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INTRODUCCION 

La elaboración de los productos comerciales.a partir del pe

tr6leo.se realiaa a trav�s de l\na serie de operaciones uni

tarias.Todas ellas necesitan cantidades importantes de ener

gía calorífica.para obtener un gradiente de temperatura.que 

permita el fraccionamiento del petróleo. 

En cualquier caso.el ciclo t�rmico de una unidad consiste. 

en llevar la alimentación a una temperatura elevada y.a con

tinuación.enfriar los productos obtenidos.a una temperatura. 

qu• permita enviarlos a los tanques de almacenamiento.Al tra

tar de reducir al ma�imo el costo.debido a el valor de las 

calorías.liberadas en el horno de calefacción de la carga.se 

hace preponderante una buena recuperación de calor.entre la 

alimentación fr{a y ias extrac�iones calientes de la instala

ci&n.E�te equipo de recuperacidn esti formado por un conjun

to de intercambiador�� de calor. 

Para obtener una buen& medida del rendimie�to de un íntercam

biador de calor.es úecesario que comparemos el coeficiente 

global de servicio con el coeficiente global limpio.calculado 

por las condiciones de flujo.obteniendose de estos,la resis

tencia de ensuciamiento. 

Cumple pués este trabajo de prqporcionar un método de c�lculo 
, 

de "Rs" y luego aplicarlo a un programa IBM.pues su calculo 
,

a mano,hace que sea engorroso utiliaar este factor periodi-

camente.De este ca'lculo.ra"pido del "Rs".el ingeniero tiene 

en sus manos decidir si el intercambiador puede s�guir operan� 

do.cumpliendo las exigencias del proceso. 
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De importancia adicional,el calculo del Re,podrta indicar va-

lores de servicio,que pueden ser utiliaadoe para futuros di

seños de intercambiadores. 



CAPITULO 1 

RESUMEN - CONCLUSIONES - RECOMENDACIONES 

1.1) Resumen 

1.2) ConclLsiones 
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CAPITULO 1 

Este cap!tulo representa una síntesis,de todo el trabajo,pre

sentado a continuación. 

En primer lugar presentamos un resumen de los capitulos pre

cedentes,luego las conclusiones y recomendaciones objetadas 

a este trabajo. 

1.1) RESUMEN : 

1.1.1) CONCEPTOS GENERALES : 

Definimos.conceptos básicos,tales como,los mecanismos debi

do a los cuales se transmite el calor de una fuente al reci-

bidor.En esta parte nos ocupamos,en forma breve,de la conduc-

ción,convección y la radiación. 

Conducción : transmisión de calor,a escala aolecular,a través 

di una pared sólida.SegGn la ley de Fourier la relación bá

sica del flujo de calor por conducción esta dada,por: 

q/A • -k.dT/dx 

Convección : es la transferencia de calor ent�e partes rela

tiva•ente calientes y frías de un fluido.Se le denomina cop

vección libre cuando no hay agente externo,que ayude la trans

ferencia,de lo contrario es llamada convección forzada.La con

vección puede ser descrita,por la siguiente ecuación: 

Radiación : es la tercera forma,estudiada,de la transferencia 

de calor.Puede Teali�arse a través del vacío absoluto,pués 

involucra la transferencia de energía radiante y considera

da,como tal,con la teoría electromágnetica.Boltzman estable

ció la siguiente ecuacion,para esta forma de transferencia: 
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-En el acápite 2.2,de procesos de transferencia de calor,nos 

ocupamos,brevemente,de las principales operaciones unitarias 

en las que se utiliza la transmisi5n de calor. 

-A continuaci5n definimos los intercambiadores de calor y tam

bi,n los tipos existentes,a saber: 

Intercambiadores de doble tubo 

Intercambiadores de haz tubular y carcaza 

Nos ocupamos detenidamente de los intercambiadorea de haz y 

carcaza,p��s estos,son los más usados en refinería.Así mis

mo dentro de este tipo de intercambiadores,nos ocupamos de 

loe intercambiadores de pasos múltiples. 

1.1.2) CALCULO Y DISERO DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR : 

Presentamos en este capítulo una panta metodol5gica de como 

diseñar un intercambiador de calor de haz de tubos y carcaza. 

En el acápite 3.1 se presenta la metodología teórica de como 

dimensionar un intercambiador,habiendo decidido tentativamen

te las condiciones de proceso. 

A continuacioolas ecuaciones de cálculo,que nos permiten de-

finir las dimensiones de este. 

El método seguido para las ecuaciones de calculo fue el de 

Kern, En realidad,solo, difiere del de Donohue en el cálculo 

de la velocidad másica en el casco, así también como en la 

caída de presi5n en este. Kern, solo, toma en cuenta la ve

locidad másica transversal, pero define un diámetro equi

valente para las ecuaciones de calculo de los coeficientes 

peliculares. 
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1.1.3) ANALISIS TEORICO DEL RENDIMIENTO DE UN INTERCAMBIADOR 

DE CALOR 

La resistencia, ocasionada por el ensuciamiento de un inter

cambiador, ea el factor por el cual nos aseguramos que dicho 

aparato transfiera la cantidad de calor de diseño, operando 

a condiciones establecid�s. 

Cuando en un intercambiador, este fact•r, sobrepasa el lími

te de diseño, tenemos pue�, que hay una meaor t�ansferencia 

de calor. 

El "fouling" es consid�rado en el coeficieate global de trans

ferencia de calor, como : 

1/Ud • 1/hio + 1/ho + Rdio + Rdi 

Rd • Rdio + Rdi 

Generalmente, la mayor parte, de esta suciedad, esti formada 

de materiales indeseables presentes en el Stock d�P, c.1,ú.to, tal

como, sedimentos, sales e hidrocarburos de alto peso molecu

lar. 

Estos depósitos aumentan casi proporcionalmente al tiempo. 

Este factor Rd de diseño permite proteger a1 intercambiador, 

de entregar menos calor que el requerido por el proceso,po� 

un período de un año a año y medio. 

La resistencia de ensuciamiento de servicio es facilmente 

calculable,con una relación arjtmetica entr.e el coeficien

global de �,1,,�,,,,u� y el coeficiente global de transferen

cia limpio Ul,así : 

�s = l/U6 - 1/Ul 

o 

Rs = (Ul - U$.1/u1.u¡ 



- 11 -

Cuando Rs >Rd,como sucede despuP.s de un cierto tiempo de ser

vicio,el aparato no transferirá la cantidad de calor igual 

a los requerimientos de proceso y debe ser limpiado. 

-A continuación presentamos la secuencia de ecuaciones para

el c&lculo del Re y algunas objeciones a ecuaciones que tuvie

ron que condicionarse para ser utilizadas en un computador 

electr6nico. 

-En el acápite 4.4 presentamos el problema que se desarrolla

ri en el computador electrónico. 

1.1.4) PROGRAMA IBM UTILIZADO : 

Este programa permite el cálc11lo <lel Rs en aproximadamente 

dos minutos,pudiendo <lis�inuír este. 

El programa IBM,se realizo en lenguaje fortran,utilizando el 

sistema OS,en el centro de comp,,to de la UNI.Consta de un pro

grama principal,dos subprogramaA function y una subroutine. 

1.1.5 .) CONSIDERACIONES ECONOMICAS : 

En esta Gltima parte presentamou un pequefio cálculo del aho

rro que se logra,cuando se mantienen a los intercambiaiores 

transfiriendo la canti.dad de calor de disefio. 

Al perder unos grados _de temperatura,en el tren de intercam

biadores,se traduce en un costo extra de combustible en los 

horno� para lograr la temperatura de proceso. 

1.2) CONCLUSIONES : 

, 
a.) El meto<lo seguido para la evaluación del inter-

cambiador,se ajusta al de Kern. 

b.) El cálculo del Rs permitiría teDer una buena 

recuperaci5n de calor por el control que este impone al apa-
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rato. 

c.) El computador electrónico nos ofrece el cálcu

lo rapido del Rs,pués su calculo manual es muy engorroso y 

mucho ruge para un tren <le intercambiadores. 

d.) El ahorro que se presenta (solo por 10
º

F de piL

dida) nos indica un buen índice para su inmediato uso en re

finerías. 

e.) Este programa,puete se� usado para realizar los 

calculos pertinentes para adaptar un intercambiador a un pro

ceso dado,aumentando las ecuaciunes de calda de presiSn. 

1.3) RECOMENDACIONES 

a.) Este programa,se adorno,con <latos de salida,si 

se requiere el mínimo gasto de maquina suprimir estos.Solo 

es de gran val!a,para el ingenie.ro,el Re. 

b.) Usar este programa,para eval11ar intercaobiado

res,en la rPfiner!a,pues se necesita por la naturaleza de la 

industria.AGn mas por usnr,tren de interca11�iadores,de 6 o 8 

aparatos. 

c.) Debido &1 constante aumento del costo de ener�

gía,s� necesita,mantener todos los aparatoH recuperadores de 

esta,trabajando en forma eficiente. 

d.) Investigar acerca del uso de aditivos anti

fouling,en estos aparatos. 



CAPITULO 2 

CONCEPTOS GENERALES 

Z.1) Mecanismos de la transferencia de calor

2.2) Procesos de transferencia de calor 

2.3) Intercamhiadores de calor 

2.4) Tipos de intercambiadores de ha• y carcaaa 



CAPITULO 2 

Comenaaremos diciendo que la transferencia de calor,es la 

ci,ncia de la termodinámica que trata de las transiciones 

cuantitativas y reacimodos de energía como calor. 

Esta ciencia se encuentra íntimamente ligada con la raaSn de

intercambio de calor entre cuerpoe calientes y frioa,fuente y 

recibádor· respectivamente.El flujo neto se produce siempre

en el sentido de temperaturas decrecientes. 

Las leyes de la transmisión de calor son de mayor importancia 

ep el diseño y operación de calderas,hornos,pre-calentadores, 

i�tercambiádores,enfriadores,evaporadores y condensadores en 

numerosas industrias diferentes. 

2.1) MECANISMOS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR: 

Los mecanismos en virtud de les cuales puede fluir el calor 

son tree:cocducción,convección y radiaci6n.Aunque muchas de� 

las aplicaciones ingenieriles son combinaciones de dos o tre,. 

2.1,1) CONDílCCION: 

le realiaa a través de un material fijo sin que se produaca 

un ·desplaaamiento observable de la materia.Tiene lugar a es

�ala molecular y el mecanismo corr�eponde a un transporte de 

la cantédad de movimiento de las moléculas individuales a lo 

largo del gradiente de temperatura. 

El ejemplo mas simple se prese�ta en el flujo de calor a tra

v,a de solidos opacos,tal como,los ladrillos de las paredes 

de un horno o la pared•• de un tubo metálico. 

LOs fundamentos de la conducci6n de calor se le atribuyen 
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generalmente a Fourier.La conducción se_comprende facilmente 

considerando flujo de calor a través de solidos homogfneos 

isotr6picos,debido a que en este caso no hay convecciSn,y 

el efecto de radiaci5n es despreciable excepto que el •�lido 

sea translucmdo a la8 ondas electromagnfticas. 

T.m�el'Qt"ra. J..J 
. �crpa c�Jente

.r 

Tem�er<lfur� clJ 
c.uer�o �;,o 

Fig. 2.1 Flujo de calor a trav4s de una pared 

En la pared estacionaria mostrada en la fig�2.1,el flujo d

calor será a angulos rectos a la pared,si las superfic,its de 

las paredes son .isotérmicas y el sólido es homogéaeo e iso

tropico.POr lo tanto según la ley de Fourier,la relación basi

ca del flujo de calor por conducción es la proporcionalidad 

existente entre la velocidad de flujo de calor a través de 

una superficie isot�rmica y el gradiente de temperatura exis

tente en dicha superficie. 

dq /dA =-k •• T /b x 

siendo: A área de la superficie isotérmica 

2.1 

x distancia medida en direcci6n normal a la aup. 
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q velocidad de flujo <le calor a través de la super

ficie en dirección normal a la misma. 

T temperatura 

k constante de proporcionalidad. 

La derivada parcial de la ecuación 2.1 pone de manifiesto 

el hecho de que la temperatura puede variar tanto co� la lo

calisaci6n como con el tiempo. El signo negativo ·refleja el 

hecho físico de que el flujo de calor se produce de mayor a 

menor temperatura,de modo que,el signo del gradiente es con

trario al del flujo de calor .El área A es la de una superfi

cie perpendicular al flujo de calor y que la distancia x es 

la longitud del caaino medido perpendicularmente al ,rea A. 

La conducción que tiene lugar con una distribuici6n constan

te de temperatura recibe el nombre de conduéción en estado 

estacionario*.En este estado,T es una función e�clusiva de 

la posici5n y la velocidad de flujo de calor en un punto cual

quiera es constante.Para flujo estacionario unidimensío�al 

la ecuación puede escribirse como: 

q/A • -k.dT/dx 2.2 

La constante de proporcionalidad k,se le conoce por conduc

tividad térmica.Esta conductividad se evaJ.ua experimentalmen-
, 1 

te y esta basicamente definida por la ecuación 2.l;es también 

una función de la temperatura,pero la variación es relativa

mente pequeña. 

La conductividad t�rmica de los solidos es mayor que la de 

los líquidos, la que a su ve• es mayor que la de los ge,s�a. Es 

m,a facil transmitir calor a través de un sólido que a tra-

*Se alcansa manteniendo en contacto la pared estacionaria
con el lado ialiente y el lado frío durante un t�e-po ijufip
e,¡� t �mell, te g·r fi\ti �·. . ·· 
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v,s de u� líquido y mis facil por un líquido que lor un gas. 

2.1.2) CONVECCION: 

Ea la transferencia de calor entre partes relativamente ca

lientes y frias de un fluido.Es debida principalmente al mo

vimiento del fluido.El fluido frio adyacente a superficies 

calientes recibe calor que luP-go transfiere al resto del flui

do frfo meaclandoee con fl.Se le denomina cGnvecci6n libre 

o natural cuando el movimiento del fluido no se complementa

por agitaci6n mecinica,de lo contrario se le conoce con el 

nombre de convección foraada. 

Las convecciones libre y foraada ocurren a diferentes velo-

cidades
1

la Gltima es la mis rápida y por lo tanto la m,s.co-

mGn. 

La convecci5n puede ·ser descrita por una ecuaciSn,que imita· 

la de conducción y es dada por: 

dQ/dA • U.AT • U (Tc-Tf) 

donde Te temperatura media del fluido caliente 

Tf temperatura media del fluido frfo 

U factor de proporcionalidad. 

2.3 

La constante de proporcionali�ad U,es un tfrmino sobre el 

cual tiene influencia la naturaleaa del Cluido y la forma 

de agitaci6n.Se le denom•na coeficiente de transmisión de ca-

lor y se le evalua experimentalmente. 

Consideremos una pared de tubería con convección foraada de 

diferentes magnitudes a ambas lados del tubo (Fig. 2.2). 



- 18 -

.---(> 

Te. 

Fig.2.2 Flujo de calor a trav�s de una pared d e tu-

h�ria. 

Cualquiera d e las resistencias puede ser evaluada obtenien

do la d iferencia de temperatura entre la superficie d el tubo 

y la temperatura prome dio d�l fluido • La transferencia de 

calor pued e determinarse a p•rtir del cambio de calor sensi

b�e en cualq.iera de los fluidos y en la longitud del tubo 

en la cual ocurre la transferencia. 

Lue_Jº :

Ai i' (Te - tp): Ao,.(tw - tf) 
Q - -------------- - --------------

Ri Ro 

2.4 

remplaaando las resistencias por sus recíprocos: 

Q • Ai.hi.Ati = ho.Ao.6to 

Los recíprocos de las resistencias de transferencia _de calor 
. 2 o 

tienen las di�enaiones de BTU/ hora - pie - F y se_les lla-

ma coeficientes d.n�ivíaua1es de película o simplemente co,e

f icientes de película. 

Además de que el coefiviente de película ea una medida del 
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flujo de calor por unidad de superficie y por unidad de dife

rencia de temp�ratura,indica la raa5n o velocidad a la cual 

fluidos que tienen una variedad de propiedades f{sicas y ba

jo diferentes grados de agitación,transfieren calor. 

El coeficiente de película origtnado por convecci8n foraada 
J ) 

a un fluido incompre•�ible que viaja en flujo turbulento .pee

por una tubería de diámetro uniforme a flujo de masa constan

te,depende de la velocidad,densidad,calor eapecifico,conduc

tividad t�rmica,viecoeidad,densidad,as! como por_el di4metro

interno de la tubería.La velocidad,viscosidad,densidad y di(

metro afectan el grueso de la película del fluido en la paáred

del tubo a travfs de 1& cual el calor debe ser conducid� pri

mero,tambi,n tienen influencia sobre el grado de meacl� del 

fluido.La conductividad t�rmica y el calor específico refle-

ja 1a variaciGn del promedio de la temperatura del fluido co

mo resultado de la apsorci5n uniforme de calor. 

D�bido a lo anterior se han busc•do correlaciones empíricas 

de todas las variables y luego apli�arlo a d�tos experimenta-

les.M�diante el analisís dimensional se ha formulado pa�a el 

! c(lculo del coeficiente pelicular:

hD/k • 2.6 

Los exponentes se evaluan de datos experimentales.Los princi

palee grupos adimensionales,han tomado nombres en honor a los 

primeros investigadores de flujo de fluidos y transferencia 

de calor.(Menciono los utiliaados en prop6sito de este traba-

jo). 

NGmero de R�ynolds 

NGmero de Prandtl 

Re 

Pr 

DG/p. 

c�/k 
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Número de Nusselt Nu hD/k 

2.1.3) RADIACION: 

Estj tercera forma de transferencia de calor,a diferencia 

de las dos anteriores que requieren de un medio para trans

portar el calor de la fuente al recibidor,puede realisarse

a tr4vfs del vacío.absoluto.La radiación involucra la trans

ferencia de energía radiante.Parte de la energía radiante se 

aba�rve por el recibidor y parte ea reflejada por 11. 

