y = Application.WorksheetFunction.HLookup("Fraccion mol”, Componente, m + 1,

False)
X =y * Pmi/PMpro
Am V=Am V+A V*x
Bm_V=Bm V+B V*x
CmV=CmV+CV*x
Next m
V_m=(Am_V+Bm_V*Tm K+Cm_V*Tm_K"2)*0.0001 * 2.4191

---------------------------------------------------------------------- Loop Core Itera

G=W/(Pi*Di"2/4) 'Masa velocidad, Ib/h ft"2
Re=Di*G/V_m 'Reynolds, Adimensional
Pr=Cp_m*V._m/k m 'Prandtl, Adimensional

f=0.0014 + 0.125/Re  0.32 ‘Coeficiente de friccion, Adimensional

B Eeu L e e e Comparacion Numeros de St, hiy Nu

St=(f/2)/(1.2+11.8*(f/2)~0.5* (Pr-1)* (Pr)~(-1/3)) 'Stanton F-M,
Adimensional

St Arav=(f/2)/(1+ (f/2)~05* (24 * (Pr)~(2/3)-13.2)) 'Stanton Aravinth,
Adimensional

hi=St*Cp_ m*G 'hi - F-M, Coef. interno de HT, Btu/h-ft"2-
°F
hi_Arav=St Arav*Cp_m*G 'hi - Aravinth, Coef. interno de HT,
Btu/h-ft"2-°F
Nu=hi*D/k_m 'Nusselt para Friend-Metzner
Nu_Arav=hi_ Arav*D/k m 'Nusselt Aravinth
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Sc=V.m/D ‘NUmero de Schmidt
Pr_ Sc=Pr/Sc 'Relacién Pr/Sc
Tw 0=0.75*Te F+0.25* Ta 'Estimado O de Temperatura de Pared

Do While Abs(E_1) > Tol_Core

hc=0.3* (Tw_0-Ta)"0.25 'Coef. x Conveccion, Btu*h-ft"2-°F

hr =0.172E-8 * 0.95 * (((Tw_0 + 460) / 100) * 4 - ((Ta + 460) / 100) ~ 4) / (Tw_0 -
Ta) 'Coef. x Radiacion, Btu*h-ft"2-°F

ho=hc + hr

If Te_F>TaThen
DT=Tm-Ta
Else
DT=Ta-Tm
End If

DTi=D *ho* DT/ (D * ho + Di * hi) ‘Delta Ti
Tw _f=Tm-DTi

E1=@A/Tw f-1/Tw_0)/(1/Tw_f) 'Obtencion del error de la primera iteracion

iDT =0.1
Tw_ 1=Tw 0+iDT
hc=0.3*(Tw_1-Ta)”"0.25 'Coef. x Conveccion, Btu*h-ft"2-°F

hr=0.172*0.95* (((Tw_1 + 460) / 100) 4 - ((Ta + 460) / 100) *4) / (Tw_1 - Ta)
'‘Coef. x Radiacion, Btu/h-ft"2-°F
ho=hc + hr

If Te_F>TaThen
DT=Tm-Ta
Else
DT=Ta-Tm
End If

DTi=D *ho* DT/ (D * ho + Di * hi) ‘Delta Ti
Tw 2=Tm- DTi

E2=(1/Tw 2-1/Tw 1)/(1/Tw 2)

Tw O0=Tw 0*(Tw 1*(E 2-E_1)/(Tw 0*(E_2-E 1) +iDT *E_2)) 'Nueva
Tw extrapolada

Loop
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If Re <2100 Then

LISTADO DE PROGRAMA

------------------------------------------ Verifica el Reynolds

MsgBox "Advertencia: Flujo laminar presente."”

