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El presente trabajo trata, en general, sobre .el Disefio de
intercambiadores de Calor del +tipo de “Coraza y Haz de
Tubos”. E1 propésito ¥y necesidad de un método general de
calculo de un intercambiador de calor en forma
"diferencial”, y en particular de un Evaporador y un
Condensador para un Enfriador de Agua, conjuntamente con
sus curvas caracteristicas se plantean en el primer

capitulo de este trabajo bajo el titulo de Introduccién.

En el segundo capitulo se hace una descripcién de estos
intercambiadores en sus aspectos de construccién,
criterios para su déptima seleccidén y se explica y detalla

el método “"diferencial” de cialculo.

El tercer capitulo explica 1los fendémenos, regimenes de
flujo ¥y aquellos factores, que de una u otra forma,
influyen en la transmisién de calor cuando se trata con

fluidos que cambian de fase (Condensacién y Ebullicién).

El cuarto y quinto capitulo tratan sobre el calculo ¥y
disefio del Evaporador y Condensador, respectivamente, en
sus aspectos térmicos, hidraulicos, mecénicos ¥

e¢structurales.



Las tablas y curvas caracteristicas de funcionamiento del
Evaporador y Condensador asi como las del Sistema Total
(caracteristicas de funcionamiento en conjunto del
Evaporador, Condensador y Compresor) son mostrados en el

sexto capitulo.

En el septimo capitulo se hace una composicién de todas
las partes necesarias para la construccién del Evaporador
y del Condensador, y ademéas, se hace un estimado de los

costos de ambos intercambiadores.

Finalmente se dan conclusiones y recomendaciones, asi como
un Apéndice en el cual se hacen las demostraciones

matemdticas de lo gque este trabajo propone.



ANTRODUCCION

Cuando se disefia un intercambiador de calor 1lo gue
generalmente se hace es calcular el coeficiente global de
transferencia de calor (U) en base a las temperaturas
promedios entre la entrada y la salida de ambas
corrientes. Esto procede asi puesto que el cdlculo de la
media logaritmica de la diferencia de temperaturas (MLDT)
supone un coeficiente global constante a través de todo el
intercambiador. Si bién esta forma de cdlculo no acarrea
mucho error cuando se trata con fluidos en los cuales sus
propiedades no varian mucho con la temperatura, esto
conlleva a errores mayores cuando se trata con fluidos
cuyas propiedades son grandemente influenciadas por la
temperatura. Asi pués, uno de los propdésitos de este
trabajo es mostrar un método de cilculo en el cual se tome
en cuenta la variacidn de "U” a lo large de todo el
intercambiador. El método (al cual hemos llamado
“diferencial" de calculo) consiste en dividir el calor
total a intercambiar en "n" partes iguales (Qr/n),
calcular el area requerida para cada una de estas partes y
finalmente sumar cada una de estas areas obteniendose asi

la solucidn del problema.



Un intercambiador de calor calculado como se explica
lineas arriba, sdélo nos da las caracteristicas de un punto
de su curva de funcionamiento puesto que se calcula para
ciertas condiciones especificas (como son las temperaturas
de entrada y salida de ambas corrientes, caudales, etc.),
qua aquellos parametros de operacidén. Si bién este
intercambiador no +tendria problemas mientras se mantengan
las condiciones de disefio, perdemos el control cuando uno
de estos pardmetros cambia por cualquier razén; por 1lo
tanto es necesario preveer de antemano estos cambios
mediante el uso de su curva de funcionamiento. Puesto que
este es otro de 1los propdésitos de este trabajo, nosotros
lo analizaremos para el Sistema Total de Compresidén de
Vapor de un Enfriador de Agua de 20 Ton de Refrigeraciém.
Aqui no s6lo se vera el <funcionamiento en particular de
cada uno de los intercambiadores (Condensador v
Evaporador), si no también se vera 1la influencia que
ejerce unoc con otro e inclusc con el otro componente del

sistema como es el Compresor.

Como puede verse hasta ahora, y como sSe -~ =2rd en el
desarrollo de este trabajo, 1los cdlculos y problemas a
resolver implican una serie de procesos iterativos 1los
cuales resultarian tediosos, cansados e infructuosos para
aquel que pretenda hacerlos con el uso, tan sélo, de una
calculadora de bolsillo. Es aqui donde radica la
importarcia del empleo de las microcomputadoras en la
solucidén de estos problemas ¥, en general, en su

aplicaci in para el desarrollo del campo de la Ingenieria.



Finalmente, en lo que se refiere al calculo mecanico, se
han empleado las normas JIS (Japanese Industrial Standard)
para mostrar la forma adecuada de como deben hacerse estos
cédlculos y ademas, ha sido planteada de tal modo que el
disefio pueda realizarse con tecnologia de nuestro medio.
Si bién es cierto gque nos hemos regido bajo estas normas,
creemos también, que la experiencia que se gane en este
campo haré me jorar estos valores, haciendolos mas

econémicos pero siempre confiables.



CAPITULO 2

CONSIDERACIONES GENERALES DE DISERNQ
DE_LOS INTERCAMBIADORES DE CALOR

En la obtencidn del disefio 6ptimo de un intercambiador de

calor de Coraza y Tubos estan involucrados una
diversidad de factores gque deben considerarse para
finalmente conllevar a una solucién para un servicio dado.
En este Capitulo se tratard, en cada caso, sobre agquellos
pardmetros involucrados aque de una u otra forma tienen

influencia en la toma de decisiones para un buen disefio.

La gran diversidad de los requerimientos de los procesos
donde se requiere intercambiador de calor , han obligado
a la construccién de diferentes tipos de intercambiadores
de calor de Coraza y Tubos. BSin embargo, todos estos

pueden resumirse en tres tipos basicos.

A ) Intercambiador con cabezal de tubos fiio

Es el tipo mids simple de intercambiador en el cual los
tubos son rectos y estan asegurados entre dos cabezales de
tubos (llamado tambien Espejo o Placa de tubos), los

cuales estan soldados a la coraza formando una sola pieza.

En la Fig. 2.1 se muestra un intercambiador de este tipo,
con un paso tanto en la coraza come en los tubos., Agui

puede verse una junta de expansidn en la corasna.
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f.- Distribuidor tipo camal 1.~ Cabezal de tubos flotante

2.- Distribuidor tipoc bonete 12.- Tapa del rabezal de tubos flotante

3.- Tapa del canal 13.- Tirantes y espaciadores

4.- Tobera del canal 14.- Deflectores transversales o placas
de soporte

5.- LCabezal de tubos tijo 15.~ Placa de choque

6.~ tubos 1.~ Deflector longitudina

7.~ Coraza 17.- Placa divisoria de pasos

B.- Tapa de }a coraza 18.- Conexion Para purga (respiradero)

9.~ Tobera de la coraza 19.- Conexian para desague

10.- Junta de expansion 20.- Conexion de instrusentos de sedicion

ThBLA 2.1 Nomenclatura

on
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Fig. 2.1 .- Intercambiador con cabezal de tubos fijo

YENTAJAS

a)

b)

c)

d)

Construccibén simple.
Fabricacién econdmica.

Las Jjuntas de unién para el lado de la coraza son
eliminados, desapareciendo asi probabilidades de fuga
para el fluido que circula por este lado al producirse

picaduras en las empaquetaduras.

Cuando las fugas internas entre los fluidos del lado de
la coraza y del lado de los tubos no pueden permitirse
(esto puede ocurrir en la wunion entre tubos y el

cabezal de tubos ), debe usarse una construccidén de
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doble cabezal de tubos (Fig.2.2) en ambos extremos del
intercambiador. El1 disefio con cabezal de tubos fijo, se

adapta facilmente a esto.

TP

RN

Fig. 2.2 .- Intercambiador con doble caberal de tubos

e) Dependiendo del tamafio de la coraza, un numero de pasos
en los tubos pueden usarse (comunmente limitado a un
maximo de 16), incluyendo el de un solo paso (en el
cual pueden colocarse los flujos en paralelo o en
contracorriente verdaderos). Esto altimo es

problematico en oiros tipos de intercambiador.

DESVENTAJAS

a) La parte exterior del haz de +tubos no puede ser
limpiado mecanicamente debido a que no puede ser
desmontado. Es por tanto preferible la utilizacién de
este tipo de intercambiador para fluidos, en la coraza,
que no produzcan obstrucciones sobre los tubos, de lo
contrario la limpieza debera hacerse por métodos

guimicos.
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b) Debido a que no hay posibilidad de desplazamiento libre
entre tubos ¥y coraza, sélo es recomendable utilizarlos
en aquellos casos en gque la expansion diferencial

termica entre los tubos y la coraza sea pequeiia.

El uso de juntas de expansién en la coraza, permiten
solucionar casos en gque existe una mediana expansién

térmica.

c) E1 material del cabezal de +tubos y el de la coraza,
deben ser compatibles con la soldadura empleada para su

unién.

B ) Intercambiador con cabezal de tubos flotante

Este tipo de intercambiador consta de +tubos rectos
asegurados en ambos extremos en cabezales de tubos, uno de
los cuales tiene libre movimiento con respecto a la

coraza.

La Fig. 2.3 muestra un intercambiador de calor de este
tipo, con un paso en la coraza y dos pasos en los tubos.

Para detalles remitirse a la Tabla 2.1.

3 M
15 [ m P

!
v m A
§E/ ! iy / \
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S =T

Fig. 2.3 .- Intercaisiztor con cadezzi de tubos §lotante
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VENTAJAS

a) Se puede efectuar la inspeccidn y limpieza en el

interior de la coraza y el exterior de los tubos.

b) Se evitan los esfuerzos térmicos generados por la
diferencia de temperaturas al permitirse un libre

movimiento entre la coraza y los tubos.
c) Se tiene facilidad en el cambio de los tubos.

DESYENTAJAS

a) Se aumenta las probabilidades de de fuga de los fluidos
al necesitarse empagquetaduras en diversos lugares del

intercambiador.
b) Su fabricacidén es costosa.

c) No es posible 1la fabricacién de un doble cabezal de
tubos en cada extremo del intercambiador, cuando no se

permiten fugas internas.

d) Se aumenta 1la complejidad v los costos del
intercambiador al wutilizarse en disefios con un solo

paso en el lado de los tubos.

En este +tipo de intercambiador, el haz de tubos esta
formade por tubos que se doblan en forma de U,
eliminandos2 asi uno de los dos cabezales de tubos que

tienen los otros tipos de intercambiador.



15

La Fig. 2.4 muestra un intercambiador de este tipo, con

dos pasos en la coraza y dos pasos en los tubos. La

nomenclatura aparece en la Tabla 2.1.

-

i 19
Fig. 2.4 .- Intercasbiador con tubos en * U *

VENTAJAS

a) Los tubos pueden dilatarse libremente.

b) Su construccidn es sencilla y econdmica gracias a la
eliminacién de 1la necesidad del cabezal de tubos
flotante, la tapa del cabezal, la brida de la coraza y
la tapa removible de esta Gltima.

c) Estec tipo es menos propenso a fugas internas debido a
la eliminacién de empaguetaduras.

d) La inspeccién y limpieza puede efectuarse en el

interior de la coraza y el exterior de los tubos de una

manera sencilla.
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DESVENTAJAS

a) La limpieza mecdnica es dificil en el interior de los
tubos, recomendandose sdlo para el uso de fluidos

limpios.

b) Con excepcidén de los tubos exteriores del haz tubular,

tubos individuales no pueden ser reemplazados.

c) E1 haz tubular de este tipo de intercambiador de calor,

es mads propenso a vibracién.

2.1 CONSTDERACTONES MECANICAS
2.1.1 YIBRACION

La vibracién de sus componentes y particularmente la de
sus tubos es una causa seria de falla en el disefio de los
intercambiadores de calor. Bajo estas condiciones, los
componentes del 'intercambiador pueden llegar a fallar por
fatiga debido a la generacidén de esfuerzos ciclicos, o a
fallar por el adelgazamiento de la paredes de los
componentes debido al desgaste por fricecién, como
resultado del impdacto o el roce de sus partes en contacto
(tales como los tubos dentro de 1los agujeros en los

deflectores).

Cunando las +vibraciones son inducidas por el flujo, las
fuerzas causantes de éstas vibraciones generalmente estan

zsociadas con el desprendimiento de vértices al paso de la
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corriente fluida alrededor de los tubos. Cuando un vértice
se desprende, el patrén de flujo (y por lo tanto la
distribucién de presiones) cambia, dando como resultado
oscilaciones en la magnitud y direccidén de las fuerzas de

presién del fluido gque actian sobre los tubos (Ref. 22).