La energía radiante es de la misma naturalesa que la lus vi

sible ordinaria y se considera tambi,n con la teoría electro

magnftica de Maxwell (ondas electremagn,ticas�consistentes 

en un campo elfctrico oscilante acompañado por un campo mag

nftico tambiEn oscilante en fase con F.l). 

1 
. 

. 
1 

1 b Todas as sustancias a temperatur�s superiores a cero a so-

luto emiten o reciben una energía radiante,que es indepen

diente de los agentes externos.Se le denomina radiaci6n ter-

mica. 

Bolt•man estableció que la velocidad a la cual una fuente da 

calor es : 

donde: 

d Q - • �. é. d A • T 4 2 .1-

e;- constante de Stefan-Boltsman,dimensional 

€.. emisividad,adimensional 

T temperatura absoluta. 

En esta ley,conocida como la ley de la cuarta potencia,é se 

determina experimentalmente al igual que la conductividad tfr

mica o el coeficiente de película. 
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2.2) PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR: 

En los procesos'industrialee la energía calorífica se trans

mite por cualquiera de is las diversas formas ya estudiadas, 

aunque casi siempre son combinaciones de do• da ellaa.Ba muy 

importante en todo caso la diferenci�. de temperatura• entre 

fuente y recibidor,ya que representa el potencial por la cual 

la tranaferencia de calor se lleva a efecto. 

�os procesos de transferencia involucran la cantidad de calor 

que debe transferirse,las raaones a las cuales puede transfe� 

rirse debido a la naturaleaa de los cuerpoa,la diferencia de 

potencíal,la extensión y arreglo de las superficies que se -

paran la fuente y el recibidor,y la cantidad de energía m�c4-

nica a disiparse para facilitar la transferencia.La p,rdida 

de calor por un cut�o (fuente) deberá ser igual al calor ab

sor\,.ido por otro (recibidor) dentro de los confines del sis-
' 

tema. 

Los principales equipos para los procesos de transferencia 

de calor se definen por las funciones que desempeñañ en el 

proceso .Los intercambiadores recuperan calor entre dos co

rrientes Los calentadores se usan primariamente para calentar 

fluidos de proceso y generalmente se usa vapor.Los enfriado� 

res se emplean para enfriar fluidos de proceso y generalmen

te se u�a agua.Los condensadores son enfriadores cuyo propó

sito principal es eliminar calor l�tente .en lugar de calo • 

sensible.Los hervidores tienen el propósito de suplir los re

querimientos de calor en los procesos,como calor latente.Los 

evaporadores se emplea� para la cóncentraci6n de. solucione• 

por evaporación de agua,si además de agua se vaporiaa cual� 
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quier otro fluido la unidad es un vaporiaador.

En estos equipos el calor se transmite por diversas mftodos,

por ejemplo�conducci5n en calentadores de resistencia el,ctri

ca¡conducci6n-convecci5n en intercambiadorea,generadores 4e 

vapor y con�en9adores;radiaci�n en hornos. 

Todos estos equipos desenpeñan un pap•el importante en la ,in

dustria.Este trabajo se ocupa de loe intercambiadorea y ae 

presenta en lQs capítulos precedentes. 

2.3)I�T!RCAMBIADORES DE CALOR: 

Loa intercambiadpres de calor son tan importantes y �an amplia

mente utiliaados en ias industrias de proceso que su diseño

ha logrado un gran desarrollo. 

Existen normas ideadas y aceptadas por TEMA (Tubular Excban

gers··Manufacturers Association) que especifican con detalle 

los materi�lcs,metodos de construcción,técnica de diseño y 

dimensiones de intercambiadores. 

2.3.1) TIPOS pE INTERCAMBIADORES DE CALOR: 

Existen dos tipos de intercambiadores: 

-Intercambiadores de doble tubo

Intercambiadores de ha• tubular y carcaaa

A.-INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO.-

Batan constituidos por dos tubos cóncentricos unidos por sus

extremos medi�nte codos.(Fig. 2.3) 
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ft1tro.da. d,I f lu¡cjo A
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Fia� 2.� Intercambiador de calor de Tubo• Coac�n�rip�• 

Todos los elementos del aparato estan unidos por empal•e••que 

peraiten desmontarlo• rapidamente para la limpie•a o la •uba� 

tituciSn de tub�e, 

Loa tubo• eapleadoa son generalmente de acero de caracteri•� 

tic•• IPS Y; Schedule 40 (anexo l_), 

Eat�a i�tercambiadores son interesantes debido a la facili� 

d--cl que ofrec�n en su desmontaje y transformaciSn.-Se re,.li•_ 

•• tambi&n el intercambio a contracorriente pura lo qu• aig

nifiea un magnifico rehdimiento. 

Las superficies mayores realizables son del orden de 15 mt2 • 

,,

Generalmente su empleo esta limitado a los productos sucios, 

muy calientes y de pequeño caudal. 

Loa inconvenientes que presentan estos aparatos son:rieagos 

d• fugas en los empalmes,flexi�n del tubo interior si la lon

gitu4 es importante,superficie de transferencia pequefia en 

relaci6n con el volumen global del aparato como con•ecuencia 

del radio m!nimo de los codos que limita la aproximaciSn de 
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los tubos. 

B.- INTERCAMBIADORES DE HAZ TUBULAR Y CARCAZA: 
, 

Este tipo de intercambiador es el mas usado en refinerías.Es-

ta constituido por un ha• de tubos montados sobre doa placas 

tubulares que ll�van un n�mero determinado de placas deflec

toras(chicanas).Por cada extremo se fijan las cajas de distri� 

buici�n que aseguran la �irculacion del fluido por el interior 

de los tubos,en varias fases.El has de tubos esta alojado 

en una carcasa provista de una tobera de entrada y otra de 

salida,para el segundo fluido que circula por el exterior de 

los tubos,si¡uiendo el camino impuesto por los deflectores. 

El intercambiador con caaeaal de tubos fijos,es el tipo mas 

simple de estos y se muestra en la fig. 2.4 

a d 

Fig. 2.4 Intercambiador de Cabezal Fijo 

Las partes esenciales son:a) Carca•a,equipa4a con dos entra

das y que tiene dos cabezales de tubos. b) Cabesales de Tubos, 

se eacuentran a ambos lados y sirven también como bridas pa

ra fijar las dos cajas de distribuici5n. c) Cajas de Distri

buici6n,a ambos lados que permiten la entrada y salida del 

fluido por el interior de ao.a. tubos. d) Placas Def.lectoras, 
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son placas transversales que modulan el camino del fluido 

que circula por el exterior de los tubos. e) Espaciadores, 

consisten de un pasador atornillado en el cabeaal de tubos 

que mantiene firmemente a los deflectores. 

-CARCAZA.-aon generalmente tubos de acero al carbono de cn

racteristicas IPS y Schedule 30.Para diámetros nominales in

feriores a 24 pulgadas se emplea un tubo d• acero IPS (Sche

dule 30 hasta 12 pulg. y 1 cmt. de espesor entre 12 y 24 pulg.) 

si la presiSn de servicio es inferior a 20 Kg/cmt� Para mas 

de 24 pulg./la carcaaa se hacen de planchas de acero enrro

lladas y soldadas. 

Las toberas de entrada y salida se sueldan o no con una pla-

ca de refuer5o según la presión de eervicio,ademas,llevará 

tambiin la placa de identidad del aparato. 

-HAZ DE TUBOS.-los tubos se fabrican en todos los metales con 

un determinado diámetro exterior y definido espesor de pared, 

según el número BWG.Las longitudes normales de los tubos son 

de 8,12,16 y 20 pies. (Anexo 1) 

El equipo de haa de tsbos y carcasa,involucra la expansión 

de un tubo en ua cabezal de tubos y por lo tanto la forma

ci6n de un sello �ue no fuga bajo condiciones raaonables de 

operación.Uriej��plo sencillo y común de tubo expandido se 

muestra en la siguiente fig. 
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Tubo Rolado 

En algunos casos es deseable instalar tubos de manera que 

puedan ser removidos facilmente,tal como lo muestra la sgte. 

fig. 

'1D.nu� 
�ro. °"!'lrti.f 

<n•1"illo 

Fig. 2.6 Casquillo 

En la prác t·ica, los tubos se instalan en el cabeaal de tubos

m�diante casquillos y usando anillos de metal suave como em-

paquee. 

Los tábos para intercambiadores,no deberán confundirse con 

tubos de acero u otro tipo de tubería obtenida por extrusión 

a tamaños normales de tubería de hierro.Loa tubos usados ·cum

plen con normas muy estrictas en sus medidas y se encuentran 

disponibles en varios metales .dependiendo de las condiciones 

de uso,a saber: 
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acero al carbono,para uso general 

almíralty,para los que trabajan con agua de mar 

aceros aleados,para productos corrosivos y tempera

turas elevadas. 

aluminio o cobre,para temperaturas muy bajaa,etc. 

Loa tubos no pueden instalarse muy cerca uno de otro,ya que 

una franja demasiado estrecha de met.al entre los tubos adya

centea,debilita estructuralmente el cabesal de tubos.Las nor

ma• TIMA eapecifican una distancia mínima de centro a ceotro 

d� los tuboa. 

J.os tubos se fijan en el cabesa1
1

de tubos
,., 

según una disposi

ciSD,ya sea de paso cuadrado o paso triangular.Teniendo en 

cuenta la orientación del ha• en relación a la dirección ge

neral del fluido· q�e circula en la carcasa se obtienen l4e 

cuatro disposiciones siguiente�.(Anexo 2) 
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Disposición de los tubos del has 

El paso triangular permite colocar alrededor de un 10 % de -

mas de tubos que en el paso cuadrado sobre un cabesal de tu-

bos de diametrá dado.pero.en contra tiene que hace imposible 

la limpiesa por el exterior de los tubos.introduciendo ras

cadores o rayadores a trav,s del has.Para estos.aparatos ea 

necesario recurrir a la limpiesa química y reservar su em

pleo·a productos limpios. 

Luego excepto cuando la carcaaa tiene gran tendencia a·ensq

ciarse.se debe usar el paso triangular para colocar loa tu-
¡ 

bos pues se obtiene una área mayor de transferencia. 

Por otra parte la disposición en cuadro provoca una menor 

caída de presión en el lado de la carcasa que la disposici6n 

triangular. 

-DEFLECTORES._-son placas transversales que tienen por finali

dad alargar el camino del fluido que circula por la carcasa 

y mejorar así la transmisión por el exte�ior de los tubos, 

. ,

aumentando la velocidad.Claro esta que se logran coeficientes 
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de transferencia de calor mas altos cuando el fluido se man-

tiene en estado de turbulencia. 

Hay varios tipoa de deflectores,que se emplean,pero los mas 

comunes estan constituidos generalmente por un diaco que tie

ne un di,metro ligeramente inferior al de la carca•a y que 

posee un se¡mento libre,con un irea que representa del 20% 

al 45% de la secci5n total.Normalmente dan una altura del seg

mente libre del 25% ¿el diámetro interior de la carcaaa. 
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Deflectores segmentados 

La distancia centro a centro entre los deflectores se llama 
/ � 

espaciado de los deflectores,generalmente no es mayo� que el 

diámetro interior de la carcaza,ni menor que un quinto de es-

ta d,ametro.

I 

Ademas estas chicanas aseguran la rigide• del has y son soli-

darias del cabeaal de tubos por medio de unos pasadores ator

nillados que ocupan el rugar de los tubos.(Fig. 2.9) 
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Fi¡. 2 •. 9 Fijacioft de las Chicanas 

Por dltimo,al nivel de la brida de entrada en la carcaaa,ge

ne�almente se suelda sobre el h�z una �laca perforada que e

vi·ta · 1• erosión en· los _tubos •. 

Con la introd��ci6n del haa de tubos en la carca�a se asegu

-r_a la circYl(lcil5n del _fluido por �1 exterior de los tu.bos.ia 

c�r�ulaci5n del fluido por el ha• se asegura poniendo una ca-
{· 

j� de dietribuici5n,que lleva las bridas de entrada y salida, 

y una caja de retorne.Poniendo tabiques en estas cajas se a

segura que el fluido atravieae,3ucesivamente,varias seccio

nes del haa,lo que tiene por objeto aumentar la velocidad y 

elevar as! el coeficiente de transmisión por el interior da 

los tubos.La estanqueidad de les tabiques pegados al cabesal 

de tubos,hace que disminuya el �úmero de tubos a ut1liaarse. 

2.4) TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE HAZ Y CARCAZA: 

El intercambiador mostrado en la fig. 2.4 es el mas simple 

de estos,debido a que opera con un solo paso de fluido en el 

lado de la carcaaa y un solo paso en el lado de los tubos.Se 

le denomina intercambiador 1-1. 
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Se distinguen tres tipos de aparatos: 

2.4.1) INTERCAMBIADORES CON CABEZAL DE TUBOS FIJO: 

En estos el cabesal puede estar directamente soldado sobre 

la carcasa.Son de construcción poco costosa y permiten alojar 

el máximo número de tubos,pero solo se pueden utilisar si la 

diferencia de temperatura entre el fluido caliente y fr!o es 

pequeaa de modo que la dilatación o contracción del has sea 

aceptable.Ademas su limpiesa solo se efectúa por medios qut

micos,por lo que ea use en refinerías es muy limitado.(Fig. 

2.ll.a)

2.4.2) INTERCAMBIADORES DE CABEZA FLOTANTE: 

En este tipo uno de loa cabesales es fijo,bloquede,entre las 

bridas de la carcasa y la caja de distribuición.El segundo 

cabesal,de diámetro inferior lleva la caja de retorno y se 

pue4e mover libremente por el interior de la capota que cíe-

ri::a la carcasa. 

El cabeaal flotante puede juntarse con la caja de retorna de 

diferentes maneras.Se puede atornillar,�o que disminuye el 

número de tubos en el cabesal,se le denomina cabezal flotan

te de arrastre.El atornillador fto solo reduce el número de 

tubos,sino que taabi�n provee de una canalisación de flujo 

no deseable entre el banco de tubos y la carcasa.Para estos 

problemas se usa un anillo seccionado. (Fig. 2. lt.'•) 
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Ensamble de anillo abrasadera dividido 

Aún cuando es relativamente cara su manufactura tiene un gran 

número de ventajas mecánicas.El cabesal fl�tante de tubos se 

sujeta mediante una abrazadera que se coloca detraa del cabe

zal de tubos,el cual esta dividido por mitad para permitir 

desmantelarse. 

Estos aparatos permiten la expansi5n t�rmica del has,as! co

mo su limpiesa mecánica,constituyendo casi la totalidad de 

intercambiadores usados en la refiner!a.(Fig. 2.11.�) 

2.4.3) INTERCAMBIADORES CON TUBOS EN U : 

Utili•a tubos doblados en forma de U,suprime un cabesal de 

tubos,coriservando .las propiedades de expansión de la cabesa 

flotante. 

La economía por anular una placa tubular se compensa por la 

imposibilidad de la limpieaa mecánica y por un número de tu

bos menor debido al diámetro mínimo de curvatura de los tubos, 

lo que obliga al constructor a dejar un espacio libre en el 

centro del haz.(Fig. 2.1\.c)

Su uso generalmente,es en los reboilers a vapor. 
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Intercambiador de cabesa flotante 

Intercambiador constituido con tubos en U 
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2.5) INTERCAMBIADORES DE HAZ Y CARCAZA DE PASOS MULTIPLES: 

'n la construcción de intercambiadores de paso múlti;le se 

pueden utiliaar velocidades más elevadas,tubos m,s cortos y 

resolver mas facilmente el problema de la expansión.Ea estos

disminuye la sección libre para el flujo,por lo tanto,aumen

ta la velocidad,dando lugar a un aumento del coeficiente de 

transmisión de calor. 

Sus principales desventajas son de que el intercambiador es 

mis complicado y por lo que aumentan las p�rdidas por tfric

ción en el aparato debido a la mayor velocidad y a la mul

tiplicación de las p�rdidas de entrada y salida. 

En las siguientes figuras mostramos intercambiadores 1-2 y 

2�4,respectivamente. 

Fig. 2.12 INTERCAMBIADOR 1-2 

Jj 

( 
--

!0-JL
Fig. 2.13 INTERCAMBIADOR 2-4 
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En un intercambiador de 4 pasoR la velocidad media en los tu�-

bos es cuatro veces mayor que en un intercambiador simple que 

tiene el mismo nGmero y tamafio Je los tubos y operando con i

gual caudal del fluido.El coeficiente de transmiai6n del lado 

d 1 b . d 4 º ·ª 3 03 e os tu os es aprox�ma amente • • veces mayor y to-

davía puede ser mayor si la velocidad en la unidad de paso sim

ple es suficientemente pequeña para dar lugar a flujo laminar. 

La pirdida de presión por fricción es aproximadamente 4
2 •8 •

48.5 veces mayor. 

El diseño mas económico corresponde a una velocidad tal en los 

tubos que el incremento del costo de la potencia necesaria 

para el bombeo se compense con la disminu�ión del costo del 

aparato.Una velocidad demasiado baja ahorra potencia de bom� 

beo pero en cambio requiere un intercambiador excesivamen-

te grande,y por consiguiente,muy costoso. 

En los intercambiadores de paso múltiple se utiliza un número 

par de pasos por los tubos,generalmente.Un tipo muy utilizad� 

es el intercambiador 1-2 de corrientes paraielas-contraco

rriente,en el cual el fluido de la carcaza circula en u� paso 

y el líquido del lado de los tubos lo hace en dos pasos.El 

intercambiador 1-2,tiene una importante limitación y es debi

do al paso de flujo en corrientes paralelas,pués ño permite 

que la temperatura de uno de los fluidos a la salida sea muy 

próxima a la temperatura del otro fluido a la entrada. 

En un intercambiador 2-4 se puede obtener una mejor recupera

ción de calor.Opera con dos pasos por el lado de la carcaza 

y cuatro pasos en el lado de los tubos,luego se consiguen ma

yores velocidades y un coeficiente mas elevado que en un in-
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tercambiador 1-2 que opere con las mismas velocidades de flu-

jo. 