Else

Ts F=Ts F
Ai=Pi*Di*L
hio=hi*Di/D

------------------------------------------ Caélculo Q_HT

'Area interna, ft"2

Uc = hio * ho / (hio + ho)

Ud=Uc/(Rd*Uc +1)

LMTD =(Te_F-Ts_F)/Log((Te_F-Ta)/(Ts_F - Ta))
Q_HT =Ud* Ai * LMTD

ActiveSheet.Range("V7").Activate  'Reproduce los valores de:
ActiveCell.Offset(Z - 1, 0).Value = FormatNumber(Tw_0, 4) "Temperatura de Pared
ActiveCell.Offset(Z - 1, 1).Value = FormatNumber(hi, 5) ‘Coeficiente interno F-M
ActiveCell.Offset(Z - 1, 2).Value = FormatNumber(hi_Arav, 5)  'Coeficiente interno

Aravinth
ActiveCell.Offset(Z - 1, 3).Value = FormatNumber(Ud, 5) 'U de Disefio y
ActiveCell.Offset(Z - 1, 4).Value = FormatNumber(Q_HT, 4) ‘Calor Total en
el tramo considerado.
ActiveCell.Offset(Z - 1, 5).Value = FormatNumber(St, 4) ‘Stanton F-M
ActiveCell.Offset(Z - 1, 6).Value = FormatNumber(St_Arav, 4) ‘Stanton Aravinth
ActiveCell.Offset(Z - 1, 7).Value = FormatNumber(Nu, 4) 'Nusselt F-M
ActiveCell.Offset(Z - 1, 8).Value = FormatNumber(Nu_Arav, 4) 'Nusselt Aravinth
ActiveCell.Offset(Z - 1, 9).Value = FormatNumber(Pr_Sc, 4) 'Relacién Pr/Sc

End Function

Function Q_DH(Ts_F, Te_F, u)

Dim p As Double
Dim r As Double

NumComp = Range("E6")
W = Range("E11") 'Flujo mésico, Ib/h

SumaCalor =0

Set Componente = Worksheets("Main").Range("A14:E34") 'Se define el rango
Componente desde 'Al4 hasta A34 (20 componentes)
Set Coeficiente = Worksheets("Coef.").Range("A1:U31")

------------------------------------------ PMpro

Set PesoMol = Worksheets("Main").Range("A14:E34") ‘(20 componentes)

SumaPM =0
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Forr=1To NumComp

y = Application.WorksheetFunction.HLookup("Fraccion mol*, PesoMol, r + 1, False)
PM = Application.WorksheetFunction.HLookup("PM", PesoMol, r + 1, False)
SumaPM = PM * y + SumaPM

Next r

PMpro = SumaPM
---------------------------------------------------------------------- Calculo CapCal

For p=1To NumComp

Id = Application.WorksheetFunction.HLookup("ld", Componente, p + 1) 'Busca la

Id, por posicion en la fila

A = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 5, False)

B = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 6, False)

C = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 7, False)

D = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 8, False)

E = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 9, False)

Pmi = Application.WorksheetFunction.\VVLookup(ld, Coeficiente, 4, False)

Te=(Te F-32)/1.8+273.15 'Paraconvertir la Temperatura a K

Ts=(Ts_F-32)/1.8+273.15 'Para convertir la Temperatura a K

CapCal=A*(Ts-Te)+B*(Ts"2-Te”2)/2+C*(Ts"3-Te"3)/3+D™*
(Ts"4-Ter4)/4+E*(Ts"5-Te”5)/5
CapCal = CapCal * 1.986 / (8.314 * Pmi)

y = Application.WorksheetFunction.HLookup(*Fraccion mol”, Componente, p + 1, False)
'‘Aqui debe obtenerse x para usarse en la Ec. de calor ‘pues el flujo es mésico no molar

PM = Application.WorksheetFunction.VVLookup(ld, Coeficiente, 4, False)

X =y *PM/PMpro

q=W *x* CapCal

SumacCalor = q + SumaCalor

Next p
Q_DH = SumacCalor

End Function
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