Como en todo sistema qQue vibra, la condicidén de resonancia
(en el cual la frecuencia de las fuerzas de excitacidn se
iguala a la frecuencia natural del sistema) o muy cercana
a ella debe evitarse a toda costa, a menos que se disponga
de un alto grado de amortiguacidén. Si la frecuencia de las
fuerzas de excitacidén (frecuencia de desprendimiento de
los vértices) se acerca a la frecuencia natural del tubo,
el tubo vibrara con una gran amplitud y eventualmente
fallard (como ya se menciond) por fatiga, desgaste o
impdcto, causando fugas de un fluido a otro. Para evitar
esto, es recomendable que la frecuencia de las fuerzas de
excitacién sea menor o igual que el 75% de la frecuencia

natural del tubo (Ref. 27).

FRECUENCIA DE EXCITACION

El método mayormente empleado para predecir la frecuencia
de las fuerzas de excitacién debido al desprendimiento de
vértices en un banco de tubos se logra mediante el
pardmetro conocido como el Numero de STROUHAL y que se

define como (Ref. 22 y 27):

S = f do (2.1)



donde:
S = Namero de Strouhal
f = Frecuencia
V = Velocidad del flujo

do = Diametro externo de los tubos

18

E1l Nimero de Strouhal puede encontrarse en el rango de 0.1

a 0.5, pero para arreglos de tubos comunmente usados es

del orden de 0.2 a 0.3.

FRECUENCIA NATURAL

La frecuencia natural de los tubos de un intercambiador de

calor esta dado por la siguiente expresién (Ref. 22

y
27):
fn = C_ EIag (2.2)
L2 W

donde:

fN = Frecuencia natural del tubo

E = Médulo de elasticidad del material del tubo

I = Momento de inercia de la seccién transversal del

tubo
W = "Peso Virtual” del tubo por unidad de longitud.

El Peso Virtual del tubo es la suma de los pesos

del tubo,del fluido en su interior y del fluido

desalojado por el.

g = Constante gravitacional

C = Parametro adimensional
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El pardmetro adimensional " € * depende del tipo de
soportes de los tubos y del modo de vibracién.
Considerando a los tubos actuando como vigas continuas con
puntos de soportes en los deflectores y con los extremos

fijos en las placas de tubos tendremos:

C==x 0.57 + 0.95( 2 (2.3)
2 n

donde:
n = Nimero de tramos

Esta expresidén esta basada en los valores tabulados para
el primer modo de vibracidén, hecha con una aproximacidn de

+ 2.8 ¥ (Ref. 22).

Otra forma de calcular la frecuencia natural de los tubos
es analizando un tramo en particular el cual se supone sea
el mas critico. 8i bien este es un método aproximado es
conservador y prdctico (Ref. 27). Este método propone los

siguientes valores para " C " :

- Para el tramo mayor entre dos deflectores adyacentes;

ambos extremos simplemente apoyados.
C = 1.57 (2.4)

- Para el tramo mayor conformado por una de las placas de
tubo y el deflector adyacente; un extremo simplemente

apoyado (deflector) y el otro fijo (Placa de tubos).

C = 2.45 (2.5)
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Este valor se usara cuando el +tramo considerado aqui,

sea mayor de 150 % del tramo anterior.

- En el caso de tubos en " U ", el tramo que contiene la
porcién encodada debe ser tratado como un tramo recto,
pero asumiendole una longitud en 12 % mayor que el que

le corresponde.

En condensadores, el problema de vibracidn, es normalmente
causado por el insuficiente espacio que se deja en la
entrada para la penetracidén del vapor dentro del haz
tubular. Esta condicién da como resultado una excesiva
velocidad del vapor a través de 1las primeras filas de
tubos, ubicados cerca de 1la entrada, creando vibracién.
Esto puede aliviarse en algin modo, retirando algunos

tubos de la entrada para mejorar la penetracién del vapor.

Ademds de las vibraciones inducidas por el flujo éstas
tambi€n pueden transmitirse mecdnicamente desde otras
fuentes ajenas al intercambiador, siendo por esto

necesario un estudio de como y donde deba instalarse.

Aunque mucho se ha hecho por dilucidar los diversos
fendmenos involucrados con la vibracién, tanto tedrica
como experimentalmente, estos aan no han sido
completamente desarrollados, por lo cual es conveniente
usar correlaciones existentes para evitar tales problemas.
Si los métodos de prediccidén indican 1la probabilidad de
vibraciones destructivas, debemos tratar de eliminar;as

acortando los tramos de tubos no soportados, cambiando el
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paso de los tubos, reduciendo la velocidad del flujo y/o
corrigiendo el arreglo de los deflectores en el lado de la

coraza.,

2.1.2 EXPANSION DIFERENCIAL TERMICA

En intercambiadores de calor, particularmente con los de
placas de tubos fija, deben considerarse los efectos de la
expansién diferencial térmica cuando exista una gran
diferencia de +temperaturas entre la coraza ¥y los tubos
(siendo iguales o diferentes los coeficientes de expansidn
térmica). La restricecién a la libre expansién termica
entre la coraza y los tubos pueden generar condiciones de
sobreesfuerzos que pueden conducir a la torcedura de los
tubos o al resbalamiento de las juntas entre tubos y placa

de tubos ocasionando fugas de un fluido a otro.

En intercambiadores de calor con multiple paso sobre el
lado de los tubos, aln para 1los del +tipo con cabezal
flotante, las consecuencias de los efectos de la expansién
diferencial se hace sentir cuando sobre el lado de los
tubos se +tienen excesivos ra-~gos de temperaturas. Cuando
esto ocurre, los tubos més calientes y los tubos mas frios
de dos pasos cualesquiera (juntos uno al otro) tenderdn a
expandirse en forma diferente (debido a que los tubos de
ambos pasos tendran temperaturas promedios diferentes)
generando momentos +torsionales en el cabezal de tubos
(fijo o flotante) y/o destruyehdo la integridad de las
juntas de 1la cabeza flotante, ademas de los efectos ya

mencionados. Para estos casos, se recomienda que la
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diferencia promedio de temperaturas de los tubos de dos
pasos adyacentes no exceda de 50 °F (Ref. 27). La Fig. 2.5
muestra tres disposiciones diferentes de un flujo para un
caso particular de cuatro pasos en los tubos, en el cual
se han supuesto las temperaturas promedios de los tubos de
cada paso. Puede verse en la disposicidén A que los pasos
estan arreglados de tal forma gue no permiten violar la
regla de exceder los 50 °F, mientras Qque en las
disposiciones B y C se han indicado con marcas los lugares

donde esto ocurre.

o

(o \ dh 0 | 20

s> Gl
8 ¢

Fig. 2.5 .- Disposiciones para cuatro pasos en los tubos

2.1.3 ASPECTOS PRACTICOS SOBRE LOS ACCESORIOS PARA EVITAR

FUGAS ENTRE LAS CORRIENTES FLUIDAS

En ocasiones una pequeifia fuga desde el lado de los tubos
hacia el 1lado de 1la coraza o viceversa, puede causar una
gran pérdida en la produccidén o un mantenimiento caro.
Cuando los procesos involucrados indican la probabilidad
de esta situacidn, debe recomendarse equipos que eliminen
o minimisen la probabilidad de fugas. Las fugas pueden
originarse en las uniones entre tubos y cabezal de tubos

de un intercambiador con cabezal de tubos fijc, debido a
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la expansién diferencial térmica entre los tubos y la
coraza {qQue causan sobreesfuerzos en la unidén) o debido a
ciclos térmicos causados por frecuentes paradas del equipo
que pueden originar el desprendimiento del tubo del
agujero en el cabezal de tubos. Intercambiadores con
cabezal de tubos flotante o +tubos en U, deberdn ser
considerados'primeros para este tipo de servicio, o usar
Jjuntas de expansidén en el caso de requerirse

intercanbiadores con cabezal de tubos fijo.

El uso de doble cabezal de. tubos para minimizar la
posibilidad de fugas entre el lado de los tubos y el lado
de la coraza es una buena solucidén desde este punto de
vista. Sin embargo, esta solucidén causa considerables
problemas de mantenimiento, ¥y no debe usarse a menos que
la mezcla de dos fluidos deba absolutamente ser evitada.
Segiin sean los requerimientos de procesos, ambos cabezales
de tubos del conjunto doble formado pueden estar sujetos a
considerables diferencias de temperaturas que conducirdn a
una expansidn diferencial térmica “radial"” y
consecuentemente la encorvadura de los tubos. De aqui los
cabezales de tubos deben estar convenientemente separados
para evitar sobreesfuerzos en los tubos, principalmente en

los situados en el exterior del haz tubular.

Un tipo “integral” de doble cabezal de tubos (Fig. 2.8)
puede usarse para minimizar las fallas en los tubos,
causados por la expansién diferencial termica “radial”

entre ambos cabezales de tubos. Este es un tipo especial,
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que puede construirse usando una sola placa al cual se le
maquinard pasajes de interconexién entre los agujeros de
los tubos, para proporcionar sélidez y mantener un perfil
uniforme de temperaturas en todo el cabezal de tubos.
Estos pasajes pueden ser purgados, ventilados o

presurizados para detectar fugas.

Fig. 2.6 .- Placa "Integral® de doble cabezal

2.1.4 CONEXTON DE TUBOS AL CABEZAL DE

En la mayoria de 1los casos, los tubos son expandidos
dentro de los agujeros del cabezal de tubos formando un
sello que no fuga bajo condiciones razonables de
operacién. Comunmente a estos agujeros se les hace ranuras
o hendeduras con 1la finalidad de ofrecer resistencia
contra las fuerzas axiales. La expansién del tubo dentro
del agujero se logra con un rolador que tiene la capacidad
de exceder el limite elastico del material del +tubo ¥
transformarleo a una condicién semiplastica, de tal manera
que el material se escurra hasta las hendeduras formando
asi un sello perfecto. El rolado pued=: dafilar los tubos si
estos se expanden hasta adelgazarlo demasiado de manera

que el sello llega a tener poca resistencia estructural, y
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en casos extremos de sobrerolado puede causar un
incremento en el didmetro del agujero del cabezal de
tubos. Se recomienda que el rolade de los tubos se haga
hasta reducir entre un 4 a 5 % del espesor de la pared del
tubo, ¥y puesto que es probable encontrar variaciones tanto
en las dimensiones de los agujeros que se hacen en el
cabezal como en las dimensiones de los tubos, la medicidén
de este porcentaje de reduccién debe hacerse por el torque

que se le aplica para el rolado.

Para severos servicios de presidn y/o temperatura, el uso
de soldadura ¢ una combinacién de soldadura y rolado es la

mejor solucién para periodos largos sin peligro de

averias.

2.2 CONSIDERACIONES PARTICULARES
2.2.1 DBICACION DE LAS CORRIENTES FLUIDAS

Para determinar que fluido debe estar en el 1lado de la
coraza y cual en el lado de los tubos, deben considerarse

los siguientes factores:
a) CORROSION

Cuando sélo uno de 1los fluidos es corrosivo, é&ste
debers circular por el interior de los tubos para
evitar el costo excesivo del empleo de un metal

especial tanto para la coraza como para los tubos.
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b) OBSTRUCCION

Si uno de los fluidos ensucia o produce incrustraciones
en la superficie mas rapidamente que el otro, este
deberd colocarse en el interio? de los tubos para
minimizar su efecto mediante el control de la velocidad
por medio de un numero conveniente de pasos; el
incremento de la velocidad tiende a disminuir el efecto
de obstruccidén. A demas, el colocar el fluido que
obstruye en el lado de 1los tubos facilita el
mantenimiento puesto que la limpieza puede hacerse sin

desmontar el haz tubular.

c) TEMPERATURA

Para servicios a altas temperaturas se requieren
condiciones especiales o materiales aleados costosos,
sin embargo este efecto se amortigua cuando el fluido

caliente se localiza en el interior de los tubos.

d) PRESION

Vapores a altas presi.nes localizados en el interior de
los tubos, requerird menos componentes que soporten

altas presiones.

e) CAIDA DE PRESION

Para una misma caida de presién, coeficientes de
transferencia de calor mis altos se obtienen cuando se

trabaja sobre el lado de los tubos. Un fluido con uﬁa
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baja caida de presién permitida, por lo general, debe

colocarse en el interior de los tubos.

£) VISCOSIDAD

Si uno de los fluidos es altamente viscoso deberd
circular por el lado de la coraza para obtener mayores
coeficientes globales de +transferencia de calor ¥

ademas evitar grandes caidas de presién.

g) RAZON DE FLUJO

Si la razdn de flujo de una de las corrientes es mucho
mas baja que la otra, esta deberd colocarse en el lado
de la coraza para obtener coeficientes de transferencia
de calor més altos y consecuentemente un disefioc mas
econdmico. Esto se debe a que 1la turbulencia en 1la
coraza se genera a velocidades masicas mucho mas bajas

que en el lado de los tubos.