G•neralmente cuando se requieren interc11mbiadoree 2-4 o de ma

yor número d� pasoa,se instalan intercambiadores 1-2 en se

rie.Es d�cir si requerimos de u11 intercambiador 4-8,se puede 

lograr con 4 intercambiadores 1-2 en 8erie o con 2 intercam

biadores 2-4 en serie. 



CAPITULO 3 

CONSIDERACIONES BASICAS PARA EL DISERO DE UN 

INTERCAMBIADOR DE CALOR 

3.1) Dimensionar un intercambiador de calor 

3.2) Calculo y diseño de un intercambiador. 



CAPITULO 3 

En todo calculo de intercambiador de calor el objeto es obte

ner la recuperación de una santidad de calor en condiciones 

econ�micas �ptimas,que son un compromiso en�re los gastos de 

inversión y los gastos operatorios.La dualidad transmisión 

de calor-p�rdida de carga domin� t�do el problema. 

Los coeficientes son tanto mayores cuanto la velocidad es ma

yor y por lo tanto el número de Reynolds ele�ado,lo que pro

voca una reducción de la superficie a proyectar.En contrapar

tida,la elevación del número de Reynolds provoca un aumento 

en la p4rdida de carga y que conduce a emplear una bomba con 

presión de impulsión superior,lo que exige ruas energta.De ma

nera que lo que se gana en la superficie del aparato se pier

de con el crecimiento de los gastos operatorios. 

Otro indice de la incidencia indirecta de la velocidad de 

circulaci5n es el ensuciamiento de los tubos,que �e traduce 

en resistencia a la transmisión.Los depósitos sobre lo� tubos 

reducen la cantidad de calor transrniti1a por una super!icie 

dada y determinan la frecuencia de las paradas para limpi�f 

y los gastos de mantenimiento. 

3.1) DIMENSIONAR UN INTERCAMBIADOR: 

Para dimensionar un intercambiador los calculas pueden ha

cerse de una manera ordenada,suponiendo la existencia de un 

intercambiador y probándolo par� los factores de obstrucción 

y caidas de presión deseadas. 

De los componentes de la ecuación de Fourier Q • Ud.A.6t, 

Q se cslcula de las cqndiciones del proceso y �t se obtie-
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ne suponiendo cierta trayectoria del fluido.Las incognitas 

restantes son Ud y A. 

El coeficiente de diseño Ud a su vea se relaciona mediante 

un factor de ensuciamiento razonable con el coeficienue de 

transmisión limpio Ul,que refleja las características de trans

ferencia de los dos fluidos.Si se aupone un valor Ud�esto per

mite un cálculo de prueba de A. 

Cuando el valor de A se combina con la lon�itud del .tubo y 

un arreglo determinado de loa misrnos,es posible obtener el 

tamaño de la carcasa del intercambiador. 

Habiendo decidido tentativamente que fluido pasará por los 

tubos,el n,mero de pasos por tubos,como tentativa,puede a

proximarse por la cantidad de fluido en los tubos y el -núme

ro de tubos correspondiente al: valor de prueba �e A. 

Si el número de pasos en los tubos se ha supuesto incorrec

tamente,un cambio en este altera la superficie total que con

tine una carcasa dada
s
ya que,el número de tubos para una car

caaa de cierto diámetro varía con el número de pasos en los 

tubos. 

Si el número de pasos supuesto fue satisfactorio,esto da un 

valor de hi arriba de Ud y la caída de presión no excede la 

caída de presión permisible para el fluido.Se puede proceder 

hacia el lado de la carcasa suponiendo un espaciado de los 
, 

deflectores como prueba,el cual puede vari�se,si se esta en 

error,sobre un amplio rango sin alterar hi,A o /l t computados 

previamente para el lado de los tubos. 

Es siempre ventajoso,hacer los computos primero para el la

do de los tubos .para justificar el uso de una carcasa en par-
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ticular. 

Al calcular un intercambiador �el mejor es el más pequefio, 

que con un disefio estándard llene los requerimientos de caí-

da de presi6n y de factor de obstrucci5n. 

Limitaciones,tal como,el rango extremo del espaciado de loe 

deflectoree 

Espaciado máximo • DI de la carcasa,pulg. 

Espaciado mínimo � DI de la carcasa/5 

originan el hecho de que a espaciados más am;lios el flujo 

tiende a ser axial en lugar de atrav�s del ha• de tubos, y 

a un espaciado demasiado cerrado hay excesivas fugas entre 

los defl�ctores y la carcasa. 

Las diferentes combinaciones del numero de pasos en los tubos 

y el espaciado de los deflectores permiten variaciones de la 

velocidad másica y en los coeficientes de película sobre lí

mites bastante amplios.El número de pasos en los tubos puede 

variase de 2 a 8 y en earcasas muy grandes hasta 16.La velo

cidad másica en la carcasa puede alterarse hasta cinco veces 

entre el mínimo y el máximo del espaciado de los deflectores. 

En los intercambiadores 1-2 el mínimo rendimieuto se obtiene 

con dos pasos en los tubos y el máximo espaciado de los de

flectores.Para el lado de los tubos en el flujo turbulento: 

o.�
hi U\ Gt 3.1 

3.2 

donde n es el número de pasos y L la longitud del tubo.Tenien

do hasta 8 pasos en los tubos con el mismo diámetro interior 

de la carcasa,los cambios que ocurren son: 
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hi (8 pasos ) 
--------------- -

hi (S pasos ) 

A. Pt (8 paso a)

�Pt (2 pasos)
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8 
2 

,· . 8 • 1 
- --i-------- -

2 • 2 • 1

64 

1 

Vemos que,aunque,el coeficiente d� transferencia puede au

mentarse tres veces,la caída de presión debe aumentarse 64 

veces. 

Para flujo laminar la disposición de una cantidad mayor de 

energía en el bombeo aumentará el coeficiente del lado de los 

tqbos en: 

hi (8 pasos) 8 l/) 1.58 
-------------- =(----) = ----

hi (2 pasos) 2 1 

siempr� que el fluido se maneje en forma laminar en ambos ca

sos.El lado de la carcasa puede representarse aproximadamen-

_te por 

ho U>GsO.
S

2 
bPs V-.Gs .(N+l) 

donde N es el nGmero de deflectores y N+l el nGmero de cruces 

del has de t�boe.Los cambios en el lado de la carcasa entre 

el mínimo y el máximo espaciado de loe deflectores son: 

pero, 

ho,min. 5 O.S 2.24 
------------ = (----) = -----

ho,max. 1 1 

APs,min. 125 
------------ = -------- = -------

/:aPs,max. 2 
1 • 1 . 1 
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Contrarestando esto,sin embargo,está el hecho de que el lado 

de la carcasa da coeficientes de película de mas alto orden� 

para la mas pequeña de las dos corrientes 3Í hay una gran di

ferencia en el peso del flujo del fluido. 

Por otro lado,hay numerosas ventajas en la estandariaación 

del diámetro exterior,grueso y longitud de los tubos usados 

en la planta.Esto reduce el número de tamaños y longitudes 

que deben almacenarse para remplaaar los tubos que acusen fu

gas.Esto tambi�n reduce el número de herramientas necesarias 

para su instalación,limpieaa y mantenimiento. 

La selección del diámetro del tubo es un aspecto económico. 

,. . .-
Cuanto más pequeño el diametro del tubo,se eequerira para u-

na superficie dada una carcasa menor,mayor valor de hi y me

nor costo inicial.La naturaleza de la variación del costo,se 

muestra en la siguiente fig. 

t.4

1.3 

.. 1.1.9! 

,. 1 

·� 

1.0 

o.f

Fig. 3.1 
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V 
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/ 

�

o.e 1.0 u. 1.-f u 

Costo de la superficie tubular VS. diáme

tro exterior del tubo.(Sieder,Chemical Eng.) 
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El cost� por pie cuadrado aumenta grandemente a medida que 

el diámetro se aleja de 1 pulg. 

Similarmente a mayor longitud de tubo menor diámetro en la 

carcasa para una superficie dada.En la siguiente fig. se mues

tra la variación de este costo. 

1.4 

I'\. 

..... 
--

8 'º u � � • � u u u a � 

longiÍ..d del lvbo I pies.

Fig. 3.2 Costo de la superficie tubular VS. longi

tud de tubo.(Sieder,Chemical Eng.) 

La variación del costo entre el uso de tubos de 12,16 y 20 

pies no varía grandemente. 

El menor costo de la superficie obtenido de tubos de pequeño 

diámetro y gran longitud se contrarestra por el hecho de que 

el mantenimiento y particularmente su limpieaa son más costo

sos.Si los tubos son demasiado pequeños,menos de 3/4 pulg. 

de diámetro exterior,habra demasiados para limpiar y hay me

nos facilidad para manejar y limpiar los tubos pequeños.Si 

los tubos son muy largoa,es dificil remover el haa de tubos 

y debe proveerse de espacio no solamente para el intercambia

dor,sino que tambiém debe haberlo para extraer el haa de tu-
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bos. 

En refinerías geóeralmente se usan tubos de 3/4 pulg.de diá

metro exterior y de una longitud de 20 pies de largo. 

3.2) CALCULO Y DISENO DE UN INTERCAMBIADOR : 

El bosquejo para el diseño de un intercambiador es el siguien

te. (metódo de Kern) 

Se necesitan tener como datos,de las condiciones del proceso, 

tanto del fluido caliente como del fluido frío lo sgte. : tl, 

t2,W,c,s�,k,Rd,AP. 

La longitud del tubo,diámetro exterior y eapaciado,pueden ser 

especificados por la practica industrial. 

Las ecuaciones fundamentales para este c�lculo,se dan a con

tinuación (se adoptó el sistema ingles en unidades). 

3.2.1) CALCULO DEL FLUJO DE CALOR : 

Para cualquier tipo de aparato utiliaado,si solo se tiene en 

consideración las condiciones de entrada y salida de los dos 

fluidos,se puede establecer el balance térmico global del a

parato escribiendo que la cantidad de calor Q pérdida por el 

fluido caliente es igual a la que toma el fluido frío,si se 

desprecian las pérdidas térmicas: 

Q = w.c.(Tl-T2) = w.c.(t2-tl) 3.3 

Como se ha visto anteriormente,aplicando la ecuación de Fou

rier al conjunto del aparato,tenemos: 

donde : 

Q = U.A.Atm 3.4 

A es la superficie total de intercambio que ope�a 

el aparato. 
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U el coeficiente de transmisión global 

l tm la diferencia de temperatura media entre los dos

fluidos. 

Loa valores de U y �tm son función de la disposici6n interna 

de los tubos,del número de pasos y de las características del 

movimiento de los fluidos. 

El objeto de disefiar un intercambiador es precisamente asumir 

U y ltm a partir de las características de los aparatos y de 

los fluidos,para luego,determinar el área requerida que cum

pla con ciertas restricciones. 

3.2.2) DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA 

Cuando un fluido se calienta o se enfría,su te�peratura es

variable a. lo largo de la sección transversal de la corrien

te.Si el fluido se calienta,su temperatura es máxima junto a 

la pared de la superficie de calentamiento y va disminuyen-

do a medida que se avanza hacia el centro de la corriente.Lue

go es preciso obtener una temperatura media de la corriente 

y es la que alcanzaría toda la corriente del fluido que atra-

vieza la sección en cuestión. 

La evolución de la temperatura en cada fluido a partir de las 

temperaturas de entrada Tl y tl,que condiciona directamente 

el valor medio de tm,es función de 

-Ls naturaleza y caudales respectivos de los dos flui

dos 

-El sentido del movimiento relativo de los dos flui

dos que pueden circular: a) contracorriente pura o 

acorrientes paralelas,como es el caso de intercambia

dores de doble tubo. b) a contracorrientes mixtas, 
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sucesivamente a contracorriente y a corrientes para

lelas,para los aparatos de varios pasos. 

Para la derivación de la diferencia de temperatura entre dos 

fluidos,deben hacerse las siguientes suposiciones: 

-El coeficiente de transferencia de calor U es constante en

toda la trayectoria. 

-Las velocidades másir.as ·de los fluidos son constantes,obede

ciendo los requerimientos del �stado estable. 

-El calor especifico es constante sobre toda la trayectoria.

-No hay cambios de fase en el sistema.La derivación es apli-

cable para cambios en el calor sensible. 

-Las pérdidas de calor son despreciables.

La mas dudosa de estas suposiciones es la de constancia· del 

coeficiente total de tra�sferencia,pu�s este varía con las 

temperaturas_ de los fluidos.Debido a que este cambio con la 

temperatura es gradual,de manera que,cuando los intervalos 

de temperatura son moderados,la suposición de que U permane� 

ce constante no conduce a un error impprtante. 

3.2.2,1) CONTRACORRIENTE PURA: 

Solo se produce en aparatos de doble tubo. 

��-�------------\!-� 
l, 

1,lºf i-1. 

1'z 

t, 

L 

Fig. 3.3 Intercambio a contracorriente pura 



Aplicando la forma diferencial de la ecuación del estado es

table, 

dQ ... u.(T-t).a".dL 3.5 

donde,a" son los pies cuadrados de superficie por pie lineal 

de tubo l5 

a".dL • dA 

De un balance diferencial de calor: 

dQ • W.C.dT • w.c.dt 3.6 

donde Q es ·el límite cuando dQ varía de O a Q. 

En cualquier punto en el tubo de izquierda a derecha,el ca

lor ganado por el fluido frío es igual al cedido por el flui

do caliente. 

Haciendo un balance desde L•O a L•x,se tiene: 

de donde 

W.C.(T-T2) • w.c.(t-tl) 3.7 

T • T2 +(wc/WC)(t-tl) 3.8 

de las ecuaciones 3.5 y 3.6,sustituyendo por T 

dQ • w.c.di = u.i(T2 + (wc/WC). (t-tl);-t) .a".dL 
. 

, 

donde t y L son las unicas variables 

Integrando dL entre O y L, y dT entre tl y t2 

UA 1 Ti-(wc/WC).tl+((wc/WC)-l).t2 
= --------- ln.----------------------------

wc ((wc/WC)-1) T2-(wc/WC).tl+((wc/WC)-1).tl 

Sustituyendo T2 de la . --ecua c ion 3.7 y desarrollando: 

UA 1 Tl-t2 
_____ = _____________ ln.---------

wc (wc/WC)-1 T2-tl 

3.9 

3.10 

3.11 
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Sustituyendo para wc/WC la ecuación 3.7,queda como: 

UA 1 Tl-t2 
----- • -------------------- ln.-------

wc ((Tl-T2)/(t2-tl))-1 T2-tl 

t2-tl Tl-t2 
• -------------------- ln. ------

(Tl-t2) - (T2-tl) T2-tl 
3. 12

Puesto que Q ª w.c.(t2-tl) y sustituyendo At2 y Atl para las

temperaturas ter�inales caliente y fría �1-t2 y T2-tl, 

t)t2-lltl 
Q • UA.(-----------) 

ln At2/Atl 
3.13 

Si la diferencia entre las dos terminales At2-Atl se escribe 

de manera que sea positiva,entonces la razón de las dos ter

�inales tomadas en el mismo orden es numericamente mayor que 

uno,eliminandose cualquier confusión debido a signos negati

vos.La expresión entre paréntesis en la ecuación 3.13 es la 

media logaritmic� de la diferencia de temperaturas y se abre

via con las siglas MLDT. 

Luego: 

Q a U.A.,t = U.A.MLDT

(Tl-t2) - (T2-tl) A t2-At 1 
�t • MLDT = ------------------- = -----------

ln (Tl-t2)/(T2-tl) 

3.2.2.2) C0RRIENTES PARALELAS: 

ln At2/A tl 
3.14 

Se obtiene permutando la entrada por la5aliaa,en un intercam

biadof de contracorriente. 
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--------t 
T¡, 

---------1t, 

L 

Fig. 3.4 Intercambio a corrientes paralelas

El flujo a corrientes paralelas se utiliza muy poco en un in

tercambiador de un solo,debido a que,según se deduce de la 

Fig. 3.4,no es posible conseguir q�e la temperatura de sali

da de un fluido se aproxime a la de entrada del otro: · 

El flujo en _corrientes paralelas se utiliz� en casos especia

les cuando es preciso limitar la temperatura máxima que debe 

de alcanzar el fluido frío o cuando interese que la· tempera

tura de uno de los fluidos varíe rapidamente. 

Las ecuaciones básicas son las mismas que para flujo en con

trac�rriente pura.Considerando de nuevo la diferencia del ter

minal calien.t� I, t2 = Tl-tl,como la diferencia de temperatu• 
, :. ,: ,._ . 

ra m•yor en .flujo paralelo y �tl m T2-t2 la diferencia de tem-

peratura menor,el resultado es: 
At2 -t.tl 

Q a UA ---------- 3.15 

3.2.2.3) INTERCAMBIADORES POR UN PASO POR EL LADO DE LA CAR 

CAZA: 

Consideremos un intercambiador 1-2,como se muestra en la si

guiente figura,para el arreglo de la tobera indicado: 
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L�:-.-r. -,.T -_ -+-..;_ -_ -_ -_-_-_-_-_-_-_-_.a.. 

1,4:0 
t, 

ª" 
1-·-/ lal\ 

Fig. 3.5 Relaciones de temper�t��a en un ínter

cambiador 1-2 

Respecto al fluido de la carcaza,�n paso en los tubos está 

en contracorriente y el otro en paralelo.Ya sabemos que,ma

yor diferencia de temperatura se encuentra cuando las corrien-

tes de proceso estan en contracorriente y menores diferen-. 

cías para el flujo en paralelo. 

El intercambiador 1-2 es una combinación de ambos,y la.LMTD 

para contracorriente o flujo paralelo no puede ser la dife

rencia verdadera de temperatura para un arreglo contracorrien

te-paralelo. 

El método empleado es una modificación de la derivación de 

Underwood y se presenta en la forma final propuesta por Na

gle y Bowman,Mueller y Nagle. 

La constancia del coeficiente de transmisión U y los calores 

especificos,se puede admitir siempre,y se considera,en cada 

sección transversal,una temperatura media del fluido que cir-
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cula por la carcaza,segGn el camino impuesto por las chica� 

nas. 