2.2.2 NUMERO DE PASOS SOBRE EL _LADO DE LOS TUBQS Y EL

LADO DE LA CORAZA

La eleccién oéptima del numero de pasos sobre el lado de
los tubos o el lado de 1la coraza en el disefio de un
intercambiador de calor de coraza y haz de tubos, depende
de las temperaturas de operacién, caidas tolerables de
presién, velocidades de los fluidos, costos relativos a

esta eleccidén y de la experiencia que se tenga,

Sobre el 1lado de la coraza pueden usarse uno o més pasos,

siendo necesarios los de multiple pasos cuando se desee
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incrementar la velocidad y, por lo tanto, la razén de
transferencia de calor. Sin embargo, diseflar una sola
pieza de equipo de transferencia de calor con haz de tubos
removible que tenga mads de dos pasos en la coraza es
mecdnicamente impractico, siendo para estos casos
recomendable el uso de intercambiadores en serie hasta
completar los requerimientos de serviecio o proceso y
basandonos en el hecho de que térmicamente se obtendra el
mismo resultado. El nimero de pasos sobre el lado de la
coraza, o la configuracién del flujo de la coraza (un
paso, dos pasos, flujo distribuido, flujo dividido, etec.),
es primordialmente wuna funcién de las temperaturas de
operacidén, razones de flujo y calidas tolerables de

presidn.

En la seleccidén del ndmero de pasos sobre el lado de los
tubos, la wvelocidad debe limitarse para mantener la caida
de presién tolefable, ademis evitar 1la erosién del

material del tubo.

Una denominacién que comunmente se usa para indicar el
namero de pasos tanto en la coraza como en los tubos, es
la que se hace mediante dos numeros, indicando el primero
el nimero de pasos en la coraza y el segundo el numero de
pasos en los tubos. Asi, un intercambiador 1-2

representard un paso en la coraza y dos en los tubos.

Como quiera que el nuamero de pasos sobre el lade de la
coraza o sobre el lado de los tubos puede afectar el

factor de correccién (Fr) de la media logaritmica de la
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diferencia de temperaturas (MLDT), el tamafio y costo del
intercambiador de calor esta estrechamente relacionado con
la seleccién de la configuracidén del flujo, pues como
sabemos a mayores MLDT se obtienen menores Areas de
superficie de transferencia de calor. En intercambiadores
de calor 1-1 1los flujos pueden transferir calor en
contracorriente o en paralelo verdaderos, habiendo una
ventaja térmica distinta (mayores MLDT) para flujos en
contracorriente verdadera, excepto cuando uno de 1los
flujos es isotermico. Con flujos en corriente paraléla
verdadera, la menor temperatura teoricamente alcanzable
por el flujo caliente es la temperatura de salida del
flujo frio, pero mediante un area infinita lo que hace
prdcticamente imposible que se alcance esta temperatura.
En el caso del enfriamiento de fluidos viscosos, con el
flujo de corrientes paralelas pueden obtenerse mayores
valores de coeficientes globales de transferencia de
calor. En intercambiadores de calor de multiple paso donde
hay una combinacién de flujos en contracorriente y
paralelo, se obtienen MLDT menores que los calculados para
flujo en contracorriente, pero mayores que los calculados

para flujo en paralelo.

2.2.3 NUMERO DE CORAZAS

Para un servicio dado, el disefio optimo de un
intercambiador de calor se obtiene con el minimo nimero de

corazas, colocadus estas en serie y/0o en paralelo segun

convenga.
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Cuando un servicio implica una superficie relativamente
grande y las temperaturas de operacidn recorren un amplio
rango de temperaturas, la reparticién del area
proporcionalmente en varias corazas colocadas en serie de
tal modo que cada coraza opere con un rango apropiado de
temperaturas, puede ser economicamente beneficioso por el
menor costo de los materiales de construccién desde el

punto de vista cualitativo.

Si los requerimientos de servicios plantean un gran cruce
de temperaturas (un cruce de temperaturas ocurre cuando la
temperatura de salida del fluido caliente alcanza un valor
menor que la temperatura de salida del fluido frio), en el
caso de un intercambiador 1-1 con disposicién de flujos en
contracorriente, el cruce de temperaturas no 1lo afecta
termicamente, pero en el caso de un intercambiador 1-2 o
de mas pasos en los tubos el factor de correccién Fr de la
MLDT dishinuye bruscamente y el cruce establecido ain por
pequefioc que sea los elimina de consideraciones relativas a
altos niveles de recuperacidén de calor. Asi, en estos
casos e€s mas recomendable el uso de mAs pasos en el lado
de la coraza ya sea con una o mis corazas, con el fin de
reducir el cruce y aumentar el factor de la MLDT hasta un

valor apropiado que nos acerque a un disefio razonable.

Normalmente para un diseiio éptimo de un intercambiador de
calor debemos esforzarnos en poder cumplir con los

requerimientos de la caida de presién disponible
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(impuesta). La maxima razén de transferencia de calor y la
minima Area superficial resulta cuando toda 1la caida de
presién disponible es utilizada. Sin embargo, las
velocidades de los fluidos deben estar limitadas para no
causar dafios mecanicamnete destructivos debidos a 1la
vibracién o erosidén de los componentes de un

intercambiador de calor.

El tamafio de la coraza de un intercambiador.de calor esta
directamnete relacionado con el namero de tubos y el paso
de los tubos (distancia entre centros de dos tubos
adyacentes). Sin embargo las cérazas de dos
intercambiadores de calor, con el mismo nimero de tubos y
el mismo raso entre ellos, pueden tener diametros
diferentes debido a los diversos métodos usados para
proporcionar una adecuada entrada y salida para qQque el
fluido no este sujeto a considerables caidas de presién y
evitar los efectos desastrosos de la vibracidn (es por
esto que generalmente se dispone de un espacio extra
adyacente a las toberas de entrada, principalmente, y de
salida para minimizar estos efectos). Por ejemplo, un
minimo tamafio de la coraza puede obtenerse utilizando un
cinturon de distribucién de flujo (que permite al fluido
entrar ¥y salir de 1la coraza desde mas de un punto de los
alrededores del haz tubular) Fig. 2.7, o mediante una

boquilla abocinada (Fig. 2.8) en ambas toberas.
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:
# I

Seclén  A-A’ A Secién  A-A" .
Fig. 2.7.- Detalle de cinturén de Fig. 2.8.~ Detalle de boquilla abo-
vapor cinada

En general, lo que comunmente se hace en estos casos es

eliminar algunos de los tubos del haz situados cerca de

las toberas.

2.2.5 FPROPIEDADES DE LOS FLUIDOS

Los valores de las propiedades de los fluidos deben ser
tan exactos como sea posible, obteniendolos de tablas,
nomogramas y/o grificos propuestos. Para calcular la
transferencia de calor en equipos de coraza y tubos son
necesarios datos sobre Calor eséecifico. Densidad y/o Peso
molecular, Conductividad Térmica, Viscosidad, ¥ en el caso
de fluidos con camb. > de fase, Calor Latente, Presidén y

Tensién Superficial.

En el caso de mezclas o soluciones, la escasez de datos
fisicos obliga al uso de reglas_empiricas para calcular o
estimar estas propiedades. Pero siempre que se disponga de
datos de laboratorio o estos puedan obtenerse de informes
autorizados, seran preferibles a cualquier regla empirica

de estimacién.
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En el caso de gases y vapores la mayoria de los datos
sobre las propiedades fisicas se tabulan a la presidn
atmosfeérica y pocas veces a la presidén cero. Para usar
estos valores a otras presiones, pueden corregirse por
métodos que se establecen, por lo general, en base a las

propiedades criticas del gas o vapor.

La densidad puede calcularse razonablemente mediante 1la
ecuacién de los gases perfectos, v mejor aun,
introduciendo en esta expresidén el Factor de

Compresibilidad (ecuacién de los gases reales).
2.2.6 TEMPERATUORAS DE REFERENCIA

La temperatura de referencia a la cual han de calcularse
las propledades del fluido depende de <c¢omo se hayan
establecido los criterios de transferencia de calor y de
razonamiento para tomar en cuenta la variacién de las
propiedades fisicas con la temperatura. Son +tres las

temperaturas béAsicas que sirven para estos propositos:

a) TEMPERATURA MEDIA DE LA MEZCLA_(Tn).

Tb = Tb-ingreso + Tb-salida (2.6)
2

b) TEMPERATURA MEDIA DE SUPERFICIE  (Ts)

Ts = Te-ingreso + Ts-salida (2.7)
2
c) TEMPERATURA MEDIA DE PELICULA _(Te)
Tg = Tp_+ (2.8)

2



34

Cuande un fluido que fluye dentro de un conducto se
calienta o se enfria, su temperatura y consecuentemente
también sus propiedades fisicas, varian a lo largo de la
direccidn del flujo de masa y en la direccidén del flujo
de calor (seccidén transversal) pudiendo estas variaciones
afectar considerablemente la transferencia de calor y el

rozamiento.

A la temperatura promedio de la masa en una seccidn
determinada, se le conoce como temperatura de mezcla. Esta
no es un promedio que toma en cuenta las temperaturas que
conforman el gradiente de temperaturas en esa seccidn, si
no mads bién en una medida de la temperatura que se
obtendria si el fluido que pasa por esa seccidn se

mezclara.

Para tomar en cuenta las variaciones de las propiedades,
por 1o general se siguen dos métodos; el primero calcula
todas las propiedades a la temperatura media de pelicula,
vy el segundo calcula todas las propiedades a la
temperatura media de mezcla pero corrigiendo la expresién
final con un factor empirico dado por la razdn entre las
temperaturas medias de mezcla y de 1la pared, o por la
razdn entre las viscosidades calculadas con estas
temperaturas respectivamente. En el segundo método, la

relacién de viscosidades da mejores resultados.
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2.2.7 TUBOS PARA INTERCAMBIADORES DE CALOR

Salvo en el caso de los tubos en “ U ", los demds son
rectos ¥ su calidad depende de las condiciones de trabajo
a que serd sometido el equipo. Para un buen funcionamiento

de un equipo de coraza y tubos que intercambia calor entre

dos fluidos deben considerarse los siguientes factores:

a) Diametro_del tubo

El disefio de intercambiadores de calor con diametros de
tubos pequefios son generalmente mas economicos que
agquellos con diametros més grandes, ya que los tubos con
pequeiio diametro proporcionan una unidad mas compacta. Sin
embargo, el uso de estos pequefios didmetros puede no
permitir cumplir con las exigencias de caida de presién,
en el lado de 1los tubos. Cuando se espera una fuerte
obstruccién en el interior de los tubos, es récomendable
usar didmetros grandes dado lo imprdctico que resultaria
una limpieza mecdnica en tubos con pequefios diametros; un
caso tipico es el de los vaporizadores del tipo quimico,
va que estos tienden a acumular residuos producto de la

vaporizacion.

Debe recordarse que a iguales condiciones de velocidad,
los didmetros méas pequefios incrementan los coeficientes de

transferencia de calor, pero también la caida de presidn.

El espesor de la pared del tulio debe seleccionarse no sé;o
para que resista la presidén de servicio, temperaturas

extremas y sea resistente a la corrosién y/o erosidén, sino
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también para facilitar la expansién (rolado) en los

agujeros del cabezal de tubos.

b) Longitud del tubo

La longitud depende de 1la facilidad con que estos se
encuentren en el mercado, aceptandose comunmente entre 4 y
22 pies. Por lo general la longitud no supera los 16 pies,
puesto que mayores longitudes tienden a encarecer los
equipos accesorios de limpieza. Otro factor que gobierna
la longitud es el espacio que se disponga para el equipo,‘
tanto para su operacidn como para su mantenimiento (cambio
yv/o limpieza de tubos). Por otra parte, la inversién por
unidad de &rea de superficie de transferencia de calor es
menor en _intercambiadores mas largos puesto que se
obtienen razones de transferencia de calor méas altos en
servicios de transferencia de calor sensible. Por 1lo
tanto, deberd evitarse restricciones sobre 1la longitud

hasta donde sea posible.
c) Luz y pasc entre tubos

La luz o distancia minima entre el exterior de dos tubos

adyvacentes, debe ser de tal modo que permita facilitar la
limpieza mecdnica y que el taladrado de los agujeros muy
juntos sobre el cabezal de +tubos no lo debilite
estructuralmente. Se acepta como minimo una luz igual a un

cuarto del didmetro exterior del tubo, pero en ningun caso

deberd ser menor que 1/4 pulg.
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El paso o el espaciado de 1los tubos (S) es la distancia
centro a centro de dos tubos adyacentes; y de lo anterior,

deberd ser como minimo 1.25 veces el didmetro exterior de

los tubos.
d) Arreglo de tubos

Los tubos, por lo general, son arreglados en +triéngulo
equildterc o en cuadro, pudiendo estos ser rotados con

respecto a la direccién del flujo.

El arreglo triangular (Fig. 2.9a y 2.9b) proporciona
mejores coeficientes de transferencia de calor (en el lado
de 1la coraza) para intercambio de calor sensible ¥y
proporciona mas Aarea superficial para un didmetro de
coraza dado (el arreglo triangular proporciona un haz
tubular méds compacto que el arreglo en cuadro para una
misma cantidad de tubos). sin embargo a menos gque se usen
fluidos muy limpios o de que se disponga de mayores
espaciados que los normalmente recomendados, la limpieza
mecdnica sera dificultosa o no se podra realizar. Otra de
las desventajas que presenta este arreglo, es gue causa

mayores caidas de presién.

El arreglo en cuadro (Fig. 2.9c y Fig. 2.9d) se usa por lo
general cuando el haz tubular ha de requerir limpieza
mecdnica, dada la accesibilidad sobre los tubos que este
arreglo proporciona. Ambos tipos de arreglos, cuadrado y
en cuadre rotado, proporcionan menores caidas de presién y

consecuentemente menores coeficientes de transferencia de
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calor en la mayoria de los casos qQque involucran calor

sensible.

Flujo
Flujo

Flujo
—_—
Flujo

L/ }:

CO
a} Trianquiar b} Trianqulo ¢) Luzdrade d) Cuadro
rotado rotado

fig. 2.9.~ firreglos tubulares

2.2.8 DEFLECTORES EN LA CORAZA

Hay varias alternativas disponibles de poder elegir un
determinade tipo de deflector sobre el lado de la coraza.
Estas alternativas van desde el logro de un flujo axial
hasta un flujo perpendicular al eje de los tubos para
cumplir con los requerimientos de caida de presién
permisible o el deseo de los mas altos coeficientes de
transferencia de calor respectivamente. De este modo la
trayectoria del flujo puede afectar grandemente el
funcionamiento de un intercambiador de calor, excepto en
casos donde la trayectoria del flujo es menos importante
como ocurre en la condensacién de vapor o cuando el
coeficiente de +transferencia de calor en el lado de la

coraza es mucho mas alto qQue en el lado de los tubos.

Otro de los propositos del uso> de deflectores es que estos

sirvan de soportes a los tubos y puedan prevenir
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vibraciones. En ocasiones los deflectores son llamados
placas de soportes si este es su proposito prioritario.
Para mantener los deflectores firmemente separados se usan
espaciadores como pueden verse en las Figs. 2.1, 2.3 y
2.4. Estos consisten de un tirante o pasador (alambre)
atornillado o soldado al cabezal de +tubos, c¢con una
longitud que abarca el espaciado de todos los deflectores,
y ademas de trozos de tubos con longitudes iguales al

espaciado de los deflectores.
Los deflectores comunmente usados son:

a) Deflectores sesmentados

Para inducir turbulencia en el fluido del lado de la
coraza y consecuentemente obtener mayores ccoceficientes
de transferencia de calor, es costumbre emplear placas
deflectoras segmentadas que hacen que el fluido recorra
el haz tubular en angulo recto al eje de los tubos. En
estos casos la razdén de flujo, atn por pequelia que sea,
causara gran turbulencia., La separacidn o el espaciado
de los deflectores del: ser de tal modo que prevalezca
un flujo rerprendicular al haz tubular ¥y que la
estrechez del espaciado no cause demasiadas fugas por
las tolerancias dejadas entre 1los deflectores y la
coraza, y entre los tubos y los agujeros hechos en los
deflectores. En estos casos el limite practico para la
separacion de los deflectores, debe mantenerse como
maximo igual al diametro interno de la coraza y coho

minimo a un quinto del diametro interno de la coraza.
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A menos que el fluido en el lado de la coraza se este
condensando, deflectores con corte horizontal deben
usarse para reducir acumulacién de depésitos sobre el
fondo del lado de la coraza y para impedir la
estratificacién del  fluido. Deflectores con corte
vertical son requeridos en condensadores horizontales,
para~ permitir que el liquido condensado fluya
libremente sin cubrir o inundar una excesiva cantidad
de tubos y/0 que las lagunas del liquido condensado
formadas entre cada par de deflectores impida el paso

del vapor a travez de todo el condensador.

Los deflectores cortados segmentalmente se definen por
la altura del segmento cortado expresado como un
porcentaje del didmetro interior de la coraza. Para un
buen disefio los cortes deben encontrarse entre el 20 y
25%, siendo los méds Sptimos los segmentados 20% ya que
permiten obtener la mas alta razén de transferencia de
calor para una caida de presién dada. Si el corte del
deflector se incrementa, el patrdén de flujo se desvia
mas y mas del flujo transversal obtenic¢ 1dose una
disminucién en el coeficiente de transferencia de
calor. Por lo tanto, no debera aplicarse las ecuaciones
de transferencia de calor para flujo transversal,
cuando la distancia entre dos deflectores segmentados
adyacentes sea mas grande que el didmetro internoc de la
coraza Para espacios mas grandes el patrdén de flujo

debera ser analizado.



Para grandes  intercambiadores de calor con altas
razones de flujo, es a menudo mas economico omitir
parte o todos los +tubos del area segmentada (corte o

ventana) del deflector. Esto proporciona un mejor flujo

transversal, mientras Que mas tubos pueden ser
soportados por cada deflector. A menudo es necesario no
colocar ningun tubo en las ventanas de los deflectores
para evitar que el flujo induzca vibracién en estos

tubos.

Ventanz {segaento}

1 Corte = 100 h
)]

a) Vertical

b} Horizontal

Fig. 2.40.- Cortes tomunes en deflectores segaentados.
h = altura del corte, O = diasetro interno
de la roraza

b) Deflechtores multisegmentados o multiventanal

Caracterizados por grandes aberturas, son varios los
tipos de deflectores multisegmentales que pueden usarse
en casos en que se desee el flujo paralelo en vez del
flujo transversal para poder cumplir con requerimientos
limitados de caida de presién permisibles, pues como
sabemos el flujo paralelo causa caidas de presidén mucho
menores gue uno de flujo transversal. Cuando se desee

un flujo paralelo a lo largo de la coraza, l¢ mejor
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seria no colocar deflectores, pero por razones
mecdnicas es necesario soportar los tubos a intervalos.
Asi, la funcidén que cumplen estos deflectores es servir
como placas de soportes, a las cuales se les debe
practicar las aberturas m&s grandes que sea posible.
Puesto que las aberturas o el area libre de flujo que
ofrecen estos deflectores son normalmente mayores del
50%, estos deflectores deberan trabajar en grupo (cada
uno con un disefio en particular) para poder soportar
tbdo el haz tubular (que es lo que se persigue),
dependiendo el numero de estos del tamafio de la
abertura; por ejemplo, un grupo de cuatro deflectores
pueden servir para un 75% de abertura ¥y un grupo de
tres deflectores pueden servir para un 865% de abertura.
Un grupo recomendado de estos deflectores con un 85% de

abertura, se muestra en la Fig. 2.11.

Fig. 2.1t.- Deflectores Nultiventanal (5% de cortel
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c) Deflector longitudinal

Este tipo de deflectores puede proporcionar multiple
raso (comunmente sélo dos pasos en una sola coraza) o

flujo distribuido en el lado de la coraza.

La mejor forma de que el deflector trabaje éptimamente
es soldarlo a la coraza. Cuando 1las corazas tengan
diédmetros convenientemente grandes, el deflector podra
instalarse internamente, pero cuando estos sean de
pequefios diémetros, de tal modo que el acceso al
interior no sea posible, sera necesario cortarlos en
dos desde wun diametro maximo para poder soldar el
deflector desde el lado exterior. Si el haz de tubos
sera removible, sera necesario construir el cabezal de
tubos flotante en dos mitades y unirlas con una tapa y
una contratapa para evitar que haya fugas en la linea

central.

Otra forma de colocar el deflector en la coraza, es
mediante el uso de sellos flexibles o algan otro
dispositivo de sellado. Esta forma no es muy segura de
evitar fugas ¥ s6lo es recomendable para caidas de
presién relativamente bajas, ya que cualquier fuga
apreciable entre los dos pasos de la coraza invalida
los valores calculados de Fr para un intercambiador 2-4

{o mas pasos en los tubos).

El factor Fr de correccidén de 1la MLDT, también puede

ser afectado por la transferencia de calor a travez del
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deflector cuando exista una gran diferencia entre las

temperaturas promedioc del fluido de los dos pasos de la

coraza.
2.2.9 DERIVAQTONES DEL_ FLDJO PRINGIPAL (BY-PASS) EN FIL
INTERIOR DE LA CORAZA

Para conseguir una buena transferencia de calor en el lado
de la coraza, los by-pass que se generan al paso de la
corriente fluida a travez del haz tubular y por entre los
deflectores, deberan reducirse o eliminarse. El1 espacio
libre dejado entre el exterior del haz tubular y el
interior de 1la coraza constituye una trayectoria de by-
pass (Fig. 2.12a - Trayectoria I), asi como también lo son
las trayectorias 1libres dejadas en la direccidén del flujo
por la colocacién de placas divisorias de paso, cuando un
multiple paso es requerido en el lado de los tubos (Fig.

2.12a - Trayectoria II).

Aunque algunos by-pass también ocurren por los espacios
dejados entre los tubos y los agujeros de los deflectores,
y entre los deflectores y la coraza (Fig. 2.12b), estos
pueden ser minimizados por tolerancias ajustadas y no son
tan perjudiciales para la transferencia de calor como lo

son los by-vass de la Fig. 2.12a.

a) Dispositivos de sellado o blogueo

Los by-pass gue ocurren alrededor del haz tubular (Fig.
2.12a - Trayectoria 1) pueden minimizarse o evitar.:e

sellando o bloqueando estos espacios.
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Algunos tipos comunmente usados son:

1) Colocando el conjunto de espaciadores y tirantes en

la periferia del deflector (Fig. 2.12c¢ - tipo (1) ).

2) Colocando tiras o placas delgadas en la periferia de

los deflectores (Fig. 2.12¢c - tipo (2) ).

3) Combinando 1los dos casos anteriores (Fig. 2.12c -

tipo (3) ).
To)- T o t i

Por lo general, cuando en el lado de 1los +tubos se
requiere multiple paso es inevitable que se dejen
trayectorias libres de tubos, pudiendo una de estas ser
paralela a 1la direccidén del flujo atravez del haz
tubular y lo cual trae consigo los by-pass consabidos.
Cuando esto ocurre, el efecto de by-pass se puede
contrarrestar mediante 1la colocacién de tubos en las
trayectorias dejadas en el haz paralelas a la direccidn

del flujo.

Estos tubos no transportan fluido alguno, puesto gque se
encuentran entre los dos cabezales sin traspasarlos, de
agui el nombre de tubos-falsos. Como puede verse de lo

anterior estos tubos no intercambian calor (Fig.

2.12c¢).

Para este proposito también pueden usarse tiras o

placas delgaidas, o el conjunto de espaciador y tirante.
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Tubos-falsos

Tigo (2

Fig. 2.12,- Disposicion y prevencion de BY-PASS

2.2.10 OBSTRUCCION EN INTERCAMBIADORES DE CALOR

La obstrucecidén que se forma en el interior y/o exterior
del tubo causada .ﬁor lodos, incrugtraciones u otros
depdésitos, da como resultado una resistencia adicional al
flujo de calor. A conseécuencia de esto, se hara un disefio
conservativo del intercambiador (exceso de la superficie
de transferencia de calor para contrarrestar la
disminucidén de 1la razdn del flujo de calor por efecto del
incremento de 1la obstruccién), deberan preveerse paros
peridédicos para limpieza ¥y debera pensarse en el
tratamiento de las corrientes. De agui, el tamafio y costo

de un intercambiador de calor estara relacionado con esta

resistencia.

Son limitados 1los datos disponibles para fijar en forma

exacta el grado de obstruccidn que deba aplicarse a una
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condicidén de servicio dado. El grado de obstruccién varia
y depende del material de 1los +tubos, de 1los fluidos
involucrados, temperaturas, velocidades b4 otras
condiciones de operacién, siendo por esto arbitrario la

selecciédn de un apropiadeo factor de obstruccidn.

2.3 CONSTDERACTONES TERMICAS HIDRAULICAS

2.3.1 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR (U)

En intercambiadores el flujo de calor que intercambian
ambos fluidos puede calcularse con las siguientes

relaciones:
Q=UAAt =WC (T2 -T1) =wec (tz - t1) (2.9)

El flujo de calor (Q) que se transfiere a traves de la
pared del +tubo lo hace a traves de varias resistencias
ofrecidas por ambos fluidos, la pared del +tubo y las
obstrucciones que generan ambos fluidos. El coeficiente
global de transferencia de calor (U) involucra estas
resistencias dando wuwn valor e :ctivo equivalente con el
cual se hace factible el calculo del Area requerida que

cumplira con el servicio propuesto.