El balance total de calor,siendo ¿t la diferencia verdadera

de temperatura,es: 

Q • UA.ht • WC.(Tl-T2) • wc.(t2-tl) 

de la cual 

A t • 

Tl - T2. 
(---------) 

UA/WC real 

t2 - tl 
- ( -------)

UA/wc real 

3.16 

3.17 

En la fig. 3.5 sea T la temperatura del fluido de la carcaza

a cualquier aecci6n transversal de la misma L•x entre L•O y 

L•L.Sea tI y tII las temperaturas en el primero y segundo pa

so de los tubos,respectivamente y a la misma sección trans

versal T.Sea a" la superficie externa por pie lineal. 

En el incremento de superficie dA • a".dL la temperatura de 

la carcaza cambia por -dT. 

En la �ota L,el balance t�rmico de un elemento dL se efec

tuará considerando la suma de los efectos de los dos pasos,

llamados I y II,o sea: 

-wc.dT • u(dA/2)(T-tI) + u(dA/2}(T-tII)

tI + tII 
-WC.dT • U.dA.(T- --------- )

2 

/ 
dT 

-----------------

T - (tI+tII)/2 

3. 18.

3.19 

3.20 

Pero T,tI y tII son variables dependientes.El balance de ca

lor del aparato,respecto a la longitud L,da la primera rela

ción entre las variables: 

WC.(T-T2) = wc.(tII-tl) 3.21 

y el balance de calor por paso 
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wc.dtI • U.dA/2.(T-tI) 

wc.dtII • -U.dA/2.(T-tII) 

dividiendo estas dos Últimas ecuaciones 

dtll T - tII 
----- - - ---------

dtl T - tl 

Integrando la ecuación 3.20 y poniendo: 

wc Tl - T2 
R • ------ • 

wc t2 - tl 

t2 - tl 
s - ---------

Tl - t 1

3.22 

3.23 

3.24 

3.25 

El factor R.es la relación entre la disminución de temperatu

ra del fluido caliente y el aumento de temperatura del ·flui

do frío. 

El factor S,ea la"efieacia del calentamiento" o relación en

tre el aumento real de temperatura del fluido frío y el au

mento máximo que experimentaría la temperatura de dicho flui

do si el acercamiento en el extremo caliente fuese cero (su

poniendo flujo en contracorriente). 

Luego la integral queda bajo la sgte. forma: 

UA 1 
(----) • :

2
---�-- ln ----------,p-,--------

wc real �R + 1 2-S(R+l+VR +l ) 
3.26 

Así también la expresión obtenida a contracorriente pura con 

las notaciones R y s,se escribe: 

UA t2-tl ln (1-S)/(1-RS) 
(----) = ------------------ • --------------- 3.27 

wc contra- (Tl-t2)-(T2-tl) R-1
corriente -------------------

ln (Tl-t2)/(T2-tl) 

La raJÓn de la diferencia real c!e la temperatura a la tU,DT 
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(UA/wc) 
cotra
corriente 

(UA/wc)contracorriente 
• ------------------------ 3.2

(UA/wc)real 

llamando a la relación fraccionaria entre la diferencia ver

dadera de temperatura y la MLDT como Ft, 

V Ra. + 1: 1 n .( 1-S) / ( 1-R S) 
Ft • --------;:;(;��=�;;�i-;-------- 3.29 

(R-1).ln-----------------------
2-s (R+1+Vaª +l)

Luego la ecuación de Fourier para un intercambiador 1-2 pue

de escribirse como: 

Q • U.A.Ft.(MLDT) 3.30 

Cuando un intercambiador tiene 1 paso en la carcaza y cuatro� 

seis,ocbo o más pasos pares en los tubos,t•l como un intercam

biador 1-4,1-6,1-8¡14 ecuación 3,20 para u� intercambiador 

1-4 es· :

f-;��� D f-;:c;i�;ii�;iii�;;;¡¡¡- 3.31

para un intercambiador 1-6 es: 

J 
U.dA

/ 
dT 

- ----- m -------�-------�------------

WC T-(tI+tII+tIII+tIV+tV+tVI)/6 
3.32 

Se demuestra que los valores de Ft para intercambiadores de 

4,6 O 8 pasos varían menos del 2%,por lo tanto,se usa el va-

lor dado de Ft para intercambiador 1-2. 

La razón de que Ft sea menor que 1.0 se debe,naturalmente,al 

hecho de que el paso de los tubos en paralelo con el fluido 

de la c�rcaza,no contribuye de manera efectiva a la diferen

cia de temperatura como sucede con el flujo a contracorriente. 
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Debido a todas las suposiciones hechas para la derivación de 

Ft,pueden causar ciertas discrepancias en el calculo de At. 

Si el valor de ti al final del paso en paralelo,se requiere 

ae aproxime R T2 mas cercanamente que el valor derivado de 

ti,esto será una violación a las reglas del flujo en parale

lo,es decir,la salida de una de las corrientes ti no puede 

alcanzar la salida de la·otra T2,eino mediante una área in

finita.Además cuando T2=t2 la eficacia Ft permanece igual 

a 0.8 para loe valores corrientes de R comprendidos entre 0.1 

y 10.Por esto se aconseja en los cálculos de intercambiado

res,no adoptar valores de Ft inferiores a 0.75 

Por otro lado Underwood ha demostrado que la inversi6n de los 

tubos de entrada y salida de la carcaza que establecen el 

primer paso 

de Ft. 

a contracorriente (fig. 3.6),coneerva el 
t Ícb J Tha_ 

J G¡-------1 L¡ w 
.,_ c.-

.,_ 

1 ,� 
� 

11,-. � r1 [ 
trC4!,Ab 

k4 L---
--

-
�·trkl �, �-

valor 

Tci 

Fig. 3.6 Curva temperatura-longitud para ínter-

cambiador 1-2 
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Para un servicio dado la reducción de Ft a menos de la uni

dad,se compensa aumentando la superficie.As! si las tempera

turas de proceso se fijan,es aconsejable emplear un intercam

biador paralelo-contracorriente,puesto que la otra dieposi

ciSn aumenta el costo del equipo más a11, del valor de sus 

ventajas mec,nicas. 

3.2.2.4) 1NTERCAMBIADORE$ CON 2 PASOS POR EL LADO DE LA CAR

CAZA : 

Cuando en un intercambiador 1-2 ocurre un cruce de tempera

tura,el·valor de Ft disminuye bruscamente y el pequeño rango 

al cual la temperatura de salida de los tubos,los elimina de 

consideraciones relativas a altos niveles de recuperación 

de calor. Aai que el fluido de la carcaza puede enfriarseen 

algún punto a menor temperatura que a su salida y el flui

do en los tubos puede calentarse a temperatura superior a -

la de su-salida .Cuando dos fluidos están cerca de sus sa

lidas, el fluido de la carcaza, que ee enfría, en realidad 

se calienta y el fluido de los tubos se enfría. En ínter

cambiadores .eato se llama "recalentar". 

Pa•a reducir el�calentamiento se usan intercambiadores con

dos p�sos al lado de la carcaza .se consideran como un ínter

,
cambiador similar al 1-2,t�epto de que este equipado de un

deflector longitudinal.
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Fig. 3.7 Curvas temperatura - longitud para un in� 

tercambiador 2-4 

En este intercambiador el fluido entra a la carcaza a trav€s 

de una de las dos boquillas adyacentes al cabezal de tubos 

y atravieza toda la longitud de la carcaza antes de cambiar 

la direcci5n con respecto al deflector longitudinal y regre

sar a la boquilla de salida junto al cabezal de tubos. 

Loe pasos I y II están en contacto únicamente con 2 y los 

pasos II y IV unicamente con 1 • 

La derivaci5n de Ft, puede establecerse fácilmente. Se supo-

ne qqe en el intercambiador 2-4 no hay fugas en�re el defl•e-

tor ·longitudinal de la carcaza y esta última, y que no se -

trasfiere calor a trav�s del deflecto�,aún cuando esto pue

de llevar a un error del 10 al 15 % cuando exista gran di

ferencia de temperatura entre la temperatura promedio del 



- 56 -

fluido de la carcaza en los dos pasos.Tambiin se apli�an las 

suposiciones para el intercambiador 1-2. 

En el intercambiador 2-4,de la fig. 3.7,la temperatura del 

fluido en la carcaza es Tx donde cambia de direcci�n despu�s 

da recorrer el primer paso de la carcaza y la temperatura de 

loa tubos ea ty donde cambia de dirección despul� del segun

do paso en los tubos.El intercambiador 2-4 puede entonces 

considerarse como dos intercambiadores 1-2 en serie como se 

muestra en la fig. 3.8,con temperaturas intermedias Tx y ty 

Fig. 3.8 Dos intercambiadores 1-2 conectados en 

serie 

Llamando a e�tos intercambiadores I y II,los �alances de c4-

lor aon,respectivamente: 

1 WC(Tl-Tx) wc(t2-ty) 3.33 

11 WC(Tx-T2) - wc(ty-tl) 3.34 

Las cantidades de calor transferidos en I y II obviamente 

no san los mismos.La ecuación 3.26 puede escribirse para ca

da uno de los intercambiadores: 
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... UA 1 Tl+Tx-ty-t2+(Tl-Tx)VR�+1 

wc 
-------------------------

V... ' 
Tl+Tx-ty-t2-(Tl-Tx) R +1 

3.35 

UA 1 Tx+T 2-t 1-ty+ (Tx-T 2) VR.,_ +i" 
11 

wc
- --------

2 ÍR-a +i' 
ln 

;:�;;:��=�;:,;::�;;v;i�� 
3.36 

Eliminando algebraicamente Tx y ty en las ecuaciones 3.35 y 

3.36 mediante el uso de S y de los balancea de calor en las 

ecuaciones 3.33 y 3.34,Ft queda como: 

<YR2 +1' /2(R-1)) ln (1-S)/(1-RS) 
Ft • -----------------�------�----------

2/S-l-R+(2/s)V(l-S)(l-RS) +VR�+1' 
3.37 

ln --------------------------------
2/S-l-R+(2/S)V(l-S) (1-RS) -VR'" +1' 

El valor de Ft obtenido es claramente superior al que se ob

tiene con un aparato 1-2 que trabaje en las mismas condicio

nes.Para T2 • t2, la eficacia alcanza el valor de 0.956 con

tra 0.802 pars intercambiadores 1-2. Si los valores de R y S 

conducen a una eficacia Ft menor de 0.75 se recurre a inter

cambiadores a más de dos pasos por el lado de la carcaza. 

3.2.3) COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSMISiON U: 

Para un elemento de tubo de longitud dL, el flujo de calor 

correspondiente dQ encontrara cinco resistencias 

Fig. 3.9 

1 

' ... 

"t-------------·-········ . . .. 

J l:f J \' 1-: !. ; :, 1 ! '. ,,. j ; ;·, 1 ' . ,· 1 \ • 
• •  j ., 1 

· fil· 1 ·. t: 1 .'.; ;: !; ' \

l.. 
•.d I.'. 

TO, AC.;-: )?': •·:. ¡ ,.·.;· :-.:_; i., :.'· .. ; ·; ')�.�¡;.:- ,, 

Resis.tencias a la transmis óa l tii l l ,···) .. ,. r.:. , ... ,

•• • "' l...;. ·-- -'·" 
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ho 

Reo· 
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Rsi 
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resistencia del fluido exterior del tu

bo e igual a la inveraa del coeficiente 

de pel!cula externa. 

resistencia debido a la película de en

suciamiento depositada, en el exterior 

del tubo. 

reistencia debido a la pared metálica

del tubo (se desprecia en los cálculos) 

resistencia debida a la pel{culade en

suciamiento depositada en el interior 

del tubo • 

resistencia en �1 fluido interior del 

tubo, igual a la inversa del coeficien-· 

te de película interna. 

Estas resistencias se expresan en hora-pie 2-°F /BTU, luego 

es necesario referir todos los términos a la misma superficie 

Comviene elegir como referenciA, la superficie exterio� del 

! tubo, lo que lleva a corregir las resistencias interiores:

Rsi y Ri multiplicándolas por e.l cociente d�/do de los diáme

tros .(Alfterior e �terior del tubo, dando Rsio y Río.

Luego la resistencia global de transmisión, será:

Rs • 1/ho + Rso + Rsio + 1/hio � 1/Us 3.38

Us es el coeficiente de transmi�ión sucio,relativo a un ele

mento de tubo dL.Cuando este elemento es nuevo la resisten

cia Rsi y Reo son nulas , y de esta manera se define un coe

ficiente de transmisión limpio Ul de la siguiente forma: 
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1 

+ ---- = 

hio + ho 

ho.hio hio 
3.39

Para determinar los coeficientes de transmisión locales Us 

y Ul se necesita estimar los coeficientes de película hi y 

ho as! como las resistencias de ensuciamiento Rsi y Reo. 

3.2.3.1) COEFICIENTE DE PELICULA INTERNA hi : 

Si e de r y� te dan 1 a s i g·u i ente ecua e ion , tanto par a e 1 ca 1 en-

t amiento como enfriamiento en tubos horizontales y vertica

les,para varios fluidos,principalmente en fracciones de petro� 

leo. 

3.40 

El t,rmino correctivo �/)4t9·
1

!e introduce para tener en cuen-

ta los efectos de calefacción y refrigeración sobre la dis

tribuición de velocidades en una determinada sección. 

Las ecuaciones empiricas,más aceptadaa,son: 

Re 4'..2100,flujo laminar 

hiD/k • 1.86 ((DG/),i)(cp/k)(D/L)¼'3 c;t/�t9· 1�.41

en donde · L es la longitud total de la trayectoria de transfe

rencia de calor antes de que haya mezcla.La ecuación 3;41 dio 

las desviaciones máximas de la media de aproximadamente tl2 %.

�e.._"?_,,�oooo/ f4 i��o o.'d t::.,l.,( '/3 (""I )O.l4
h.:3> /k.. -:. o. 021 (])�/M) ( Y,k) l..tlt · · ?>.42

Las ecuaciones dadas fueron- obtenidas para tubos,pero tam-

bi&n se pueden usar indiscrimin�damente para tuberías.Las tu

berías son más rugosas que los tubos y producen mas turbulen

cia para los mismos números de Reynolds. 

Las ecuaciones 3.41 y 3.42 son aplicables para líquidos or

gánicos,soluciones acuosas y gases,no as! para el agua.

Para permitir una representación gráfica de ambas ecuacione� 
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en un solo par de ordenadae,se usa como ordenada 
-1/J -0.14

jH • (hi.D/k)(c,4A/k) (jA/}'t)

y la abscisa (DG�) que permite �ostrar la ecuación 3.42 .u

aando L/D como paramctro se puP.de tambi4n incluir la ecuaci5n 

3.41. 

La regi�n de transición junta los dos gráficos;tal gráfico 

se muestra en el anexo 3. 

3.2.3.2) COEFICIENTE DE PELICULA EXTERNA ho 

El coeficiente de transferencia de calor fuera del haz de tu

bos se conoce como coeficiente del lado de la carcaza.Cuando 

el haz de tubos emplea deflectores para dirigir el flujo del 

fluido de la carcaza at�avfs de los tubos,los coeficientes 

de tr�nsferencia de calor son mayores que para el flujo li

bre a lo largo de loe eje, de los tubos.En los arreglos trian

gulares hay todavía �ayor turbulencia deb5.do a que el fluido 

que fluye entre tubos adyacentes a alta velocidad golpean di

rectamente en la hilera siguiente.Bajo condiciones compara

bles de flujo y tamaño de tubos,los arreglos triangulares 

dan coeficientes cercanos al 25% mayores que el arreglp en 

cuadro.· 

Ademas de los efecto6 del espaciado de los deflectores,los 

coeficientes del lado de la carcaza son tambi�n afectados 

por el espaciado de los tubos,tamaño de ellos,tolerancias y 

características del flujo del fluido.Aún más,no hay verdade

ra área de flujo mediante la cual la masa velocidad pueda ser 

computada puesto que el área de flujo varía a trav�s del diá

metro del haz de tubos con las diferentes tolerancias para 

los tubos en cada hilera longjtudinal de ellos. 
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Cualquiera que sea la geometría del recinto alrededor de loe 

tubos,todos los autores y experimentadores estan de acuerdo 

en presentar una ecuaci5n de cálculo para ho de la forma de 

la ecuación 3.40 .La dificultad reside en el hecho de que hay 

que determinar el caudal másico medio,aeí como un tErmino 

que sustituya al diámetro y que se le denomina "diámetro e

quivalente". 
, 

En el anexo 4 se da la gráfica de una correlaci�n de datos 

industriales,dando resultad�s satisfactorios para los hidro

carburos,compuestos orgánicos,agua,eoluciones acu�sas y ga

ses;cuando el banco de tubos emplea deflectQres con espacia

dos aceptables entre deflectores y tubos,y entre deflectores 

y carcaza.La desviación de esta curva varía de O a aproxima

damente 20% arriba. 

Para números de Reynolds entre 2000 y 1000000 los datos se 

presentan con bastante exactitud bajo la �iguiente ecuación 
0.55 1/3 }J. 0.14 

h o • De / k .,. O • 3 6 (De • G s tp> ( c JA/ k ) ( / p.t ) 3 • 4 3

donde De y Gs,se definen posteriormente.Como se podrá obser

var,no hay descontinuidad a un número de Reynolds comprendi

do en el r�gimen transicional como ocurre en tuberías. 

A.) VELOCIDAD MASICA EN EL LADO DE LA CARCAZA: 

El movimiento del fluido en la carcaza se efectua según la 

disposición de las chicanas y se puede�distinguir grosera

mente dos tipos de corrientes,fig. 3.10 
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Movimiento del fluido a travgs de la 

carcaza 

-Una corriente principal que evoluciona,normalmente al haz.

entre las chicanas y paralelamente al haz,en dirección per

pendicular a las chicanas. 

-Las numerosas corrientes secundarias de fuga,debidas a la

tolerancia de construcción entre chicanas y carcaza,y entre 

tubos y chicanas. 