Puesto que un tubo Pproporciona areas diferentes en la
direccién del flujo de calor (direccién radial), es
necesario especificar el &rea sobre la cual se han basado
todas las resistencias para la obtencién del valor de U,

asi puede tenerse un valor de U referido al Area interna
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o externa del tubo. El coeficiente global de transferencia
de calor U, referido al Area externa del tubo esta

definido por:

Uo = (2.10)

1

1l {(do) + do Ln(de) + 1 + Rai(do) + Rao

hi di 2k di ho di

2.3.2 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CAILOR POR
CONVECCION = (h)

Cuando un fluido se pone en contacto con una superficie
sélida cuya temperatura es diferente de la propila, se
prroduce entre ambos un intercambio calor qQue hace variar
el estado térmico del fluido y, por lo tanto, su peso
especifico relativo al resto de su masa. Esta variacién
provoca un desplazamiento ascendente o descendente, segun
que reciba o ceda calor, permitiendo qQue nuevas porciones
ocupen ese lugar, repitiendose asi el fendmeno que combina
el movimiento del fluido con la transmisién de calor, el

que recibe el nombre de conveccidn.

La conveccién se denomina natural o 1libre cuando el
movimiento del fluido se produce por diferencias de pesos
especificos resultantes de cambios de temperaturas, como
en el caso descrito anteriormente; en cambio, cuando el
movimiento se produce por medios mecanicos (bombas,
agitadores, ventiladores, etc.), se 1llama forzada. En la
mayor parte de los equipos industriales se trata de

sprovechar las ventajas de 1la conveccldn forzada, que
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permite obtener transferencias de calor mucho mas

eficientes qQque la natural.

La rapidez de transferencia de calor por conveccidn se

evalia por medio de la ecuaciédn:
Q=hA (Tw - T=)

El coeficiente de transferencia de calor por convecciédn o
coeficiente de pelicula (h), es una funcién complicada del
flujo del fluido, de 1las propiedades térmicas del medio
fluido y de la geometria del sistema. Ademas su valor
numerico en general no es uniforme sobre una superficie v
depende también del 1lugar donde se mide la temperatura
del fluido. Podemos decir que practicamente no hay una
derivacidén racional que permita el célculo directo del
coeficiente de pelicula, siendo por ello necesario
recurrir a algin método de correlacidén mediante el cual y
con la ejecucidén de algunos experimentos basicos, con un
amplio rango de variables, obtener relaciones que
mantengan su validez para cualesquiera otras combinaciones
de variables. Asi, a continuacién p: :sentamos algunas
correlaciones para estimar los coeficientes de pelicula,

los cuales se han obtenido de literatura especializada:
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1) CORRELACIONES _ DE_TRANSFERENCIA DE CALOR SOBRE EI
LADO DE LOS TUBOS

FLUIPOS SIN CAMBIO DE FASE

Para liquidos en flujo turbulento la siguiente expresidn

es usada (Ref. 5, 33):

h = 0.023 (2.11)
Cc G Reg0.2 Pre2/s
donde:
Re =G d4d > 10,000
Ad
Le / d > 80 Pr = Cp u
K

Propiedades a la temperatura de pelicula Te ecepto C en el
médulo de STANTON el cual se evalia a la temperatura de

mezcla To.

EBULLICION

La siguiente expresién es una correlacién para la
conveccldr forzada de F-12 y F-22 evaporandose en el

interior de tubos de cobre horizontales (Ref. 33).

h=C[KL_l [u 2 (;LAX_h:L n (2.12)
d w L
donde

C = 0.0009 v n=20.5

para calidades a la salida <= 90 %
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C = 0.0082 b4 n =0.4

para vapor sobrecalentado a la salida de hasta 11 °F

X = Calidad ; fracecién de masa de vapor
J = Equivalente mecédnico de calor ; 778.18 pie-
1b/btu
2 ) ORRE NES _DE
LADO DE LA CORAZA '

h = 0,38 (2.13)
CG Re®. 45 Pr2/3

donde

2,000 < Re < 1’000,000

Go = Heo 4 @ =Do (S - de) B
ao 144 S
- Arreglo en cuadro
De = 4 (52 - &m do2/4)
Re = De Go < % do
M
- Arreglo triangular
De = 2 - 2
n do/2

Las propiedades se evaliian a la temperatura de pelicula
T, ecepto C en el médulo de STANTON el cual se evalda a

la temperatura de mezcla Tb.

Esta expresién da resultados satisfactorios para los
hidrocarburos, compuestos organicos, agua, soluciones
acuocsas ¥y gases, cuando el banco de tubos emplea
deflectores segmentados 25% ¥y con espaciados aceptables

entre deflectores y tubos, y entre deflectores y coraza
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(Ref. 24). Cuando estos espaciados se exageran, los
efectos del by-pass causan una disminucién en el valor del

coeficiente pelicular.
CONDENSACION

h =0.79 1 1/4 (2.14)

N
N do (Tv - Tw)

donde

Las propiedades se evaliian a una temperatura de pelicula

conveniente (Ref. 33) dada por:
Te = Tv - 0.75 (Tv - Tw)
2.3.3 DISTRIBUCION DE TEMPERATURAS

Cuando dos fluidos que intercambian calor sensible se les
hace circular a traves de un intercambiador de calor,
estos experimentan una variacidén en sus temperaturas a lo
largo de su recorrido a medida que el calor pasa del
fluido més caliente al mas frio. Esta variacidn depende de
la configuracidén del flujo tanto del fluido en el lado de
la coraza (nimero de pasos, flujo dividido, flujo
distribuido, etc.) como del fluido sobre el lado de los

tubos (ntmero de pasos).
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1 ) INTERCAMBIADOR 1 - 1

En este caso se presentan dos tipos segin sean las
direcciones de las corrientes, el flujo paralelo (Fig.
2.13a) y el flujo en contracorriente (Fig. 2.13b). Los
casos particulares de condensacién y evaporacidén se

presentan en las Figs. 2.13c¢c y 2.13d, respectivamente.

Ty Ty

---~\-\--—--9---_____~____~_-__ T ta
T2
/"/— tz
t, t,

AREA
(3} (b) AREA

Teono

T

T2

Tevar

(o) ARER ( 1) AREA

Fig. 2.13 .- Tipos comunes de distriducidn
de tesperaturas

Las temperaturas de ambos fluidos en cada punto de su
trayectoria pueden calcularse a partir de un balance de
calor. Aqui se planteardn las relaciones basicas para el
calculo de las temperaturas de ambos flujos en

contracorriente (Fig. 2.14), indicando ademds que este
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método puede extenderse a cualquier otro caso como los

mostrados en la Fig. 2.13.

i+l ntn

| T,

Balance total de calor
Q=WC(TL - T2) =wec (tz -~ t1) (2.15)
Fracciones constantes del flujo de calor
AQ = Q f n=1, 2, 3, 4, ...... (2.16)
n
Balance de calor en un AQ cualquiera
DQ = WC (Ti - Ti+1) = we (i — ti+1) (2.17)

Temperaturas que definiran el perfil

Ti+r = Ti - 4Q (2.18)
wC
ti+1 = ti - 4Q (2.19)

wWC
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El flujo de calor total (Q) que habran de intercambiar
ambas corrientes pueden dividirse por conveniencia en
varias partes 1iguales como se define en la Ec. 2.16 donde
“n" es el nGmero de intervalos deseados. Para una
determinada fraccién del calor total (AQ), podemos
calcular las temperaturas correspondientes a ambos fluidos
mediante las Ecs. 2.18 y 2.19, vy definir el perfil de
temperaturas desde este punto de vista. Si bi€n estamos
definiendo las temperaturas para fracciones iguales de
calor ( AQ) a lo largo del intercambiador de calor, las
correspondientes Areas necesarias (AA) para cumplir con
este proposito no sersan iguales, puesto que estas
dependeran de todos aquellos parédmetros necesarios que
involucran un calculo de transferencia de calor como son

las propiedades de los fluidos, velocidades, diferencia de

temperaturas, etc.

2 ) INTERCAMBIADOR 1 - 2

En 1la Fig. 2.15 se presentan algunos casos de
distribuciones de +temperaturas para intercambiadores 1-2.
En la Fig. 2.15a el fluido caliente circula en la coraza y
el fluido frio en 1los tubos, mientras que la Fig. 2.15b
muestra esta misma disposicidén pero con las boquillas de

la coraza cambiadas; la Fig. 2.15c presenta el caso de

condensacién sobre el lado de la coraza. Pueden obtenerse

casos similares cuando el fluido caliente circula sobre el

lade de los tubos.
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T

Ty
T’/

Ta tz

t2

ts

AREA 8 (b) AREA

Teomn

t

] (¢) AREA

Fig. 2.15

A continuacién desarrollaremos los tres casos dados en la
Fig. 2.15, pero haciendo 1la salvedad de que estos
desarrollos pueden extenderse a los otros tipos en los
cuales el fluido caliente circula por el lado de 1los

tubos.

CASO 1

La distribucién de temperaturas de ambas corrientes con
respecto al flujo de calor gue intercambian a lo largo del
intercambiador, es mostrado en la Fig. 2.16. Como puede

verse, la distribucién de temperaturas sigue la misma
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tendencia que  aquella que es referida al &rea de

transferencia de calor (Fig. 2.15a).

—-—l A e ,.._ P

Fig. 2.16

Las ecuaciones que a continuacién se muestran calculan las
temperaturas de ambas corrientes en cualquier seccién

transversal del intercambiador (Apéndice ~1).

Balance total de calor
Qr = WC (Tr - T2z) =wec (tz - t1) (2.290)
Fracciones constantes del flujoc de calor:

AQ = @r , n=1, 2, 3, 4, ....

Balance de calor en un AQ cualguiera:
AB = WL T, - Tewa) =W (41 - i) Fwe (et - 1 1) (2.21)
Temperaturas que definiran el perfil :

Ti+r = Ti - AR (2.22)
W o
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ti+1l = Ks + %il - Ka (2.23)
F
donde
Ki = ¥ C (2.25)
w e
K3 = Ti+1 - Kz (2.24)
K1 Kz = Qs (2.26)
wc
Q = Qr ( 1 -5 , s =1, 2, 3, ,» (2.27)
n
F =| X2 |1/2 (Zz + b)) (Za + a)]| ¢ (2.28)
X1 (Zz + a) (Z1 + b)
a=(1_-1 - 1 +1 (2.29)
K2 Ki2
b= (1_-1 + _1_+1 (2.30)
K1 K12
c = _1 1 (2.31)
2 K1 1+ 1
Ki2
Z:r = i - Ka (2.32) Zz = Ti+1 = Kz (2.33)
ti!l - Ks ti+1l - Ks
X1z |z o+ L.-l] : - 1_+1) (2.34)
K1 Ki2
X2 = |22 + 1 -1 2 - 1 +1 (2.35)
K1 Ki2
Finalmente tenemos:
ti+1II = ti+1l + K2 (2.36)
El procedimiento de calculo es el siguiente:
1 ) Calculamos K y Kz con las Eecs. 2.25 y 2.26

respectivamente.
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2) Calculamos Ks con la Ec. 2.24 y calculamos 1los
valores a, by c con las Ecs. 2.29, 2.30 y 2.31

respectivamente.

3 ) Calculamos Z1 y X2 con las Ecs. 2.32 y 2.34

respectivamente.

4 ) Asumimos ti+1l y calculamos Z2 y Xz con las Ecs. 2.33

y 2.35 respectivamente.

5 ) Calculamos F con la Ec. 2.28 y calculamos el valor de

ti+1! con la Ec. 2.23.

6 ) Verificamos el valor de ti+1l asumido en el paso (4)
v el calculado en el paso (5). Si no concuerdar
debemos volver al paso (4), pero esta vez el valor
asumido de ti+1! sera el valor calculado en el pasc

(5).
7 ) Calculamos ti+1llcon la Ec. 2.36.

El calculo de la +temperatura Tx (Fig. 2.16) se hace en

forma directa puesto gque para este caso Q@ = 0, lo cual

simplifica los procesos de iteracién.

CASQO 11

Al igual que en el caso I, el fluido caliente estard en la
coraza y el fluido frio en los tubos, pero el recorrido

del fluido caliente sera opuesto (Fig. 2.17).
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Salvo por las Ecs. 2.22 y 2.24,
en el caso I seran iguales

célculo. Estas nuevas expresiones sersan:

modificacién de la Ec. 2.22
Ti+1 = T8 + _AQ
W C
modificacién de la Ec. 2.24
Kz = Ti+1 + Kz

Ks

CASO 111

el resto de aquellos dados

asl como el procedimiento de

(2.22)°

(2.24)°

En este caso consideraremos la condensaclén del fluido en

la coraza (Fig. 2.18).
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Fig. 2.18

Las siguientes ecuaciones definiran el

temperaturas a lo largo del intercambiador de
Balance total de calor:
W htg =

we (tz - t1)

fracciones constantes del flujo de calor:

AQ = Qr » n=1, 2, 3, 4,
n
Q = Gn( 1 -8 , § =1, 2, 3, , I
n

Las temperaturas

los tubos puede calcularse por (Apendice =-2):

perfil

calor:

(2.37)

(2.38)

(2.39)

tieat

(27 - 9

ue NC

tzr—g,)-l\/ =+4[T
w 2

=1
)

(B = T) # (T = &%) (T = g3t

Las temperaturas en el segundo paso se calculan con:

ti+1ll = ti+1!l + Qg (2.41)
W c
Como es légico aqui tendremos:
Ti = Ti+r = T = Tcona

61

de

que definiran el perfil sobre el lado de

\
1 (2.40)
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Como en los casos anteriores, tx se calcula haciendo Qs =
G.

3 ) INTERCAMBIADOR 1 - n (n =2, 4, 6, 8, ....)

Para estos casos es més recomendable aplicar un método
aproximado en el cual la exactitud dependera del nimero de
intervalos tomados. A continuacidén analizaremos el caso
particular cuando n=4, o sea un intercambiador 1-4, pero
se indica que puede hacerse con otro valor de "n" (Fig.

2.19) u otra disposiciédn.

|‘tox'
! |
a0 — 0

Fig- 2.1%

.t

Las ecuaciones que ha continuacién se muestran calculan
las temperaturas de ambas corrientes en cualquier seccién

transversal del intercambiador (Apendice - 3).



Balance total de calor:

Qr WC (Tr - T2)

w e (t2

-~ t1)

Fracciones constantes del flujo de calor:

AQ = Qr ,

n

Balance de calor en un AQ cualquiera:

LDR=NC AT,

L OTL I

Temperaturas que definiran el

coraza:
Ti +1

Temperaturas que
tubos:

~
La

Ti

AQ
WwC

definiran el

(2.42)

(2.43)

perfil en el lado
(2.45)
perfil en el lado

] (teaa? - 30

(Tyeg - t,!'_!;l (tean®t - ¢33

](h.ﬂ"-tﬂ'”

-, ,
tiaaft =t 12 - Tlu - hq (T, =~ 422 - (Tyay - t450)
Lr L -y Ty - bt - (Tpen - £(1)
Tl‘l tl.l
(Ln ( T - t,}‘__)w.
[FESRLLEEN FRLLI 4 Tyer = Byoif? 1Ty - %% -
ta R T (T = 432 = (T - t,”)J
lTn: LR YELLY
] I, -t 11___[ -
[ TPLA I T - Tyeg = byey22t (Ty = ™) = Teey - 1%
Ln LT TR (Ty - 6210 = (Tyey - £(2FE)
Ties = tyar?¥ -
' T -ty }
tier? = ta? | Tlol i th J -t - (T - H 0
(T, = 43V = (T - 0a®Y)

Lnf T, -4}
Teer = tyeal

e ||

} {teas? - £,1%)
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BRTTTURS A T R R P R I SN (L LI L

(2.44)

de 1la

de los

(2.45)

(2.47)

{2.48)

2.49)
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El procedimiento de célculo es el siguiente:
1 ) Se asume un valor de ti+1l,

2 ) Conocido ti+1l, calculamos ti+1!l con la Ec. 2.48

mediante un proceso iterativo.

3 ) Conocido ti+1ll, calculamos ti+1!II con la Ec. 2.47

mediante un proceso iterativo.

4 ) Conocido ti+1lll, calculamos ti+1lV¥ con la Ec. 2.48

mediante un proceso iterativo.

5 ) Con las temperaturas de los pasos 1), 2), 3) y 4)

calculamos el valor de ti+il con la Ec. 2.49.

6 ) Verificamos el valor de ti+il! asumido en el paso 1) y
el calculado en el paso 5). Si no concuerdan debemos
volver al paso 1), pero esta vez el valor asumido de

ti+1! sera el valor calculado en el paso 5).

2.3.4 DIFERENCIA DE TEMPERATURAS

La media logaritmica de la diferencia de temperaturas
(MLDT) es un factor importante en los calculos de
transferencia de calor, puesto gque nos determina el tamafio
(superficie de transferencia de calor) y por ende el costo
de la 1inversidén. Por esto, los rangos de temperaturas (se
entiende por rango de temperatura al aumento de la
temperatura del fluido frio o© a la disminucién de la
temperatura del fluido caliente) de ambas corrientes deben

elegirse convenientemente a menos de que estos sean
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impuestos. Por lo general wun alto valor de la MLDT trae
consigo un pequefio tamafic del intercambiador, por esto
cuando tengamos la facultad de elegir estos rangos de

temperaturas debemos recordar que grandes valores de la

MLDT pueden conseguirse incrementando el rango de
temperaturas del medio enfriante (Ref. 5). Por el
contrario, pequefias aproximaciones de temperaturas, es

decir pequefia diferencia de temperaturas entre la entrada
de una de las corrientes y la salida de la otra, trae como

resultado valores bajos de la MLDT.

Asi como las temperaturas de los fluidos varian a lo largo
de su recorrido, también lo hace 1la diferencia de
temperaturas. Como consecuencia de esto, ain para una
resistencia constante, la velocidad del flujo de calor
variara a lo largo del intercambiador y por ende los
requerimientos de Area, a intervalos del intercambiador,
serdn diferentes. De manera andloga a lo planteado para
distribuciones de temperaturas, consideraremos intervalos
referidos al flujo de calor para los cuales calcularemos
la verdadera diferencia de temperaturas, tomando los

mismos casos para el estudio.

1 ) INTERCAMBIADOR 1 - 1

En la Fig. 2.20 se muestra la distribucidén de temperaturas

para flujo en contracorriente.
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Tz

[,
| | tier [

!
A 2

Fig. 2.20

Analizaremos dos casos para el céllculo de la diferencia de
temperaturas, la primera refiriendose en forma global a
todo el intercambiador, y 1la segunda +tomando intervalos

del mismo.

CALCULO GLOBAL

La diferencia de temperaturas queda definida por:
At = Fr MLDT (2.50)

En general para un intercambiador 1 - 1 en el cual pueden
obtenerse flujos en contracorriente (o paralelo)puro , el
factor de correcccién de 1la MLDT es igual a la unidad
(F=1). Como consecuencia de 1lo anterior 1la diferencia
promedio de temperaturas ( /At) se hace igual a la MLDT, y
esta se calcula con (Ref. 24}):

At = MLDT = (Ta_ - t2) = (Tz - t1) (2.51)

Ln [In= %z
Tz - t1
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CALCULO DIFERENCIAL

En un intervalo cualquiera (Fig. 2.20) la diferencia de

temperatura queda definida por:

ANtn = MLDT = i i - X (2.52)
Ln Ti - ti
Ti+1 - ti+1
2 ) INTERCAMBIADOR 1 - 2
Analizaremos los mismos casos planteados para la

distribucién de temperaturas.

CASO I

La Fig. 2.21 muestra el caso que analizaremos.

CALCULO GLOBAL

En este caso también tenemos:

At = Fr MLDT (2.53)
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MLDT = (T3 - t2) - (T2 - +1) (2.54)
In | T1_- %2
Tz - t1

Pero el valor de Fr tiene la forma siguiente (Ref. 24):

donde:

Ln ( 1 -8
= |\Re 1 1 -RS (2.55)
R -1 Ln 2 -85S (R+_1 - VRz2 +1 )
2 -3S(R+ 1+ VRz +1" )
R=T1 -T2 =wuw g S =tz -t
tz - t1 w C T1 - t1

A continuacién se haran algunas observaciones:

1

Puesto que un intercambliador de calor 1-2 tiene sobre
el lado de los tubos un paso paralelo y el otro en
contracorriente con respecto al fluido en la coraza,
el valor de At se encontrara entre los limites de la

MLDT para flujo paralelo y en contracorriente.
MLDT Paralelo < Ati-2z < MLDT contracorriente

El wvalor de Fr para un intercambiador 1-2 siempre
sera menor que la unidad, puesto que cuando Fr = 1 el
At seria igual a la MLDT para flujo en

contracorriente puroc lo cual s6lo ocurre en un

intercambiador 1-1.
Pr 1-2 < 1

El minimo limite practico de eficiencia del wvalor de

Fr para un intercambiador 1-2 es de 0.75 (Ref. 15); v
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refiriendose al punto 2) el wvalor de FT se encontrara

entre los siguientes limites:
0.76 <= Fr < 1

Como veremos méas adelante el minimo 1limite de Fr
aumenta conforme aumenta el numero de pasos sobre el

lado de la coraza.

Ocurre un caso especial cuando 1los rangos de
temperaturas de ambas corrientes son iguales. Siendo
este el caso, obtenemos R=1 con el cual el valor de

Fr se hace indeterminado.
Fr rR=1 = Q (indeterminado)
0
Para romper la indeterminacién es necesario aplicar

la regla de L’ HOPITAL y obtener una nueva expresidn

para Fr cuando se hace R=1. Esta expresidén es:

Ln'z;s_(zhz__l
(2—5(2+F)

Frr=1 = (2.566)

CALCULO DIFERENCIAL

El calculo de la diferencia promedio de temperatura para

un intervalo del intercambiador (Fig. 2.21) se obtiene con

"la siguiente expresidén (Apendice -4):

R+/REFT| a0 k
imc
G T - s by ~ (R -vRE s 1) (G2~ £, %)

Tloos = (Lsesd® € teagt = B ~VRZ ¥ T} {tieid® = i T}

(2.57)
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Donde:

o
]

F
1]

Ti =~ Ti+a
(Lill - 441 ) ~ (L2111 — g1+11)

i

=
(0]

CASO II

Al igual que en el caso I el fluido caliente estard en la
coraza y el fluido frio en los tubos pero el recorrido del

fluido caliente sera opuesto (Fig. 2.22).

©

—A o
Fige 2.22

CALCULO GLOBAL

Mediante un andlisis diferencial de balance de calor
podemos obtener, para todo el intercamblador, un grupo
de ecuaciones parecidas pero no iguales a los dadas en el
caso I para el cdlculo de Fr. Se ha demostrado que
estas ecuaciones (¥ en general para cualquier disposicidén
de flujos en intercambiadores 1-2) dan el mismo resultado
que aquellas otras ecuaciones que podamos deducir mediante
un anilisis diferencial. De aqui, es maAs practico tener un

grupo de ecuaciones que ©puedan aplicarse a cualquier
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disposicién de un intercambiador 1-2, que a tener un grupo
distinto de ecuaciones para cada disposicién de flujos
sabiendo que estos dan el mismo resultado cuando se

aplican convenientemente.
Para este caso tendremos:
At = Fr MLDT

donde el calculo de Fr y MLDT se obtienen con las Ecs.
2.54 y 2.55 respectivamente. Las observaciones descritas

en el caso I también se aplican aqui.
CALCULO DIFERENCIAL

Si bien el caso I y el caso II son iguales tratédndose del
intercambiador en forma total o global, esto no lo es para
los intervalos de cada caso. Por lo tanto refiriéndonos a
la Fig. 2.22, un intervalo de esta disposicidédn dara un At

diferente para cada caso.

Las ecuaciones para el cédlculo del At de cada intervalo
de esta nueva disposicién de flujo seridn (la solucidn es
andloga al que se da en el Apéndicr -4):

At = R +NRZ ¢ 1) (a0i2w) (2.58”

In 2 T4y = ttye 2t big® ¢ R -VEZE Db = tiey')
2T, - (7% + £,%) + R - JRT# Dttt - 7}

Donde:

R = W g = Tizz - T
W c (£e11 - tal) - (ti+1ll - ti+rl)
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CASQO 111

En este caso consideraremos la condensacién del fluido en

la coraza (Fig. 2.23).

Fige 223

CALCULO GLOBAL

Para este caso tendremos:

At = Fr MLDT

Donde:

MLDT = _t2 - t.3» (2.59)
Ln 'Zf:ALL
T - t2

Fr = 1 (R =0, en 1la Ec. 2.55)
CALCULO DIFERENCIAL

Para obtener la expresidn At para el intervalo que se

muestra en la Fig. 2.23, basta con reemplazar R = 0 en

las Ecs. 2.57 o 2.58 las cuales, como ya vimos, daxan
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idénticos resultados. Usando 1la Ec 2.57, 1la cual al

reemplazar R = 0 en ella dara:

AN~

At = o 2xMec (2.60)
Inm |I — &4l |

T - ti+1l

3) INTERCAMBIADOR 1 - n  (n =2, 4, 6,...)

Analizaremos los dos casos para la disposicidén del fluido

caliente sobre el lado de la coraza.

CASO 1

La Fig. 2.24 nos muestra el caso a estudiar.

Ta

ta

to-a

ta




74

A ) CALCULO GLOBAL

Es conveniente analizar este célculo desde dos puntos de
vista segin sea la exactitud, siendo para ello necesario
plantear dos métodos de cidlculo, el exacto y el

aproximado.
METODO_EXACTO

En este caso en que tenemos varios pasos sobre el lado de
los tubos, 1la expresidén general para calcular el valor de

At para esta disposicién serd (Apéndice -5):

fRz + 4 (tn ~ t1)
n2 (2.61)

At =
Ln 2 (T1 - %) - (R -VRZ + 4/n2') (tn - 1)
2 (T1 - %) - (R+VRZ + 4/n2") (tn - t1)
Donde:
_ i=n
t =1 2 +ti R = wec = T1 - Tz
nfi=1 We tz - t1
n = nGmero de pasos en los.tubos (par)
El valor de t es el promedio de todas las temperaturas

ubicadas en el extremo izgquierdo como se muestra en la
Fig. 2.24. Las‘temperaturas intermedias pueden calcularse
con el método propuesto en el caso (3) del parrafo 2.3.3

(distribucién de temperaturas).