Para el cálculo de la velocidad másica se distinguen dos gran

des metodos: 

-Donohu�,define dos caudales másicos medios,uno lon

gitudinal y otro transversal para después hallar un

caudal másico medio geométrico.Utiliza luego el diá

metro exterior del tubo para los cálculos de los nú

meros adimensionales.

-Kern,define un solo caudal medio para el conjunto

del aparato y recurre al diámetro equivalente.

El metodo de Kern se sigue en este tra�ajo.La velocidad ii

neal y de masa del fluido cambian continuamente a través del 
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haz de tubos;ya que el ancho de la carcaza y el número de tu

bos var!a de cero en la parte superior y en el fondo a un mix

imo en el centro de la carcaza.La amplitud del 4rea de flujo 

en la correlaci6n representada por la fig. del anexo 4,se to

m6 en la hilera hipotética de tubos que poseen la máxima á

rea de flujo y que corresponde al centro de la carcaza. 

El ,rea transversal de fiujo esta dada por (fig. 3.11). 

donde : 

DI.C'B
2 

As • o( --------- pies 
PT 144 

. 

oc..., coeficiente de la sección de paso transversal 

en función del paso 

DI diámetro interior de la carcaza,pulg. 

C' sección libre entre tubos,pulg. (�-do) 

B espaciado de los deflectores,pulg. 

PT espaciado de los tubos,pulg. 

D. 

' -------,� 

1 
• 8 1 

1 E��---_·:� 
¡ 11 - - - - - - I_ - - " - --- I_ - - - . 

1 1 = -•- _ ·- _ 

Fig. 3.11 

Luego la velocidad 

Gs • W/As 

Area de paso transversal entre dos chicanas 

-- . masica es: 

(lb./hora-pie 2 )
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B.) DIAMETRO EQUIVALENTE : 

La equivalencia del diámetro se resuelve haciendo notar que, 

en un circulo,el diámetro se puede definir de la siguiente 

manera : 

d • 4 

11 d 
- 4 

superficie 

perímetro 

para el caso de la trans�isi5n de calor,el De seri igual a 

sección media de paso alrededor del tubo 
De •  4 ------------------------------------------

perímetro del tubo. 

En la siguiente figura se muestran arreglos de tubo normal 

en cuadro y triangular,que nos ayudan a visualizar el área 

de flujo respectivo. 

/ 

rvT 

/ / 

/ p 
_,( 

1 
/· 

Fig. 3.12 Definición del diámetro equivalente pa

ra la transmisión.de calor 

El diámetro equivalente será : 

paso cuadrado 

2 2 
4 * (PT -?'°do /4) 

De • ---------------------
f/'do 
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paso triangular De = 
fT do/ 2 

3.2.3.3) RESISTENCIAS DE ENSUCIAMIENTO 

Las superficies de transmisi6n de calor no permane�en indefi

nidamente limpios durante el funcionamiento de loa aparatos.

sino que a ambos lados de los tubos se forman costras,lodos y 

otros depósitos,que proporcionan resistencias adicwnales al 

flujo de calor,reduciendo el coeficiente global. 

Por lo tanto al diseñar un intercambiador,se necesita hallar 

la superficie del aparato,considerando tambi,n el valor mí

nimo admisible del coeficiente de transmisión cuando el in-

tercambiador este sucio.Se tiene por costumbre considerar que 

en un aparato tubular debe poder funcionar durante un �ño sin 

limpiarlo. 

Este acápite Hera visto con detalle en el próximo capitulo. 

-Las ecuaciones anteriores nos permiten calcular los coefi

cientes locales,los que a su vez nos dan un coeficiente glo

bal de transmisión limpio.Esté continua siendo función de las 

temperaturas T y t de los dos fluidos.Como T y t varían·,el 

coeficiente global de transmisión limpio varía también a lo 

largo de la superficie de cambio. 

Supongamos un elemento de longitud dL,en el cual se puede 

considerar U constante,tenemos: 

dQ • U.dA.(T-t) = w.c.dt 

dA • w.c.(dt/u.(T-t)) 

A •. w.c.¡·\�t/U(T-t)) 
. -t' 

3.44' 

3.45 

Resolviendo esta integral graficamente,tra7.ando la curva 

1/U(T-t) • f(t),permite determinar A con excelente precisión. 

Colburn ha simplificado este paso suponiendo de que U es fun-
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ci6n lineal de la temperatura de uno de los fluidos,o sea: 

U • a. (l+bt) 3.46 

Luego la . .,. ecuacion 3.44,se escribe: 

dt 
dA • w.c.-------------- 3.47 

a.(l+bt}.(T-t) 

el balance térmico entre el extremo frío y un punto cualquie

ra del aparato,da: 

W.C.(T-T2) • w.c.(t-tl)

de donde 

T •(wc/�C)(t-tl) + T2 3.48

llevando este valor de T a  la ecuación diferencial 3.47 se 

consigue integrarla entre las temperaturas tl y t2 del flui

do frío.Si se pone: 

extremo caliente 

extremo frío 

Uc • a(l+bt2) y Ate • Tl-t2 

Uf •.a(l+btl) y Atf • T2-tl 

luego �e obtiene : 

Q Uf • A t e - U e • At f 
- ------------------

A 1 n Uf • Ate / U e •A t f 
3.49

Por lo tanto para calcular el área,se necesitan cálcul�r los 

coeficientes de transmisión locales Uf y Uc en cada uno de 

los extremos. 

La ecuación 3.49 considera las variaciones de U remplazando

las con Uc y Uf donde A•O y A=A,respectivamente.CQn e� fín 

de simplificar,aún más,el cálculo,Colburn estima un valor me

dio Ul,definiendo temperaturas medias Te y te para los flui

dos,llamados generalmente temperaturas calóricas. 

Q/A • Ul.Ft.MLDT 

te • tl + Fc.(t2-tl) 3.50 
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Te • T2 + Fc.(Tl-T2) 

Ul .. a. (l+btc) 

3.51 

3.52 

introduciendo en la ecuación 3.49,Ul 

Uf.Ate - Uc.Atf 
Q/A • -----------------

_htC - 4tf
• Ul.( -------------)

ln (Uf.btc /Uc. btf) ln t)tc/ Atf 

luego: a(l+btl).Atc - a(l+bt2).Atf 

1 n ( a ( 1 + b t 1 ) • At c / a ( 1 + b t 2 ) • &u: f 
Ul • a(l+btc) • ------------------------------

3.53 

3.54 

Ul se identificará encontrando tc,la temperatura de las pro

piedades a las cuales hi y ho se computan y en la que Ul exis

te.Hagase Fe una fracción.Multiplicando el aumento de tempe

ratura de la película controlante vapor por Fe y sumando el 

aumento fraocional· resultante a la temperatura terminal me

nor de la corriente,se obtiene la temperatura calórica. 

Definiendo: 
Uc-Uf b(t2-tl) 

Kc � ------ • --------
Uf l+btl 

esto nos permite obtener,de la 
1 r 

---- . + -------

Kc r-1 

y 

. ...  ecuac1.on 

Fe • ------------------ - 1/Kc 
ln (Kc+l) 

1 + ----------

ln r 

r • Atc/Atf 

3.54,el valor de Fe 

3.55 

La ecuación 3.55 ha sido graficada y se muestra en el anexo 

5. 

-La resistencia de la pared del tubo,al ser despreciable,in

dica que la temperatura sobre la pared exterior e interior, 

es la misma.El cálculo de esta temperatura es necesaria para 
º·'" 

estimar el termino correctivo (/,f/�t) ,tanto por el lado de 

los tubos como por la carcaza. 
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En la siguiente figura 

'Ra-.'4- Jr,o

Tempera tura de la pared del tubo 

Q -

Te - te tw -:-- te 
m --------- � -------

Ro + Rio Rio 

remplazando las resistencias pcr coeficientes 

Te - te tw - te 
-------------- - ---------

1/ho + 1/hio 1/hio 

resolviendo para tw: 

ho 
tw • te +  --------(Te-te) 

hio + ho 

hio 
tw • Te - -------- (Te-te) 

hio + ho 

3.2�t) ESTUDIO DE LAS PERDIDAS DE CARGA: 

3.56 

3.57 

. 
3.58 

Los dos fluidos que atraviezan el aparato,lo hacen bajo un 

potencial,medido por la diferencial de presión P entre la 

entrada y la salida y que se llama pérdida de carga. 

El valor de esta pérdida de carga es función de la velocidad 

de circulación de los fluidos y de sus características f!si-
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cae : densidad y viscosidad,así como de la geometría del apa-

rato. 

ES de uso corriente considerar,en primera aproximación,que 

se deber4 limitar la pérdida de carga a un valor inferior a 

14.22 psi. para los aparatos industriales que trabajen sobre 

la impulsión de bombas.Al contrario,cuando la circulación es 

por gravedad,la pérdida de carga maxima,viene impuesta por 

la altura hidróstatica disponible a la entrada del aparato. 

3.2.4.1) PERDIDA DE CARGA POR EL INTERIOR DE LOS TUBOS: 

El estudio fundamental del movimiento de fluidos,ha permiti

do,establecer la formula conocida bajo el nombre de ·ecuación 

de Faning,que es valida para un régimen isotermo,en un tramo 

recto L de la tubería de diámetro uniforme di 

donde: 

3.59 

f coeficiente de fricción,sin dimensiones,función 

del número de Reynolds. 

G velocidad másica. 

f densidad media del líquido,medida a la temper4-

tura calórica. 

AP pérdida de carga. 

El valor del coeficiente de fricción f,en función del número 

de Reynolds,viene dado por las siguientes expresiones: 

régimen laminar (ReL 2100): 

régimen turbulento (Re >2100): 

f =32/Re 

tubos lisos de intercambiadores 

f ª 0.00280 + 0.250 Re-0•32
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tubos rugosos IPS 

f • 0.0070 + 0.528 Re-0•42

Sieder y Tate han correlacionado los factores de fricción pa

ra fluidos que se calientan o enfrían en tubos.Esas correla

ciones graficadas en forma dimensional aparecen en el anexo 6 

y se usan en la ecuación: 

APt -

2 
f.Gt .L.n

---------10------------------
5.22 � 10 .De.sp gr.ft 

� 
lb/pulg. 3.60 

donde n es el número de pasos,L la longitud del tubo y Ln es 

la longitud total de la trayectoria en pies.Para tener en 

cuenta la no isotermicidad del movimiento,introdujeron elt,r

mino fJ t
0.25 

• (JA l )At) , para 
O. 14

.. (JAI/At) , para 

regimen laminar 

régimen turbulento 

El cambio de dirección introduce una caída de presión adicio

nal APr,llamada perdida de regreso y se consideran cuatro ca

bezas de velocidad por paso como perdida.Luego la perdida de 

regreso para cualquier fluido sera: 

4n v 2 

2 
APr - -----

. lb/pulg. 3.61 
sp gr. 2 g 

donde V es la velocidad en pies/seg,sp gr. es la gravedad es

pecifica y g la aceleración de la gravedad en pie�/seg 2 • 

Luego la caída de presión total PT,del lado de los tubos,se-

rá: 
2

lb/pulg. 3.62 
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3.2.4.2) PERDIDA DE CARGA POR EL LADO DE LA:CARCAZA: 

La ca!da de presión a través de la carcaza es proporcional 

al número de veces que el fluido cruza el haz entre los de

flectores.Tambien es proporcional a la distancia a través del 

haz,cada vez que lo cruza. 

Correlacionando el producto de la distancia a través del haz, 

tomando Ds en pies como difmetro interior de la carcaza y el 

número de veces que el haz se cruza como N+l donde N es el 

número de deflectores.Si L es la longitud del tubo en pies, 

longitud del tubo,pulg. 
Número de cruces,N+l = ------------------------------ • 1 2xL/B 

espaciado de deflectores,pulg. 

siempre habrá un número impar de cruces si las dos boquillas 
, . 

--de la carcaza estan en lados opuestos de la misma y un nume-

ro par si las dos boquillas estan en el mismo lado de la car-

caza. 

Si se desprecia la fricción adicional de la carcaza,la ecua

ción isotérmica para la caída de presión para fluidos,que se 

calientan o enfrían y que incluye las perdidas de entrada y 

salida,e!=J: 

� Ps = 

f.Gs 2.Ds. (N+l)

2 g.f.ne.!s

2 

f. Gs .Ds.(N+l)
= ---------------------

. 2
lb/pie 

donde De es el diámetro equivalente y spgr.la gravedad espe

cifica del fluido. 

Para permitir la solución directa de APs en 

fica f,para el lado de la carcaza,(anexo 7) 

pie cuadrado por pulgada cuadrada. 

. 
2 

lb/pulg. , se gra-

con dimensiones 



CAPITULO 4 

ANALISIS TEORICO DEL RENDIMIENTO DE 

UN INTERCAMBIADOR DE CALOR 

4.1) Resistencia de ensuciamiento "Fouling" 

4.2) Cilculo del fouling de un intercambiador 

4.3) Objeciones de algunas ecuaciones anteriores 

4.4) Problema a desarrollarse. 



CAPITULO 4 

En est€ capfulo se realiza el analisís te6ico del rendimien

to de un intercambiador de calor para condiciones de proceso 

establecidos. 

El rendimiento de un intercambiador de calor va a ser afecta

dó,si se cumplen.con las· especificaciones de dieeño,por la 

resistencia de eneuciamiento,originadas por loe fluidos que 

circulan por el interior y el exterior de los tubos.Por lo 

tanto el prop6sito de esté trabajo es calcular la resisten

cia de ensuciamiento del intercambiador en servicio,con la 

cual el ingeniero decidirá si sigue operando o de lo contra

rio recomendar su limpieza. 

4.1) RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO
,

"FOULING" 

Al diseñar un intercambiad�r de calor siempre se usa un fac

tor de ensuciamiento de diseño,como recurso de anticipación. 

Este factor representa el ensuciamiento máximo o el incre

mento de la resistencia total a el flujo de_ calor que resis

tiría antes de que el intercambiador quede incapaz de entre

gar el calor de diseño. 

Este factor de diseño Rd,se incluye en la determinación del 

coeficiente total de transferencia de calor 

1/Ud a 1/hio + 1/ho -+ Rdio + Rdi 

Rd .., Rdio + Rdi 

4.l

Aunque hay muchas condiciones particulares de euciedad,todas 

ellas pueden ser clasificadas en la forma siguiente: 

A.) OEPOSITOS DUROS : 

Ejemplos de esté tipo, de suciedad son las formadas por el.a-
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tgua y la corrosión,la herrumbre y coque duro.En general el 

espesor y la resistencia de estos depósitos aumenta en for

ma casi proporcional al tiempo.Pueden ser eliminados median

te el uso de productos químicos,que pueden ser bombeados a 

travEs del equipo,pero a veces se separa el haz tubular y se 

le sumerge en una cuba que contiene aquellos productos.La ma

nera corriente de separar los depósitos duros es mediante el 

empleo de herramientas y cepillos de limpieza. 

La resistencia ofrecida por los depósitos duros,densos,está 

en relación directa con la conductibilidad del material que 

forma la incrustáción. 

B.) DEPOSITOS eaaosoi:

Estan formados �on frecuencia,por los mismos materiales que 

constituyen los depósitos duros.Puede depositarse,además,co

que o carbón de fluidos,como residuo de destiladores de to

pping,asfalto o alquitran de las plantas de vacío o del resi

duo de las unidades de cracking.Frecuentemente las incrusta

ciones originadasrpor corrosión son porosaa. 

Estos depósitos pueden constituir una dificultad más seria 

que las incrustaciones duras,pues el fluido contenido en el 

material poroso tiene,por lo general,una conductividad menor 

que el esqueleto duro de la incrustación y por lo tanto la 

conductividad total es baja. 

C.) DEPOSITOS SUELTOS: 

A este tipo de deposito le corresponden el limo,lodo,hollín, 

coque pulverizado,hojas o fibras vegetales.Pueden ser removi

dos facilmente soplando vapor de agua,aire o lavando con agua

caliente. 
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La resistencia que originan no depende tanto del material que 

los constituye,sino más bien del líquido que retienen.Pueden 

presentar incluso mayor resistencia que loe otros dep6sitos. 

-El valor del área correspondiente a Ud en lugar de Ul propor

ciona las bases en loa cuales el equipo debe ser hecho en úl

tima instancia.La correlación entre Ud y Ul,es: 

1/Ud • 1/Ul + Rd 4.2

Supongase que para un intercambiador se han calculado hio y 

ho dando valores de 300 y 100 respectivamente,luego: 

1/Uc • 1/hio • 1/ho • 0.0033 + 0.01 • 0.0133 

o Uc • 75.19 BTU/hora-pie2
- ºF .Supongamos,tambifn que las

resistencias son 0.001 y 0.0015 correspondientes a Rdio y Rdo 

. 2 
en hora-pie -ºF/BTU

aplicando la ecuación 4.2 

1/Ud • 0.0133 + 0.0025 = 0.0158 

6 / . 2 
o o Ud • 3.29 BTU hora- pie - F • 

Luego la ecuación de Fourier para la superficie en la que el 

lodo se depositará se transforma en : 

4.3 

Para nuestro depósito,o sea,el cálculo del Rd,consideramos 

que Uc permanece constante si la incrustación no altera la 

velocidad másica reduciendo el área de flujo del fluido. 

Ud y �t cambiarán obviamente a medida que se aeunu�e el 1odo 

debido a que la temperatura del fluido variará a partir de 

cuan4o la superficie está recien limpia hasta que se obstru-

ya. 

Si �t se calcula de las temperaturas observadas,entonces la 

ecuación 4.3 puede ser empleada para calcular Re.De la ecua-
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Rs = 1/Ud - 1/Ul 4.4 

que también puede ser escrita como: 

Rs � (Ul-Ud)/Ud.Ul 4.5

Cuando Rs (depositado)� Rd (permitido),como sucede despu,s 

de un cierto periodo de servicio,el aparato no pasará una can

tidad de calor,igual a los requerimientos del proceso y debe 

ser limpiado. 