METODO APROXIMADO (PRACTICO)

Para estos casos lo que comGnmente se hace para obtener el

valor de At , es aplicar las mismas expresiones que se
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aplican a un intercambiador 1-2, puesto gque el error en

que se incurre es muy poco. Puede verse en la Ec. '2.81 que
el valor de At  iréd disminuyendo conforme aumenta el
nimero de pasos sobre el lado de los tubos. De todos modos

con lo que se ha planteado aqui podemos calcular el valor

de At en forma exacta y verificar esta suposicién.

B ) CALCULO DIFERENCIAL

El célculo de At para un intervalo cualguiera del

intercambiador (Fig. 2.24) se obtiene con 1la siguiente
expresidén (Apéndice -5):
{ R 0\’R2 +1‘) IN|
At = | n?l 2wc {2.62)
In I, - 4 - 1/ 2 i OQJnct By/we) (R - VRZ + 4/n2)

Tiet - Laes - 12 (G./wc} IR - VR + #/02 )

Donde:
i=n — i=n
i o= 1] £ tid ti+r = 1] 2 ti+1d
nji=1 nli=1
R = we = Ta_ - T2
wC k=n kK=n
S (tik - tik-1) - Z (ti+r1k - ti+rk-1)
k=2 k=2
CASO 11

La Fig. 2.25 nos muestra el caso a estudiar.
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Fig. 2.25

CALCULO GLOBAL

La disposicién planteada en el caso I sirve para este

propdsito.
CALCULO DIFERENCIAL

El cdlculec del At para un intervalo cualquiera del
intercambiador (Fig. 2.25) se obtiene con 1la siguiente
expresién {(Apéndice -5):

RAR + 4/ AR

At = 3 2wc (2.63)
b Tyiea - Bueg # (R -VRZ + /0% ) (Byi2ec)

To -t ¢ (R -YRZ + &%) (Qu/uc + Aliwc) (1/2)
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Donde:
— j=n _ J=n
ti+1 = ll 2 ti+id ti = 1] 2 ti3
nli=1 nf i=t
R = w. C = Ti - T2
W¢C k=n k=n

2 (tik - tik-1) -

x
0"
o

(ti+1k - ti+rk-1)

En este caso creemos conveniente recordar y/o aclarar

algunos puntos.

4.1 ) Los calculos que se han hecho tanto para At y/o
Fr, salvo el intercambiador 1-1, se han referido a
corazas que tienen un nimero par de pasos sobre el
lado de los tubeos. No se ha tratado agui con
intercambiadores que tienen un ndmero impar de
pésos en los tubos debido a que crean problemas
mecanicos en los cabezales estacionarios y porque
generalmente no son empleados. En el caso que se
Quiera usar intercambiadores con un namero impar
de pasos en los tubos, es recomendable, para
obtener un valor maximo de Fr, que la mayoria de
los pasos en los tubos esten en contracorriente con
el fluido de 1la coraza en lugar de estar en

paralelo.

4.2 ) Sabemos que un intercambiador de calor de coraza y

tubos, es aquel gue consta Jde m pasos sobre el lado
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de la coraza y n pasos sobre el lado de los tubos,

siendon = m on > m.

CASODE n =nm

En este +tipo de intercambiadores los flujos pueden
ser arreglados tanto en contracorriente verdadera
como en paralelo verdadero. Hablando en términos
estrictamente térmicos podemos decir que sélamente
existe el intercambiador 1-1 (n = m = 1) puesto
que los demas del mismo tipo (intercambiadores 2-
2, 3-3, 4-4, etc.) difieren sdlamente en el
aspecto mecanico. El intercambiador 1-1 es el
intercambiador mas simple, y trabajando uno solo o
varios en serie cumplen la misma funcién de los
intercambiadores 2-2, 3-3, 4-4, etc. La Fig. 2.26
muestra tres esquemas que cumplen con el mismo
servicio y donde el niimero de tubos (N) por flujo

es el mismo.

Ty

t2 tx— t:}u
by = }N
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El esquema de la izquierda muestra un
intercambiador 2-2 en una sola coraza dividida por
un deflector longitudinal; el del centro representa
un intercambiador 2-2 pero repartido en dos corazas
(cada uno de los cuales es un intercambiador 1-1)
v el +tercer esquema muestra un intercambiador 1-1

pero con una longitud doble.

CASODE n>nm

En este tipo de intercambiador siempre debe

cumplirse que:

n=(2m) K (2.64)
Donde:

K=1, 2, 3, 4, (Knin = 1)

Asi por ejemplo tendremos:

»=} -->n=2 | k=2 --> I[NTERCAMBIADDR 1 -n
1 -2 (K=1) =in.
1-4% (K2}
1-6 (K3
etc.

#=2 --yn=2 2 K =4 ~--> INTERCAMBIADOR 2 -n
2 -4 (K=1) min.
2 -8 (K=2)
2 - 12 K=3)
etc.

=3 —->n=2 3 K=tk --) INTERCAHBIADOR 3 -
3 -6 (K=1) min,
3 - 12 {K=2}
3 - 18 (K=}

etc,
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De lo anterior puede verse que con intercambiadores
1-n pueden formarse los demas; un intercambiador
2-4 puede formarse con dos intercambiadores 1-2, un
intercambiador 3-12 puede formarse con tres
intercambiadores 1-4, etc. De aqui también podemos
ver que el nimero de pasos sobre el lado de 1la
coraza (m) determina el numeroc de intercambiadores
del tipo 1-n o nﬁﬁéro de corazas como es llamado
comanmente {(un intercambiador 1-n representa una

coraza).

Se ha demostrado (Ref. 24) que el parametro que
influye en el valor de Fr es el nimero de corazas
(nimero de pasos en la coraza); altos valores de Fr
se obtiene con un mayor numerc de corazas. Para un
namero dado de corazas, la cantidad de pasos
sobre el lado de 1los tubos no tiene influencia
practica sobre el valor de Fr, asi por ejemplo, el
valor de Fr para un intercambiador 1-2 sera
practicamente el mismo Que para intercambiadores 1-
4, 1-6, 1-8, etc. (el valor de Fr disminuira al

aumentar el numerc de pasos sobre los tubos).

Tomando el valor de K=1 para un nimero dade de
corazas (m), obtenemos el arreglo minimo en el cual

el correspondiente valor de Fr representari a los

demas de su serie, asi tendremos:
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N& Corazas Ninimo arre-  fArreqlos de su serie (K ) )
() glo {K = 1}

1 Fra-a Fraon 8 Fra-z (022 K}

2 fr 2-a Fr2-n % Fr 2-a  (n=4 K)
3 Fr a- Fr sen 8 Fraea (076 K)
4 Fr a-a Fr aen % Fy ace (=8 K)
] Fr a-2a Fr an & Fr o-2a (022 aK)

En general el valor de Fr estad limitado a ciertos

valores como son:

Fr =1  (maximo)

El méximo +valor de Fr que puede obtenerse es la
unidad. Este caso ocurre cuando tenemos un
intercambiador 1-1 con flujo en contracorriente
(con una, ambas o ninguna de las corrientes en
cambioc de fase), y en general en intercambiadores
m-n solamente cuando una o ambas corrientes
experimentan cambio de far= (condensacidén y/o

evaporacidén).
Ft = 0.75  (minimo para una coraza}

El valor de Fr = 0.75 es el 1limite mas bajo de
eficiencia practica para los intercambiadores 1l-n

(Ref. 15) cuando ambos flujos intercambian calor
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sensible. 81 se obtiene un valor de Fr < 0.75 para

un intercambiador, éste no debera usarse.

Fr_=0.75 - 0.80 (minimo para mAs de una coraza}l

Cuando se obtiene un valor de Fr < 0.75 para
intercambiadores con una coraza (intercambiadores
1-n), es necesario aumentar el ndmero de corazas
(en serie) para lograr un aumento del valor de Fr.
Pero al aumentar el nGmero de corazas, también
aumenta el limite minimo de Fr (Fr=0.75,
correspondiente a una coraza). El nuevo limite
minimo practico de Fr tomara valores que van de
0.75 a 0.80 conforme aumenta el ntmero de corazas
(Ref. 15). El nimero éptimo de corazas se encuentra
alcanzando el limite minimo practico de Fr (0.75 a

0.80).

Refiriéndonos al punto (4.3), la ecuacidédn general
que determina el valor de Fr para el calculo de
la diferencia promedio de temperaturas (At) para

intercambiadores m-n esta dada por (Ref. 15):

=\Rr2 (1 - Px) / (1 - R Px) (2.65)
e F e e
(2/Px) - 1 - R -VRz2 + 1

Donde:

1 - IE P - ]} i/m
P -1
R_(RE—JJ 1/m
P -1
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P = tz -t R = T1 - Tz
Tr - t1 tz - t1

m = nimero total de corazas o ntmero de pasos por

la coraza.

Si R =1 1la ecuacién se hace indeterminada y es
necesario aplicar la regla de L’HOPITAL para llegar
a la siguiente expresidn:

Fr=1 = _ Px V2/(1 - Px) (2.68)

Ln ({2/Px) - 2 + JZ
(2/Px) - 2 - V2

Donde:

Pr =P/(m -~ m P + P)

5 ) CASQ PARTICULAR

Cuando los requerimientos de caida de presidén sobre el
lado de la coraza no pueden cumplirse adn con
intercambiadores de una coraza (intercambiadores 1-n), es

necesario usar un intercambiador de “"flujo dividido™.

INTERCAMBIADOR DE FLUJO DIVIDIDOQ 1-n

En intercambiadores de flujo dividido i-n (n= 2k, k=1, 2,
3, ... ) en donde se tenga Tz > tz, es satisfactorio
obtener el valor de At multiplicando la MLDT por el valor
de Fr obtenido para un intercambiador 1-n (Ref. 24). La
Fig. 2.27a muestra un intercambiador de flujo dividido 1-2
v la Fig. 2.27b muestra el esquema de 1la relacidn de

temperaturas.
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T2

Si aplicaramos el método

anterior a un intercambiador de

flujo dividido 1-1, obtendriamos un valor errdneo de At
puesto que el flujo es una combinacidén de paralelo ¥
contracorriente a lo largo de la longitud del
intercambiador (Fig. 2.28). Recordemos que en un

intercambiador de calor

¥y consecuentemente At MLDT

IES

t

1-1 convencional,

se tiene Fr 1

(contracorriente verdadera).
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Las ecuaciones gue a continuacidn se presentan calculan el

valor de

(Apéndice -8).

T2’ = T1 - K (tx - t1)
T2'' = T1 - K (tz - tz)
Ln[ _T1 = tx |
{K;l _ T2’ - tol = 1
K+ 1/!Ln[_T1 - tx
Tz’ - t1
Donde:
K = 2w¢
W e
At = tz - ta1
tz - t1 + tz - tx
Atr Atp
Donde:
At = (Th = tx) = (T2’ - 1)

(T’ - j‘
Tz’ - +1

Atp = (Ti_ = tx) = (T22’- t2)

Ln [T1 - %x
Tz2’'’'- t2

At para un intercambiador de flujo dividido 1-1

(2.67)
(2.68)

(2.69)

(2.70)

(2.71)

(2.72)

E]l procedimiento de cdlculo es el siguiente:

1) Asumir un valor de +tx

2) Calcular Tz’ ¥y

respectivamente.

3) Verificar la Ec. 2.69.

(Fig. 2.28b)

Tz’’ con las

Ecs. 2.67 y 2.88
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4) Si la Ec. 2.69 se verifica, entonces el valor de tx es

el correcto. En caso contrario debera asumirse otro

valor de tx.

5) Calcular el valor de At de la Ec. 2.70 con ayuda de

las Ecs. 2.71 y 2.72.

2.3.5 RECUPERACTION DE CALOR

Existen dos casos que deben considerarse para poner en
funcionamiento un intercambiador de calor, ya sea gue éste
provenga de un disefic o que éste ya se encuentre

construido.