Es importante,tener en cuenta que la resistencia de ensucia

miento Re no solo depende de la naturaleza del fluido,eino 

tambi�n, de su temperatura,de su origen y de su velocidad de 

circulación.Un aumento de temperatura y una disminución de 

velocidad aumenta Rs para los productos ligeros de petrSleo 

y el agua,todo lo contrario,para los productos pesados o acei

tosos en los que las bajas temperaturas pueden provocar depó

sitos de parafina. 

En el anexo 8 se presentan valores de obstrucción para cier

ta variedad de procesos.Estos factores pretenden proteger al 

intercambiador,de entregar menos calor que el requerid-0 por 

el proceso,por un periodo de un año a año y medio.Otro hecho 

importante de tabular el fouling es que en las refinerías se 

usa generalmente una cadena o tren de intercambiadores,para 

los cuales es poco prictico limpiar uno por uno cada vei que 

se ensucie.Generalmente se diseñan para que todos loe inter

cambiadoree en el proceso se eqsucien al mismo tiempo.sin con

siderar el servicio.En esta fecha todos pueden desmantelarse 

y limpiarse durante un solo paro. 
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4.2) CALCULO DE LA RESISTENCIA DE ENSUCIAMlENTO DE UN INTER

CAMBIADOR DE CALOR : 

La determinación de Rs,es facil,pero su calculo demasiado en

gorroso,para realizarlo periodicamente,utilizandolo para ob

servar la perfomance del intercambiador. 

El coeficiente Ul puede hallarse de los dos fluidos como re

sultado de su flujo y sus. coeficientes de pel!cdla individua

les hio y ho.Del balance de calor Q•WC(Tl-T2)•wc(t2-tl),del 

área conocida A y de la verdadera diferencia de temperatura 

para las temperaturas de proceso,se obtiene un coeficiente 

de diseño Ud. 

Uc debe exceder a Ud suficientemente,de manera que el factor 

de obstrucci5n,que es una medida del exceso de superf��ie, 

d' valores aceptables.Re se calcula con la ecuación 4.5 

El metodo de calculo presentado a continuación,supone un in

tercambiador de haz de tubos y carcaza,con 1 paso por la car

caza y 2 pasos por los tubos.Puede ser empleado para un ínter

cambiador 2-4.Suponernos tambi�u que el fluido caliente circu

la por el exterior de los tubos. 

4.2.1) ECUACIONES DE CALCULO DEL Rs 

T�C 
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l.) CALCULO DEL FLUJO DE CALOR,Q 

QE • WE.CPEM.(TEE-TES) 

QI • WI.CPIM.(TIS-TIE) 

lue¡o : 

Q • (QE + QI)/2 

se determin6 en hallar Q del promedio de QE y QI por ser m4s 

representativo. 

2.) CALCULO DE LA VERDADERA DIFERENCIA DE TEMPERATURA,DMLTC : 

(TEE-TIS)- (TES-TIE) DT2-DT1 
DMLT •---------------------- • ------------

TEE-TIS lnDT2/DTl 
ln ----------

TES-TI E 

-El factor de corrección,Ft:

TEE-TES TIS-TIE 
R • ---------- s - ---------

TIS-TIE TEE-TIE 

Ft para intercambiadores 1-2 se calcula con la ecuaci6n 3.29 

Ft para intercambiadores 2-4 se calcula con la ecuaci6n 3.37 

luego: 

DMLTC • DMLT.Ft 

3.) CALCULO DE LOS COEFICIENTES PELICULARES AL LADO DE LA CAR

CAZA,HEl y HE2 

-Velocidad másica transversal:

GCT • WE/AFCT 

BA.DIC.(PT-DET) 
AFCT • � ----------------------

PT�l44 

Kern obvia la velocidad másica longitudiaal al comprobar que, 

para las chicanas normalizadas en las que la altura del seg

mento libre representa el 25% del diámetro interior de la car-
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caza ,las velocidades másicas transversal y longitudinal se 

hacen del mismo orden de magnitud. 

Por lo tanto calcula aolo la velocidad 

sociandola con el diámetro equivalente. 

-Diámetro equivalente :

.- . masica transversal a-

DEQ • (l.27 3 xPT /DET - DET)/12 ,para arreglo en cuadro 

DEQ • (1.1026xPT 2/DET - DET)/12,para arreglo triangular 

-Se calcularán los coeficientes peliculares por el exterior

de los tubos a las temperaturas de entrada y salida del flui-

do por la carcaza.
O.SS 1/ 3 .J.,. HEl = 0. 3 6xCTEl/DEQx(REYTEE) x(PREl) xr-1 

donde: 

REYTEE • DEQ.GCT/VISCl 

PREl • CPEl.VISCl/CTEl 

Todas las propiedades del fluido,que fluye por el exterior 

de los tubos,a la temperatura de TEE. 

donde: 

HE 2 ... 0. 3 6xCTE2/DEQx(REYTEs9·s
5

_x(PRE�Í
3 

x/c2

REYTES • DEQ.GCT/VISC2

PRE2 • CPE2.VISC2/CTE2

Para el cálculo de HE2,todas las propiedades del fluido a 

TES. 

4.) CALCULO DE LOS COEFICIENTES AL LADO DE LOS TUBOS;HIOl y 

tHI02 : 

-Velocidad # • masica en 

GT • WI/AFT 

los tubos: 

AFT • NT.AlT/PPT 
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AlT • (f(/4xDIT 2)/144 

-El diámetro a utilizarse

D • DIT/12 

La ecuaci�n para el cálculo del coeficiente pelicular difie-

re de acuerdo al numero de Reynolds
9
como sigue: 

Re � 2100 •flujo laminar 

CTI . 1/3 1/3 HI • 1.86 x --------- x (REYTI) x(PRI) x/t
TT1/3xD2/3 

Re, 10000
9
flujo turbulento 

o.a 1/3 
�I • 0.027xCTI/Dx(REYTI) x(PRI) x/t 

2100 � Re <.10000,flujo transicional 

En este rango no hay ecuación que defina esté régimen.De acuer

do al grafico de esté coeficiente,he obtenido una correlación 

afectando al exponente del número de Reynolds. 

Luego: 

TRAN · 1/3
HI = 0.027xCTI/Dx(REYTI) x(PRI) xft 

TRAN • 0.7104 + 0.00000867 x REYTI 

De acuerdo a que régimen se adapte nuestro flujo,se procede 

a calcular Hll y HI2,tomando las propiedades del fluido inte

rior a TIE y TIS respectivamente. 

-Los coeficientes Hil y HI2 se corrigen,de acuerdo,al diáme

tro exterior de los tubos,quedando: 

HIOl • Hll x DIT/DET 

HI02 • HI2 x DIT/DET 
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5.) TEMPERATURAS DE LA PARED DEL TUBO,TPTLC Y TPTLF: 

HIOl 
TPTLC • TEE-· ---------------- (TEE-TIS) 

HIOl + HEl 

HI02 
TPTLF • TES - ------------- (TES -TIE) 

HI02 + HE2 

6.) CORRECCIONES POR VISCOSIDAD 

A la temperatura TPTLC,se evaluan las viscosidades,del flui

do exterior e interior.Lo mismo se hace a TPTLF. 

Luego: 

'Jtl • VISTIE/VISLil 

f t2 • VISTIS/VISLI2 

corrigiendo los coeficientes: 

HE 1 C • HE 1 • fe 1 

HE2C • HE2 • .fo:2 

HIOl.C • HIOl.;tl 

HI02C • HI02.ft2 

p el • VISTEE/VISLEl 

</ c2 • VISTES/VISLE2 

7.) CALCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL LIMPIO : 

-Coeficientes globales en los extremos caliente y frío•

HIOlC.HElC 
Uc = --------------

HIOlC + HElC 

HI02C.HE2C 
Ufª---------------

HI02C + HE2C 

Luego: 

Uf.DT2 - Uc.DTl 
Ul ª ------------------------

DMLTC.ln Uf.DT2/Uc.DT1 

8.) CALCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL DE DISEao : 

AREA = NT.TT.AEP 
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Ud • Q/(AREA.DMLTC) 

9.) RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO : 

Ul - Ud 
Rs • ----------

Ul.Ud 

4.3)0BJECIONES DE ALGUNAS ECUACIONES ANTERIORES : 

Por el motivo de adoptar,est� calculo,a una computadora se 

realizaron algunas objeciones sobre unas ecuaciones usadas 

para el cálculo del Rs. 

-CONDUCTIVIDAD TERMICA (CT)

No encontrandose ecuación para realizar el cálculo de la con

ductividad t�rmica de fracciones de petroleo,se procedió a 

obtener la ecuación que nos de los puntos mas cercanos a la 

grafica mostrada en el anexo 9. 

La variación con la temperatura es minima y suponiendo que 

tenga variación lineal,se obtiene : 

CT a - 0�000021xT + 0.06375 + 0.000475xAPI 

ecuación que tiene una excelente precisión. 

-VISCOSIDADES A LAS TEMPERATURAS DE LA PARED DEL TUBO :

La viscosidad a parte de ser f�nción de la temperatura,depen� 

de de muchas variables.Para casi todos los fluidos,la visco-

sidad cambia con la temperatura.La viscosidad se incrementa 

con un aumento de temperatura para gases,como el aire,pero 

en los líquidos decrece. 
,1 

Numerosas ecuaciones han sido propuestas para relacionar la 

viscosidad con la temperatura.La expresión de Mac Coull en 

1926 fue adoptada por la ASTM. 

log.log(v + 0.8) = n.logT + c 
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donde : 

v es la viscos�dad cinem�tica,en centistokes 

n y c son constantes 

T temperatura absoluta (t ºF + 460) 

Esta ecuació n es comunmente usada para hallar la viscosidad 

a una temperatura dada,conociendo dos viscosidades de referen

cia,para el mismo fluido.Esto se puede apreciar en el grafi

co mostrado a continuación,elaborado por la ASTM.Para est� 

grafico se asume que la gravedad especifica varía linealmen

te con la temperatura,para el rango considerado. 

Adaptando la ecuación,cuando se conozcan dos puntos,se trata

ra de hallar la pendiente y el corte de esta recta con la or

denada. 

La ecuación para el pu nto 1,ser�: 

log.log(vl+0.8) • n.logTl + c 

y para el punto 2: 

log.log(v2+0.8) = n.logT2 + c 

acomodando estas ecuaciones para despejar n

de 1: 

de 2: 

de 3 y 4 

log(vl+0.8) = Tln.K 

log(vl+0.8) 
.,. K 

log(v2+0.8) = T2n.K 

log(v2+0.8) 
----�-------- • K

log(vl+0.8) 
------------- (Tl/T2)

n

log(v2+0.8) 

,de donde logK • c 

1

2 

3 

4 
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tomando logaritmos 
ln(vl+0.8) 

ln( ------------) 
ln(v2+0.8)

n • ----------------------
ln (Tl/T2) 

reacomodando la ecuación 1 6 2 : 

log.log(v+0.8) • n.logT + logK 

log.log(v+0.8) • logf n

.aj 

log(v+0.8) 
n 

• T .K

5 

6 

lugo utilizando las ecuaciones 4 y S,se puede resolver facil

mente 6,para cualquier punto de la recta. 

El valor de la.viscosidad obtenido en centietokes,unidad de 

viscosidad relativa,se pasa a unidades de viscosidad dinámi

ca multiplicando este valor por la gravedad específica aTPTLC 

y TPTLF.Se admitió que en este rango la gravedad específica 

varía linealmente con la temperatura,por lo tanto utilizando 

spgr. • mT +.b 

para los dos puntos conocidos,podemos hallar la graveda a la 

temperatura deseada. 

-CONSTANTE TRAN :

En el cálculo del coeficiente películar,al lado de los tubos,

cuando el flujo del fluido presenta régimen transicional,se

realizó una variación a la ecuación para régimen turbulento

en el exponente del numero de Reynolds,utilizando TRAN como

coeficiente de esté número para nuestra ecuación deseada.

TRAN • 0.7104 + 0.00000867 x Re 

Para comprobar la solides de esta ecuación,se tomaron cuatro 

valores de hi correspondientes a cuatro números de Reynolds 
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comprendidos en está región,observandose una buena aproxima

ci6n: 

Re 

8220 

6000 

4040 

5090 

hi 

135 

42.7 

92.1 

93 .8 

Ecuaciones de hi 
2 3 

158.99 132.49 

76.3 6 63.63 

146.�5 121.93

137.46 119.55 

134.77 

55.06 

93.02 

93.25 

o.a 1/3 
1) hi • o.o27xk/dxRe xPr x 

2) hi • 0.0225xk/dxRe
0

•
8

xPr
113

x 

3 ) hi • 0.027xk/dxRe
TRANxPr

113
x

La ecuación 2 se da en el fojleto de Nelson con el titulo : 

"How to evaluate film coefficients for Heat-Transfer calcula-

tions" 

4.4) PROBLEMA A DESARROLLARSE: 

Por utilizarse,para el desarrollo del programa IBM,se escogió 

un problema para determinar el Rs de diseño de un intercam

biador del cual se tienen todos los datos necesarios. 

DATOS DE FLUIDOS: 

Flujo 

Flujo 

.. . 

mas1.co 

.. . 

mas1.co 

interior,WI=247412 lb/hora • 

exterior,WE•46524 lb/hora. 

Temperatura exterior de entrada,TEE=295 ° F

Temperatura exterior de salida,TES•l52 ° F

Temperatura interior de entrada,TIE=60 ° F

Temperatura interior de salida,TIS•95 ° F

Gravedad específica interior,60 ° F/60 ° F,SPI•0.8478

Gravedad específica exterior,60 º F/60 ° F,SPE•0.7800
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Gravedad específica a TEE,SPEE=0.6710 

Gravedad específica a TES,SPES•0.7390 

Gravedad específica a TIE,SPIE•0.8410 

Gravedad específica a TIS,SPIS=0.8270 

Factor de caracterización interior,FKI•ll.76 

Factor de caracterización exterior,FKE•ll.72 

Viscosidad a TEE,VISTEE•0.22 epa. 

Viscosidad a TES,VISTES•0.54 epa. 

Viscosidad a TIE
9
VISTIE•7.65 epa. 

Viscosidad a TIS,VISTIS•4.40 cps. 

API del fluido ·exterior (60 º F),APIE=49.9 

API del fluido interior (60 º F),APII=35.4 

DATOS DEL INTERCAMBIADOR : 

Espaciado de los deflectores,BA=3.9370 pulg. 

Diametro interior del cas�o.DIC=l9.6850 pulg. 

Espaciado de los tubos,PT•0.9840 pulg. 

Di,metro exterior de los tubos,DET•0.7500 pulg. 

Diámetro interior de los tubos,DIT=0.5840 pulg. 

NGmeTO de pasos por los tubos,PPT=2 

Superficie externa por pie lineal,AEP•0.1963 pie
2

/pie 

Coeficiente de la sección de paso transversal en función del 

paso,ALFA=l 

Cociente entre el área del segmento libre y la sección inter

na del casco.c1-o.22 

Longitud de los tubos,TT=20.0131 pies 

NGmero de tubos
9
NT•220 
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Constante de identificación del intercambiador,K�l (INt. 1-2} 

Identificación del arreglo de tubos,NBETA=l (arreglo en cuadro} 

Siguiendo las ecuaciones del punto 4.2.1,nos conduce a obte

ner un Rs • 0.0/43� 
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NOMENCLATURA DEL CAPITULO IV 

TEE,TES 

TIE,TIS 

WE,WI 

CPEM,CPIM 

QE,QI 

Q 

DT2,DT1 

DMLT 

Ft 

DMLTC 

GCT 

AFCT 

BA 

DIC 

PT 

DIT,DET 

CTE1,CTE2 

DEQ 

REYTEE,REYTES 

PRE1,PRE2 

fcl,/c2 

VISC l, VISC 2 

temperatura de entrada y salida del fluido ca 
liente.ºF 

temperatura de entrada y salida del fluido fr{o,ºF 

Flujo másico del fluido caliente y frto,lb/hora 

calo� específico medio del fluido caliente y 
frto,BTU/l·b-ºF 

flujo de calor del fluido caliente y fr{o.BTU/hora 

flujo de calor promedio intercambiable,BTU/hora

delta de temperatura en los extremos caliente y
frío. 

media logarítmica de temperatura,ºF 

factor de correcc1ón de la DMLT 

media logarítmica de temperatura corregÍda,ºF

velocidad másica transversal del casco,lb/hóra-pie
2

área de flujo transversal del casco,pie2

espaciado de los deflectores,pulg. 

diámetro interior del casco,pulg. 

espaciado de los tubos,pulg. 

diámetro interior y exterior de los tubos,pulg.

coeficiente de la sección de paso transversal
en función del paso. 

conductividad térmica del fluido exterior a TEE 
y TES,BTU/hora-píe 2 -ºF/pie 

diametro equivalente,pies 

número 

numero 

de reynolds a TEE y TES,respectivamente

de Prandt a TEE y TES,respectivamente

correcciones por viscosidad al lado del casco 

viscosidad del fluido exterior a TEE y TES res
pectivamente,lb/pie-hora 



HE1,HE 2 

GT 

AFT 

NT 

AlT 

PPT 

CTI1,CTI 2 

TT 

90 

coeficientes peliculares del fluido exterior a 
TEE y TES respectivamente,BTU/hora-pie2 -ºp 

velocidad másica en los tubos,lb/hora-pie 2 

área de flujo de loe tubos,pies 2 

número de tubos 

2 
área de flujo por tubo,pulg 

número de ·pasos por tubos 

conductividad t�rmica del fluido interior a�TIE

y TIS,BTU/hora-pie 2 -°F/pie 

longitud de los tubos,pies 

REYTIE,REYTIS número de Reynolds a TIE y TIS respectivamente 

PRI1,PRI2 

{;tl,,t2

HI1,HI2 

HI01,HI0 2

TPTLC 

TPTLF 

VISLI1,VISLI2

VISLE1,VISLE2

HE1C,HE 2C 

HI01C,HI0 2C 

Uc,Uf 

Ul 

AREA 

AEP 

número de Prandt a lIE y TIS respectivamente 

correcciones por viscosidad al lado de los tubos 

coeficientes peliculares del fluido interior a 
TIE y TIS respectivamente,BTU/hora-pie 2 -°F 

coeficientes pelicualres del fluido interior, 
corregidos p�r referencia al área exterior, 
BTU/hora-pie -ºF 

te�peratura de la pared del tubo lado caliente,ºF 

temperatura de la pared del tubo lado frío,ºF 

viscosidad del fluido interior a TPTLC � TPTLF 
respectivamente,lb/pie-hora. 

viscosidad del fluido exterior a· TPTLC y TPTLF 
respectivamente,lb/pie-hora. 

coeficientes del fluido exterior corregidos por· 
viscosidad. 

coeficientes del fluido interior corregidos por
viscosidad 

coeficientes globales promedio del lado calien-
te y frío respectivamente,BTU/hora-pie 2 -°F 

coeficiente global limpio promedio,BTU/hora-pie2 -ºF 

área del intercambiador en pies2

superficie externa por pie lineal,pie 2/pie lineal 



Ud 
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coeficiente global de disefio,BTU/hora-pie 2 - ° F

resisteucia de ensuciamiento,hora-pie 2- ° F/BTU



CAPITULO 5

PROGRAMA IBM UTILIZADO 

5.1) Diagrama de flujo 

5.2) Listado del programa 

5.3) Objeciones del programa 



CAPITULO 5 

La resistencia de ensuciamiento de servicio "Rs" no es usa-

da por rutina,ordinariamente,para realizar estudios de perfo-

mance de un intercambiador,porque su cilculo manual requ�ere 

un tiempo considerable. 

En este capítulo presentamos el calculo del Rs,por un progra

ma de computadora,el cual reduce al mínimo tiempo para su de-

terminación. 

El programa IBM,fue realizado en lenguaje FORTRAN,utilizando 

el sistema OS,en el Centro de Computo de la Universidad Nacio

nal de Ingeniería. 

El conjunto de ecuaciones para la determinación del Rs ,.nos 

da un sistema lineal facilmente operable en la computadora. 

El programa se desarrolla en un tiempo de 2.3/ minutos,por

lo que se podrían efectuar evaluaciones periodicas a los in

tercambiadores.

5.1} DIAGRAMA DE ·FLUJO :

A continuación presentamos el diagrama de flujo de oper�cio

nes del programa.

Consta de un programa principal,dos subprogramas Function y

una Subroutine.
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-PROGRAMA PRINCIPAL tiene por objeto el cálculo del Rs. 

INICIO 

READ 2 

WI,EW,TEE,TES�TIE,TIS,SPI,SPE,FKI,FKE, 

VlSTEE,VISTES,APIE,VISTIE,VISTIS,APII,SPEE, 

SPES,SPIE,SPIS,BA,DJC,PT,DET,DIT,AEP, 

ALFA Gl TT· PPT. 

READ 3 

NT,K,NBETA 

CPEl = CP(SPE,TEE,�KE) 

CPE2 = CP(SPE,TES,FKE) 

CPEM = (CPEl + CPE2)/2 

QE = WE.CPEM.(TEE - TES) 

CPil = CP(SPI,TIE,FKI) 

CPI2 = CP(SPI,TIS,FKI) 

CPIM = (CPil + CPJ2)/2 

QI = WI.CPIM.(TIS - TIE) 

Q == (QE + QI) /2 
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DTL =- TEE - TIS 

DTl .. TES TIE 

DMLT = (DT2 - DT1)/ALOG(DT2/DT1) 

R • (TEE - TES)/(TIS - TIE) 

S • (TIS - TIE)/TEE.-TIE) 

Xl • (SQRT(R2+1))/(R-1) 

X2 n ALOG((l-S)/(1-RS)) 

X3 • ALOG((2-S(R+l-SQRT(R 2+1)))/(2-S(R+l+SQRT(R 2+1))))

1 

,;-----------�K • 1, 2
'J:.#1 T'J¡�c;•M&i ,ux>a 1.•2, 

Zl a 2/S-l-R+(2/S).SQRT((l-S).(l-RS)) 

Z2 • SQRT(R 2 +1) 

X4 a ALOG((Zl+Z 2)/(Zl-Z2)) 

Ft � Xl.X 2 /(2.X4) 

- 1 Ft = Xl.X2/X3
. -. 

1 DMLTC = DMLT.Ft 
1-

1 • 

I 
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AFCT • ALFA.BA.DIC.(PT-DET)/(PT.144) 

GCT =- WE/AFCT 

Na&T• � \. 

-- ·�fl•""'º &N C'-'AD«o 

1 DEQ r: ((1.273xPT2/DET)-DET)/12

r 
a.----�-•, DEO• ((l.10 26xPT 2/DF.T)-DET)/12 l 

1�-----
_______ _,..:cc - GCTI 

a TEE 
,Ir 

VISCl • VtSTEEx2.42

REYTEE • DEQ.GC/VISCl

CTEl •CT(TEE,APIE)

PREl • CPEl.VISCl/CTEl

Yl • (PREl) l /3 

Y2 • (RF.YTEE)O.SS

HEl • 0.36 x Yl x Y2 x CTEl/DEQ 

a TES 
,� 



; 

¡ 

1 

¡ 
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� 
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AlT - 0.785 X DIT2 /144
. .

AFT .. N'i'.A l T/PPT 

GT - WI/AFT 

n .:JI DIT/1 2

a 1'IE 

VISTl - VISTIE x 2 .4 2

RF,YTIE - D.CT/VIST l

CTil - CT(TIE,APII)

PRil - CPi l .VISTl/CTil
-

(PRi l ) l /JYS -

REYTIE '> 10000 

� Y6 a (REYTIE) O .S

Hl l - 0.0 27 X Y6 X YS X CTil/D

REYTIE L 2 100 

El - (REYTIE) l /J 
-

(TT) 1/3. (D) 2 /3E2 - -

Hll - 1.86 xEl X YS Y. CTI1/E2

2100 c. REYTIE <.. 10000

TRANl • 0.7104 + 0.00000867 x R�YTIE 

- E3 • (REYTIE) TRAN 1

Hl l • 0.027 x E3 x YS x CTil/D 

de 1, 2 , ó 3 : j 

HIO l = Hll.DIT/DET 

HI02 = HI2 .DIT/DET 

a TIS 

•11 



TPTLC HEl 

CALL CORVIS 

¿VISLEI? 
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S1 = HIOl/(HIOl+HEl) 

S2 • HI02/(HI02+HE2) 

TPTLC • TEE-S1.(TEE-TIS) 

TPTLP • TES-S2.(TES-TIE) 

TPTLF HE2 

CALL CORV1S 

¿VISLE2? 

TPTLC HIOl 

CALL CORVJS 

VISLil? 

TPTLF HI02
.r 

CALL CORVIS 

VISLl2? 

,, 

VISTEE O 14HElC•HEl.(-------) " 
VISLEl 

VISTIS OJ�HI02C•HI02. (------) 

VISTES 
9 

1,, 
. � HE2C•HE2.(-------

VISLE2 

HIOlC.HElC 
uc - -----------

HIOlC+HElC 

UF.DT2 - UC.DTI 

VISLI2 

v1s·r1� 
HIOlC•HIOl.(------�)0.14 

VISLil 

.. 

HI02C.HE2C
UF=------------

HI02C+HE2C 

Ul = -------------------------

DMLTC.ALOG(UF.DT2/UC.DT1) 
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AREA ,.. NT. 1"f. AEP 

Ud = Q/.(AREA.DMLTC) 

Rs • (Ul - Ud)/Ul.Ud 

WRITE 10,11,12,13. 

DhTOS 

WRITE 20,21,22,23. 

RESULTADOS 

STOP 

END 
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-SUBPROGRAMA FUNCTION : calcula las capacidades caloríficas 

de fracciones de petróleo. 

l INICIO )

' 1 

l FUNCTION CP(SP,T,F'K) 1

,p 

CP - ((0.6811-0.308 X SP)+T.(0.000815-0.00030(, X SP)).(0.055

l RETUR!'l J

1 END 1

X FK+t 

o.3S 
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-SUBPROGRAMA FUNCTION : calcula las conductividades tér�icas, 

para fracciones de petróleo. 

INICIO 

FUNCTION CT(T,API) 

CT • - 0.000021 x T + 0.06375 + 0.000475 x API 

RETURN 

END 
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SUBPROGRAMA SUBROUTINE : tiene por objeto hallar la viscosi

dad,para fracciones de petroleo,a una temperatura dada. 

l INICIO )

SUBROUTJNE CORVIS (Vl,V2,Tl,T2,Sl,S2,T,VJ) 1 

Vll • Vl/Sl 

V22 • V2/S2 

Tll • Tl + 460 

T22 • T2 + 460 

T33 • T + 460 

CNU • (ALOG(ALOG(Vll+0.8)/ALOG(V22+P.8)))/(ALOG(Tll/T22)) 

CTE • (ALOG(Vll+0.8))/(Tll)CNU

CNU 
V33 • EXP(CTE(T33) ) - 0.8

PESP = (Sl-S2)/(Tl-T2) 

B = (Sl.T2 - S2.Tl)/(T2-Tl) 

SP • PESP.T + B 

1 V3 • V33. SP 1 

( RETURN ) 

,, 

) END 1 
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5.2) LISTADO DEL PROGRAMA 

El programa desarrolla el problema en mención del punto 4.4, 

utilizando la secuencia de ecuaciones del punto 4.2 y el día� 

grama de flujo de 5.1 

El listado del programa se presenta a continuación. 

5.3) OBJECIONES AL PROGRAMA 

Este programa si se utiliza solo para leer el Rs,se pued(aho

rrar tiempo de máquina.Pues el adorno del programa se tYadu

ce en soles. 

Si a este mismo programa,se le aumenta las ecuaciones de caí

da de presión,puede ser usado para evaluar intercambiadores 

existentes,con el fín,de que pueden adaptarse a un proceso 

dado. 

El programa fue corrido en la UNI,en la gabeta de PCP,menor 

de 5 min. 



CAPITULO 6 

CONSIDERACIONES ECONOMICAS 

6.1) Costo extra de combustible 

6.2) Conclu3iones econ5micas 



CAPITULO 6 

En este capitulo se tratará de enfocar el problema � . econo-...1-

co osea, cuanto es lo que se ahorra previniendo que los in� 

tercambiador�s transf.tera calor por debajo de su nivel de di

seño 

Sabemos ya que los materialeo ind�seableli, la mayor parte de 

los stocks de crudo, tal como, sedimentos, sales y ciertos 

hidrocarburos de alto peso molecualf son los que causan el 

ensucia�ien to. tal como, se incrementa la temperatura ayu

da a una formación adicional y a la deposición de estos ma

teriales, este problema es más comGu en los intercambiadores 

situ�dos eritre el desalador y el horno donde las temperatura

turas �st¡n aormalmente entre un rango de 200 - 500 º F. 

Debido a que los intercambiadores no precalen taran el crudo 

hasta la temperatura deseada, cuando esten sucios, habrá un 

costo extra de combustible a atílizarse en el horno 

6 .• 1) COST� EXTRA DE COMBUS rIBLE

Es eviderite, luego, que el ensuciamiento en los intercambia-
. ·I, 

dore� 
, 

se deja sentir por un gradual incremento en el consu-

mo ne�esario de combustible para mantener la temperatura de 

la unida� operativa. 

A con•inuación presentamos cuanto es el costo extra �e com-

busti�le por cada lO º F perdidos en el tren de intercambia� 

dores. 

Supongamos, el. problema del punto 4.4, en el cual el crudo 

se debe precalentar hasta 430 º F 

¿Cuanto es el costo por cada 10 ºF que se pierden en 35,000 
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barriles de crudo diarios ? 

Tomando como base un dia de . --

0 pera c 1. o n los 35,000 barriles de 

crudo con una gravedad de 0.�478, nos dan 10�96,7.50. lbs. 

utilizando la ecuaci6n que se presenta en el subprograma func

tion para el calculo del Cp, se tiene un valor de 0.654 BTU / 

lb-ºF 

Luego Q perdido 

Q • W o C p • f::. t • 10
1
3 9 6 7 5 0 X O. 6 5 lt X 10 

.. 

Q• 67994,745 BTU 

El combustible liquido, usado g�neralmente en los hornos�es 

el petr5leo industrial #6 ( residual li�ero) aproximadamente 

de 0.950 de gravedad específica y de un valor calor�fico in

ferior de 17,500 BTU/lb. como piomedio. 

Luego la cantidad de combustible utilizado, considerando el 

rendimiento del horno del 75 %, sera 

'-1' 9C)4 ,(\5 --------�---- = 5180.55 lbs. de combustible 
0 0 75 X 17500 

Las 5)80.55 lbs. con una gravedad de 0.95,nos dan 653.6, gal. 

Luego el costa extra,sabiendo q,:e el gal5n vale 10 soles,es: 

653.64 x 10 = 6536.4 soles 

Hay que tener en cuenta que este,ahorro, diario,se da en el 

caso,de que solo cayera lOº F la temperatura de salida del � 

crudo. 

6.2) CONCLUSIONES ECONOMICAS 

Cuando el límite de ensuciamiento se incrementa notablemente 

la limpieza del intercambiador se hace muy necesaria. 
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Es.muy importante considerar el uso de aditivos, que previe

nen el ensuciamiento, por tener la propiedad de ser agentes 

humedecedores u <lispersantes. 

Este aditivo antiensuciante es inyectado en la corriente de 

carga a la unidad de crudo inmediatamente despuéa del deeala

dor en una concentración de 10 a 20 ppm. 

El aditivo aparentemente desactiva partículas inogánicas por 

una acción de cubrimeinto, ].o cual ayuda a pr�venir la aglo

meraciÓrl y deposición. Por falta del dato,de costo de estos

aditivos, no se presenta un calculo simple pero muy útil pa

ra considerar el uso de estos. 

A continuación presentamos puntos claves para prevenir el 

ensuciamien to de los intercambiadores en una refinería: 

l)Mantener operación eficiente del desalador.

2) Prevenir las corrientes de la contaminación o

la corrosion,con un efectivjo programa de control de corro-

- ... sion

])Minimizar el almacenamiento intermedio en las co

rrientes de proceso semi-refinado. 

4)Prevenir la contamiciación, en loa tanques de al

macenamiento, del oxigeno como ges recubrido�. 

S)lnvestigar la adición de aditivos



INDICE DE ANEXOS 

1.) Datos de tubos para intercambiadores y dimensiones de tu

berías de acero(IPS). 

2.) Disposición de los arreglos de tubos. 

3.) Coeficiente de transmisión de calor y fricción por el in

terior de los tubos. 

4.) Coeficiente de transmisión de calor y fricción por el ex-

terior de los tubos. 

5.) Factor F de temperatura calórica. 

6.) Factores de fricción para el lado de los tubos. 

7.) Factores de fricción por el lado de la carcaza. 

8.) Fac-tores de obstrucción. 

9.) Conductividades térmicas de hidrocarburos líquidos. 



Tubo 

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

Area Superficie por pie Peso por Espesor de flujo lin. pies1 

pie lineal, 
BWG de la DI,plg 

DE,plg 
pared, 

por tubo, lb, de 

½ 12
14 
16 
18 
20 

J� 10 
11 
12 
13 

el<!:: . .. , ... ' 
15
16
17 

18 

1 8
9 

10 
u 

12 
13 
14 
15
16 
17 
18 

U{ 8
9

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 

lH 8
9

10 
11 

12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 

1 

0.109
0.083
0.065
0.049
0.035 

0.134
0.120
0.109
0.095 

···0.083 ·
0.072 
0.065 
0.058 
0.049 

0.165
0.148
0.134
0.120 
0.109 
O.O'J5
0.083
0.072
0.065
0.058 
0.049 

0.165
0.148
0.134
0.120
0.109
0.095
0.083
0.072 
0.065 
0.058 
0.049 

0.165 
0.148 
0.134 
0.120 
0.109
0.095
0.083
0.072 
0.065 
0.058 
0.049 

- - ··--

0.282
0.334
0.370
0.402
0.430 

0.482 
0.510
0.532 

·0.560 
· 0.584··· 

0.606 
0.620
0.634
0.652

0.670
0.704
0.732
0.760
0.782
6.810
0.834
0.856
0.870
0.884 
0.902 

0.920
0.954
0.982
1.01 
1.03 
1.06
1.08
1.11 
1.12 
1.13 
1.15 

1.17 
1.20 
1.23 
1.26
1.28
1.31
1.33
1.36
1.37 
1.38
1.40

p}g'Z
E,cterior Interior acero 

0.0625 0.1309 0.0748 0.493
0.0876 0.0874 0.403 
0.1076 0.0969 0.329 
0.127 0.1052 0.258
0.145 0.1125 0.190 

0.182 0.1963 0.1263 0.965
0.204 0.1335 0.884
0.223 0.1393 0.817
0.247 0.1466 0.727 
0.268 ... · ·0.1529 .- 0.647 ,
0.289 O .1587 0.571 
0.302 0.1623 0.520 
0.314 O .1660 0.469 
0.334 0.1707 0.401 

0.355 0.2618 0.1754 1.61
0.389 0.1843 1.47
0.421 0.1916 1.36
0.455 O .1990 1.23
0.479 0.2048 1.14
0.515 0.2121 1.00 
0.546 0.2183 0.890
0.576 0.2241 0.781
0.594 0.2277 0.710
0.613 • •0.2314 0.639 
0.639 0.2361 0.545 

0.665 0.3271 0.2409 2.09
0.714 0.24!)8 1.91
0.757 0.2572 1.75
0.800 0.2644 1.58
0.836 0.2701 1.45
0.884 0.2775 1.28 
<>. 923 0.2839 1.13 
0.960 0.2896 0.991
0.985 0.2932 0.900
1.01 0.2969 0.808 
1.04 0.3015 0.688 

1.075 0.3925 0.3063 2.57 
1.14 • 0.3152 2.34 
1.19 0.3225 2.14
1.25 0.3299 1.98
1.29 0.3356 1.77
1.35 0.3430 1.56
1.40 0.3492 1.37 
1.44 0.3555 1.20 
1.47 0.3587 1.09 
1.50 0.3623 0.978
1.54 0.3670 0.831

' 
- -------

.a.•:SNDJC :S 
949 

TABLA 11. DIMENSIONES DE TUBERIA DE ACERO (IPS) 

TamañQ 
l!Onúnal 
del tubo, DE,plg

IPS plg 

¼ 0.405 

J{ C.540

� 0.675 

½ 0.840 

¾ 1.05 

1 1.32 

·--t¾ 1.66 

1½ 1.90 

2 2.38 

2½ 2.88 

3 3.50 

4 4.50 

6 6.625 

8 8.625 

. 10 10.75 

12 12.75 
14 14.0 
16 16.0 
18 18.0

20.0 
22.0 

24 24.0 

Cédula 
Area 

de flujo 
· No. Dl,plg por tubo,

�)2
2 

40• 0.269: 0.058
80t 0.2151 0.036

40• 0.364 0.104
80t 0.302 ¡ 0.072

40• 0.4!?3 i 0.192
80t 0.423 0.141

40* 0.622 0.30-1
80t 0.546 0.235

40• 0.82-1 0.534
80t 0.7-U i 0.432

1
. 

40• 1.049 0.864 
80t 0.957

1 
0.718 

40• 1.50 1.380 1 

80t 1.278 i 1.28 

40* 1.610 2.04 
80t 1.500 1 

l. 76 

40• 
1 

2.067 ¡ 3.35 
80t 1.939 ¡ 2.95 

40• 2.469 4.79 
SOt 2.323 4.23 

40• 3.068 1 
7.38

80t 2.900, 6.61

40• 4.0261 12.7
80t 3.826 ¡ 11.5

40• 6.065 28.9
80t 5.761 26.1

40• 7.981 50.0
80t 7.625 45.7

. 
40• 10.02 78.8 
60 9.75 74.6 

30 12.09 115 
30 13.25 138·.
30 15.25 183 
20t 17.25 234 
20 19.25 291 
20i 21.25 355 
20 23.25 425 

Superficie por pie Peso por 
lineal, pies: /pie pie lineal, 

lb de Exterior Interior acero 

0.106 0.070 0.25
0.056 0.32

0.141 0.095 0.43 

0.079 0.54 

0.177 0.129 0.57
0.111 0.74

0.220 0.163 0.85
0.143 1.09

0.275 0.216 1.13
0.194 1.48

0.344 0.274 1.68 
0.250 2.11 

0.435 0.362 2.28 
0.335 3.00 

0.498 0.422 2.72
0.393 3.64

0.622 0.542 3.66 
0.508 5.03 

0.753 0.647 5.80
0.609 7.67

0.917 0.804 7.58
0.760 10.3 

1.178 1.055 10.8
1.002 15.0

.I.734 1.590 19.0
1.510 28.6

2.258 2.000 28.6 
. 2.000 43.4 

2.814 2.62 40.5 
2.55 54.8 

3.338 3.17 43.8
3.665 3.47 54.6 
4.189 4.00 62.6 
4.712 4.52 72.7 
5.236 5.05 78.6 
5.747 ·5.56 84.0 
6.283 6.09 94.7 



TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA 
DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO 

Tubos de ¾'' DE, arreglo en cuadro¡ Tubos de l'' DE, arreglo en cuadro
dé 1 plg de: 1¼ plg 

Coraza 
1-P 2-P 4-P 6-P 8-P Coraza 

1-P 2-P 4-P 6-P 8-PDI, plg . Dl,plg 
-- ------ --,-1--- --

8 32 26 20 20 8 21 16 14 
10 52 52 40 36 10 32 32 26 24 
12 81 76 68 68 60 12 48 45 40 38 36 
13¾ 97 90 82 76 70 13¾ 61 56 52 48 44 
15¾ 137 124 116 108 108 15}� 81 76 68 68 64 17¾ 177 166 158 150 142 1n� 112 112 96 90 82 19¾ 224 220- 2.04 192 188 19¾ 138 132 128 122 116 
21¾ 277 270 246 240 :)U 2..1 ;., 17'7 l-66 -1&9 152 148 
23¾ 341 324 308 302 292 23¾ 213 208 192 184 184 
25 413 394 3i0 356 346 2.j 260 252 238 226 
27 481 460 432 420 408 27 300 288 278 268 260 
29 553 526 480 468 456 29 341 326 300 294 286 
31 657 640 600 580 560 31 406 398 380 368 358 
33 749 718 688 676 648 33 465 460 432 420 414. 845 824 780 766 748 35 522 518 488 4-84 472 
37 934 914 886 8G6 838 37 596 574 562 544 532 
39 1049 ¡1_024 962 968 i 94S 39 665 644 624 ol2 1 600 

Tubos de 1¼'' DE, arreglo en cuadro Tubos de l½'' DE, arreglo en cuadro
de 1 o/¡6 plg . de 1 ¼ plg 

10 
12 
13¾ 
15¾ 

,. 17¾ 
19¾ 
21¾ 
23¾ 
25 
27 
29· 31 
33 
35 
37 
39 

16 12 10 
30 24 22 
32 30 30 
44 40 37 
56 53 51 
78 73 71 

96 90 86 
127 112 106 
140 135 127 
166 160 151 
193 188 178 
226 220 209 
258 252 244 
293 287 275 
334 322 311 
370 362 348 

16 16 
22 22 
35 31 
48 44 
64 56 
82 78 

102 96 
123 115 
146 140 
174 166 
202 193 
238 226 
268 258 
304 293 
342 336 

12 
13¾ 
15¾ 
17¾ 
19¾ 
21¾ 
23¾ 
25 
27 
29 
31 
33 
35 
37 
39 

16 16 12 12 
22 22 16 16 
29 29 25 24 22 
39 39 34 32 29 
50 48 45 43 39 
62 60 57 54 50 
78 74 70 66 62 
94 90 86 84 78 

112 108 102 98 94 
131 127 120 116 11, 
151 146 141 138 131 

. 176 170 164 160 151 
202 196 188 182 176 
224 220 217 210 202 
252 246 237 230 224 

TABLA '9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA 
DE TUBOS. (C�tinúa). ARREGLO TRIANGULAR. 

Tubos de ¾'' DE, arreglo triangular j Tubos de ¾'' DE, arreglo triangular 
de lo/¡6 plg de 1 plg 

Coraza 

DI,2lg 
8 

10 
12 
13H 
153.�
17¾ 
19¾ 
21H 
23¾ 
Z5 

27 
29 
31 
-33 

1-P 2-P 4-P

36 32 26 
62 56 47 

109 98 86 
127 114 96 
170 160 140 
239 224 194 301 282 252 
361 342 314 
4-:12 420 386 
532 506 468 
637 602 550 
721 692 640 
S47 822 766 
S7-1 938 ! 878 

6-P 8-P 

24 18 
42

1 

36 
82 78 
90 86 

136 1 128 
188 178 
244 23-t 
306 290 
378 3&1 

446 43-t 
536 524 
620 · 59-t 
7221720 
852 826 

35 

37 
39 

1102 lOuS ,1004 9SS · 958 
11240 ¡1200 :1144 [110-1 J10i2 
1377 1330 ,1258 1248 ,1212 

Tubos de 1'' DE. arreglo triangular --
8-

10
12 
13¼ 
15¾ 
17¾ 
19¾ 
21¾ 
23¾ 
25 
27 
29
31 
33 
35 
37 
39 

12 
13� 

· 15 
11ij 
19 
21¾ 
23¾ 
25
27
29 . · 81 
33 
35 

�-37 __ �� 

de 1¼ plg 
21 

1 

16 l 16 
1 

14132 32 26 24 
55 52 1 48 ! 46 . 44 
6'8 66j 58' 54 1 50 
9:l 86 · 80 74 72 

131 11& ¡ 100 104 94 
163 132 140 136 128 

. 19,9 188 1 170 164 

, 

160 
2-U 232 212 212 202 
294 282 256 252 242 
349 334 302 2961 286 
397 376 338 334 316 
472 454 430 1 424 1 400 
538 · 522 486 470 454 
608 592 562 546 532 
674 664 632 6141 598 
766 736 700 688 672 

18 
27 

36 
48. 
61 
76 
95 

115 
136 
160 
184 
215 
246 

lo triangular 
� plg 
14 
22 
34 
44 
58 
72 
91 

110 
131 
154 
177 
206 
238 

141 121 18116 
32 30 
42 38 
55 51 
70 66 
86 80 

105 98 
125 118 
147 141 
172 165 
200 190 
230 220 

12 
14 
27 

36 
48 
61 
76 
95 

115 

136 
160 
184 
215 

º 5 268 1 260 252 246 
�--ec -_· .1·::'!_ ____._

coraza 1-P 2-P 4-P 6-P S-P DI, plg 
8 37 30 24 24 

--
10 61 52 40 36 
12 92 82 76 74 70 
13H 109 106 86 82 74 
15H 151 138 122 118 110 
17H 203 1:16 0178 172 166 
19Ji 262 250 226 216 210 
2H"' 316 302 278 272 260 
23¾ 384 376 352 342 328 
25 470 452 422 394 362 
27 559 534 488 474 46-1 
29 630 604 556 538 508 
31 745 728 678 666 640 
33 856 830 774 760 732 
35 970 938 882 864 84S 
37 1074 1044 1012 986 870 
39 1206 1176 1128 1100 1078 

Tubos de l¼'' DE. arreglo triangula.! 
de 1,ís'' plg 

10 20 18 14 
12 32 30 26 22 20 
13,h 38 36 32 28 26 
15¾ 54 51 45 42 38 
17¾ 69 66 62 58 54 
19¾ 95 91 86 78 69 
21h 117 112 105 101 95 
23¾ 140 136 130 123 117 
25 170 164 155 150 140 
27 202 196 185 179 170 
29 235 228 217 212 202 
31 275 270 255 245 235 
33 315 305 297 288 275 
35 357 348 335

1

327 315 
37 407 390 380 374 357 
39 449 436 425 419 407 

. 
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Fíe. V.1.20.- Coeficienre de tran1mi1i6n y coeficle11te de fricdóll, e11 funci6n del aómero de lepolds. por el hlterior de loa tullos. 
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Factor F de temper11tura calórica. (Std,aJarJ, of Tubular Exchanger Mattufacturer, Auoctatton, 2a. ed., New York, 
1949) 
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TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION • 

Temperatura del medio calefactor ....•.•. • 1 Hasta_?-40
ºF 240-400 ºF t

Temperatura del agua .. , •••........••• • 1 125ºF o menos �ás de 125ºF 
Velocidad del I Velocidad del 

Agua agua, pps I agua, pps 
3 pies ,

1 
Más de 1 3 pies IM:ís de 

o menos 3 pies o men� 3 pies 

Agua de mar .......................• · -1 O. 0005
Salmuera natural . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 002 
Torre de enfriamiento y tanque con rocío 

artificial 
Agua de compensación tratada ........ -1 O. 001
Sin tratar . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 003 

Agua de la ciudad o de pozo ( como Grandes 
Lagos) ............................ -1 0.001 

Grandes Lagos . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 0.()()1 
Agua de rio: 

MiniJno . . . • . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 002 
Mississippi . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 003 
Delaware, Schylkill . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 0.003 
East River y New York Bay . . . . . . . . . . . O 0)3 
Canal sanitario· de Chicago . . . . . . . . . . . . O. 008 

Lodosa o turbia . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 003 
Dura (más de 15 granos/gal) _........... 0.003 
Enfrianúento de máquinas . . . . . . . . . . . . . . O. 001 · 
Destilada . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 0005 
Alimentación tratada para ulderas . . . . . . . o. 001 
Purga de calderas . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . O. 002 

o.ooos 10.001 1
1
0.001 

O. 001 O. 00:l O. 002

0.001 10.002 ·
1
'0.002

0.003 0.005 0.004

0.001 10.002 ¡0.002
0.001 0.002 0.002

0.001 0.003 0.022 
0.002 0.001 0.003 
0.002 0.004 0.003 
O. 002 1 O. M4 O. 003 
0.006 0.010 0 . 008 
0.002 O. 004 O .003 
O. 003 O. 005 O. 005 
0.001 0.001 0.001 
O . 0005 O . 0005 O. 0005 
0.0005 0.001 0.001 

· 0.002 0.002 0.002 

t Las cifras de las últhau 4- oolamrn • tl•an e -.ma "mperatura clel medio
calefactor de 240 a 400ºF. Si la temperatura de este medio es mayor de 400ªF, y si se sabe 
t¡ue el medio enfriador forma depósitos, estas cifras deben modificarse convenientemente. 

FRACCIONES DE PETROLEO 

Aceites (industriales): 
Combustolio . . . . . . . . • . . 0.005 
Aceite de recirculaci6n lim-

pío ........•........ 
Aceites para maquinarias y 

transformadores ..•..• 
Aceite para quenching •.. 
Aceites vegetales ....... . 

,.. __ -- ---- --·-- ,:-� .... it.-!_, __ , 

-- - • ··- �j 

0.001 

0.001 
0.004 
0.003 

L{quidos (industriales): 
Orgánicos • ........ • . . . . . 0.001 
Líquidos refrig�rantes, ca

lefacción, enfriadores, o 
cvaporantes •••• : ..••.. 

Salmu�ras ( enfrianúento) . 
Unidades de destilaci6n at
mosférica: 

Fondos residuales, menos

9.001
0.001 

&.-&NDZC& 

TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION • (Continúa) 

Cases de escape de máqui-
nas Diesel. .•••••.•••. 

Vapores orgánicos 
Vapor (sin aceite) ..... . 
Vapores de alcohol ..... . 
Vapor, de escape (con acei-

te) ................ . 
Vapores refrigerantes ( con
. densando de compreso-

res reciprocantes) ... . 
Aire ................. . 

Vapores superiores en conden
sadores enfriados por agua: 

De la torre de burbujeo 
( condensador final) .. . 

Del tanque flash ....... . 
Ce. �s intermedios: 

·- -Aceite .•.......... ..... 
Para agua ............ . 
Fondos residuales, menos 

de 20º APl ......... . 
Fondos residuales, más de 

20 º API ............ . 
Estabilizador de gasolina na
tural: 

Alimento ............. . 
Vapores superiores ..... . 
Enfriadores de producto e 

intercambiadores ..... . 
Calderetas de producto 

Unidades de eliminación de 
HS:, 

Para vapores superiores 
lntercambiadores enfriado

re$ de solución •.•.... 
Caldereta .•.•.•...•.•.. 

Unidades de Cracking: 
Alimento ga�il: 

· Menos de SOOºF ..•... 
SOOºF J más ....•.... 

/Na nto 1le llllfta: 
Menos ele soo·F ..... . 
Mjs de SOOºF ....... . 

0.01 
0.0005 
o.o 

o.o 

0.001 

0.002 
0.002 

0. 001
0.04 

0.001 
0.002 

0.005 

0.002 

0.0005
0.0005

0.0005 
0.001 

0.001 

0.0016 
0.0016 

0.002
0.003

0.002
0.004

Unid:ides de destilación at
mosférica: 

Vapores superiores sin tra-
tar ................ . 

Vapores superiores tratados 
Cortes intermedios ..... . 

Unidades de destila.ci6n al 
YacÍO: 

Vapores superiores a aceite: 
De la torre de burbujeo 

( condens�dor parcial) 
Del tanque flash ( sin 

reflujo apreciable) .. 
Aceite delgado ...... . 
Vapores superiores ... . 
Gasolina ....... .-.... . 

Debutanizador, Depropaniza
dor, Depentanizador y unida
des de Alkilación : 

Alimento ............. . 
Vapores superiores ..... . 
Enfriadores de producto . 
·calderetas de producto . . 
Alimento del rea(:tor .... 

Unidades de tratamiento de 
lubricantes: 

Alimento de aceite solvente
Vapores superiores ..... . 
�ite refinado ........ . 
Intercambiadores calenta� 

do�s de aceite refinado 
enfriados por agua t . .

Gomas J breas: 
Generadores de vapor en-

friados por aceite .... . 
Enfriados por agua .... . 
Solvente ............. . 

Unidades desasfaltizadoras: 
Aceite de alimento ..... . 
Solvente ..... ._ ....... . 
Asfalto J resina: 

Generadores de vapor 

0.0013 
0.003 
0.0013 

0.001 

0.003 
0.002 
0.001 1
0.0005:

r 

") 

( 

0.001 
0.001 
0.001 e
0.002 
0.002 

0.002 
0.001
0.001

0.003 

0.005 
0.003
0.001 

0.002 
0.001 
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TABLA 12. FACTORES DE OBSJ'RUCCION• (Continúa) 

Aceite refinado .....••.• 
Aceite refinado enfriado 

por agua •••.••..••.• 
Vapores de la torre de bur-

bujeo .. , .......•...• 
Residuo .............. . 

Unidades de absorción: ... . 
Gas ........•..•..•..•. 
Aceite graso .......... . 

0.001 

0.003 

0.002 
0.010 

0.002 
0.002 

Unidades para eliminar ceras: 
Aceite lubricante .••.••. 
Solvente ....•.....••.•• 

Calentamiento de mezcla 
aceite-cera 

Enfriamiento de mezcla 
aceite-cera 1 

CORRIENTES DE. ACEITE CRUDO 

0.001 

0.001 

0.0 01 

0.003-

0-199
º

F 1 .200- 299 
º F 300- 499º

F 1 500 y más 
Velocidad, pps 

Menos 2-4 4 pies Menos 14 pies Menos 2-4 
de 2 pies o de 2 2-4 o de 2 pies 
pies más pies pies más pies 

4 pies !Menos 
o de 2

más pies 

2-4 14 pies.
pies . o 

1 más 
Seco 0.003 0.002 0.002¡0.003 P.002

�
.002 0.004 O . 003

� 
. 002 0.005 b.004�.003

Sal§ 0.003 t>.002 0.002
1
0.005 0.004, .004 0.006 b . 005 . 004 0.007 t, . 0061 . 005

1 

• StandaTdl of TubulaT Ezchangn ManufactuTen Auociation, 2d 11d., Nnu TOTl, 1949.
: Deben tomarse precauciones contra la depositaci6n de cera.
1 Se refiere a an crudo húmedo-cualquier crudo que no ha. sido de11hidratado.
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