I biad jucto del dised

El objeto primordial del disefio de un intercambiador de
calor es calcular la superficie o a&rea de transferencia de
calor "necesario” para cumplir con los requerimientos de
unr determinade proceso o servicio. El Area calculada
mediante los principios de transferencia de calor, con
la cual obtenemos las temperaturas Tz y tz previstas a
la salida de los fluidos caliente y frio respectivamente,

se le conoce como Area de disefio (& Area limpia). Si bien

el a&rea de disefio nos proporciona un disefio "exacto™, no
es recomendable dimensionar un intercambiador con esta
area puesto que después de haberse puesto en

funcionamiento se empiezan a depositar particulas extrafias
en el interior y/o exterior de los tubos que conllevan a
una resistencia adicional al flujo de calor. Conforme pasa

el tiempo 1la obstruccidén auments y el flujo de calor
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disminuye lo cual hace gque las temperaturas previstas
varien, Tz aumenta y t2 disminuye. Para compensar este
efecto el area de disefio es incrementada en un porcentaje
(Area requerida) que depende de la velocidad de
obstruccién (factor de obstruccién) y del tiempo de
servicio en el cual operari ininterrumpidamente hasta el
mantenimiento programado (cominmente cada afic o afic ¥
medio). El Area requerida o Area sucia incrementara el
flujo de calor ¥y consecuentemente se obtendran nuevas

temperaturas en la salida de las corrientes, Tz’ < Tz y

t2’ > +t2. El objeto de dimensionar un intercambiador con
el Area requerida en vez del Area de disefio es que al
final del periodo de funcionamiento se obtengan las
temperaturas previstas T2 y tz (T2’ aumentarid hasta el

valor de Tz y t2’ disminuirid hasta el valor de tz, como
consecuencia de la disminucién del flujo de calor). A
continuacidén se muestran los valores que corresponden al

Area en cuestidn, de diseifio o requerida.

En general tenemos: Q=AU At
Fluido caliente : Ti1, Tz
Area limpia  Fluido Frio ¢, t2
Ac Uc , Aot
Fluido caliente : Ti, T2’ (T2’ < Tz)
Area sucia 4 Fluido frio Pot1, bz’ (b2’ > tz)
Ap Up (Up < Uc), At

y Ap > Ac
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Cuando el intercambiador estid recien instalado y limpio
(nuevo o después de mantenimiento) las temperaturas T2’ y
t2’ no se conocen puesto que los calculos de transferencia
de calor estuvieron basados en las temperaturas Tz y t2
con lo que se obtuvo el coeficiente global de
transferencia de calor limpio Uc y consecuentemente se
obtuvo el area limpia o de disefio Ac. El coeficiente
global de +transferencia de calor sucio o de obstrucciodn
Upo, no proviene directamente de un célculo de
transferencia de calor, puesto que es un decremento que
se le hace al valor de Uc para tomar en cuenta el factor
de obstruccidén. Asi pues las férmulas que a continuacién
se proponen tratan de calcular estas temperaturas (T2’ y

tz2’) (Ref. 17).
1 ) INTERCAMBIADOR 1-1

Para flujo en contracorriente:

Tz’ = (1-RIT31 + (1-p(Uc Ad/we)(R-1)) R 11 (2.73)
1 - R e(Uc Ad/we)(R-1)

Si R = 1, aplicar la regla de L’ HOPITAL.

Para flujo paralelo:

Ta' = R + pt¥c Ad/mad Re1d) [ 4 [p(Us Ad/meliRely - 1) R4, (2.74)
(R + l) elu< Ad/wc) (R*1)

Si R = 1, aplicar la regla de L’ HOPITAL.

Donde para ambos casos:
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R = [o] =T - Tz’

We tz' - 4
Conocido T2z’ | pueden obtenerse la temperatura tz’' y el
flujo de calor @’ -al inicio del funcionamiento con las

siguientes expresiones:
Q@ =WC (T2 -T{) =we (tz - 1) (2.75)
Q" = Uc Ap At (2.76)

2) INTERCAMBIADOR i-n (n = 2K) ¥y 2-n (n = 4K):
(k =1, 2, 3. 4, ,... )

Te’ = (1-R)T1_ + (l-e(Fy Uc Ad/wc)(R-1)) R +t3 (2.77)
1 - R e(F;, Uc Ad/we)(R-1)

S8i R = 1, aplicar la regla de L’ BOPITAL.

En la Ec. 2.77 la forma de Tz’ es explicita puesto que el
factor de correccidén Fr (Fr 1-2 6 Fr z2-4 segin sea el
caso) también es una funcidén de Tz’, por 1lo tanto 1la

solucibén debe hacerse por prueba y error.

INTERCAMBIADOR m—n_(m_>= 3_y¥ n =2Km,. K=1.2, 3 )

Las siguientes ecuaciones calculan los valores de Tz’ y
t2’. Este método es una doble iteracidén referidas al

primer intercambiador 1 - 2 K y al intercambiador en total

m~ 2 Km (Fig. 2.28).
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12 INTERC.Q -~ 2

Fig. 2.2%

Sx =1 -[0 -SRY / (1 - 9)]m (2.78)
R - [(1 -SR) /(1 -85)m
Donde:
S = k2 = ta R=we =Ti - Tz
T1 - ti W e tz - tx

Para R = 1 (aplicando la regla de L’ HOPITAL):

Sx = n_sS (2.79)
mS -85 + 1

ti = 8 (T1 - t1) +t1 - 8 (T1 - ti) (2.80)
El procedimiento de cAlculo es el siguiente:

1 ) Asumir ti

2) Con W, C, T1, w, ¢, ti (el asumido), Uc ¥ Ap/m;

calcular tz, Ti, S, Fr para el 19 intercambiador 1-2

(Fig. 2.29).
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3) Calcular Sx con 1la Ec. 2.78 o Ec. 2.79, segin el

caso.

4 ) Sustituir S, Sx ¥ ti en la Ec. 2.80 v obtener un

nuevo valor de ti (calculado).

5) Comparar ti calculado (paso 4) con el valor +ti
asumido (paso 1). 8Si son diferentes asumir el valor
de ti calculado en el paso 4 y repetir los pasos 2, 3

vy 4 hasta que ti converja.
2.3.6 CAIDA DE PRESION

El calculo de las pérdidas de carga que se producen en los
intercambiadores de calor, tanto en la coraza como en los
tubos trae consigo una serie de problemas que muchas veces
conllevan a emplear férmulas empiricas y conservadoras,
siendo estos problemas mas acentuados en liquidos que
cambian de fase. Aqul trataremos de dar una idea clara de
los aspectos més importantes que involucran estos
cédlculos, siendo para ello necesario referirnos a algunos
puntos que creemos importantes para aclarar lo que vendréa

después.

CAIDA DE PRESION EN CONDUCTOS

Para un flujo incomprensible, Viscoso, permanente ¥y
totalmente desarrolladoc que fluye isotérmicamente dentro
de conductos rectos, se obtiene mediante un analisis

dimensional una expresidén para la caida de presidn la cual
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suele representarse de distinto modo segiin como se tome el

coeficiente de friccién F.

Algunos lo representan directamente como (no muy usual);

AP = ' 1 ¥y vz (2.81)
ds g
Para formar el término conocido de 1la energia cinética,

suele representarse como (MOODY):

AP = fM 1 Y V2 (2.82)
& 2g

otros lo representan como (FANNING):

AP =2 fr 1 ¥ ¥2 (2.83)
di 4
De aqui podemos obtener la relacién existente entre los

coeficientes de friccidén mencionados:
f' o= fu =2 fr
2

Al wutilizarse los graficos que aparecen en diversos
manuales o textos para calcular valores de "f", debe
tenerse muy presente la ecuacidén que 1lo define, pues

como ya hemos visto no es universal.

La exactitud con que pueden determinarse por calculo los
valores de pérdidas de carga es bastante relativa;
incrustaciones, corrosién, incertudumbre en la
calificacién de rugosidades, etc., son factores que

influyen muy considerablemente en los valores de AP.
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FORMULAS EMPIRICAS PARA KOS COKFICTENTES DE ROZAMIENTO

(Ref. 24, 26)

A ) TUBERI LISAS € ~

Rango de uso : [ - 5,000 < Re < 200,000

- Flujo isotérmico

fE = 0.046 [Elg,O-z (2.84)

B ) TOBERIAS RUGOSAS (€/D > 0)

- 5,000 < R e < 200,000

Rango de uso : - Flujo isotérmico

- Tuberias de hierro y acero comercial

fr = 0.055[; 0.2 (2.85)

R e

En general, el factor de friccién “f" de toda tuﬁeria
rugosa es una funcién del nGmero de Reynolds y de la
rugosidad de la pared. Sin embargo cuando la expresién
del factor de fricecién "f" se restringue para algunos
tubos, puede hacerse que ésta sea s6lo una funcidén del
nimero de Reynolds e independiente de la rugosidad de la
pared. Asi cuando se trabaja con tuberias de hierro y
acero comercial (rugosos) la Ec. 2.85 sirve para calcular

el factor de friccién "f°".
FLUJO NO ISOTERMICO

La viscosidad como hemcs visto, es la tGnica propiedad del

fluido que afecta el fac:or de friccidén cuando se trata de
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flujos no isotérmicos. En consecuencia para liquidos que

son calentados el factor de frieccién disminuye con
respecto al que se obtendria para flujo isotérmico,
debido a gque la viscosidad para liquidos disminuye con
aumento de 1la temperatura; del mismo modo este factor
aumenta si el liquido es enfriado. Para gases el fendémeno
es inverso, pues su viscosidad aumenta con el aumento de

la temperatura y disminuye con disminucién de 1la

temperatura, respecto al flujo isotérmico.

Para estos casos se sugiere que el factor de friccién sea

corregido empiricamente mediante el cémputo de la
viscosidad a una temperatura dada, o mediante un factor
adecuado. Para régimen turbulento se aconseja que la
viscosidad se calcule a 1la media aritmética de 1la
temperatura de 1la masa principal del fluido tb, y de la

temperatura de la pared +tw (temperatura de pelicula);
pero si se trata de liquidos para los que la viscosidad ,
varia mucho con esta temperatura (como sucede con los
derivados del petrdleo), se recomienda utilizar
directamente las férmulas pr-a flujo 1isotérmico pero
afectada con un factor empirico como se muestra a

continuacidn:

f = frsoT uw 0.14 (2.86)
Mo

Donde uw ¥y pub se calculan a tw y tb respectivamente.
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FERDIDAS LOCALES

Las perturbaciones provocadas en una vena fluida por la
presencia de accesorios, cambios de direccién o de
seccidén, ocasionan en'ella pérdidas de energia; en 1la
mayor parte de los casos, la capa limite se separa de la

pared, originédndose torbellinos.

Estas pérdidas de carga suelen calcularse mediante 1la

expresidén general:

AP = KY V2 = K

1 (2.87)
2g 2

g

Donde K (factor adimensional) casi siempre se calcula en

forma experimental.
1) , JOR DE LOS T

Para su célculo se deben tener en cuenta las provocadas

por las siguientes causas (Ref. 27, 28).

1.1 ) Expansion brusca al entrar el fluido en el cabezal

AP1 = Ki 1 Gec? (2.88)
2 7
Donde:
2
Ki = {1 - Ax? Ax’ = Area menor (de entrada)
A" A1" = Area mayor (de salida)

Ge, = _w Ww = flujo masico que entra al
intercambiador
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1.2 ) Contraccidén brusca al entrar a los tubos.

APz = Kz 1 Gr2 n (2.89)
2 7
Donde:

K2 = Be encuentra en graficos para una razén de
areas (AT’/Az')

Gr = _W Ar’ = Area de paso total que ofrecen
At’ los tubos

n = numero de pasos en los tubos

1.3 ) Circulaciénm por el interior de los tubos.
hemos visto que (usando MOODY):

APs = fM L ¥ V2 n = fu L Gr2z n (2.90)
di 2g a 2f

1.4 ) Expansién brusca a la salida de los tubos:

APa = Ka 1 GT2Z n (2.91)
2 P
Donde:
Ke = (1 - Ar’) 2 Gr = w_
Az’ At

1.5 )} Contraccién brusca a la salida del cabezal

APs = K5 1 Gac? (2.92)
2 f
Donde:
Ks - Se encuentra en graficos para una razén de

adreas (Ax’ /A1)
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1.6 ) Inversidén del flujo a 180°

APs = Ks 1 Gr2 n (2.93)
2 7
Donde:
Ke = O . n=1
Ks > O y n{par) z 2
n = nUmero de pasos en los tubos
n' = numero de inversiones a 180° = ni + nz
ni = inversién de un paso a otro (180°) = n - 1
nz = media inversién a la entrada (90°) y media inversidn
a la salida (90°), dan como resultado una inversién
completa (180°)
=1
n’ =n +nz = (n-1) +1 = n

Antes de calcular la pérdida total de la caida de presién,
es necesario encontrar una relacidén entre los valores de
Gec ¥ Gsc. Por lo general la seccidén de entrada y salida

del flujo en el cabezal son los mismos, en consecuencia

tendremos:
Gx = Gee = Gsec = W_
Ax
Sabemos que: Gr = w_
At
de donde obtenemos:
Gx = w{Ax_L = Ar’

Gr W/AT’ Ax’
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La pérdida total en el interior de los tubos sera:

t=e

APy =% Py =Ko L Bs® ¢ Kz18:2n + ful 67 + Ko L B:2n 4 Kzl 6,2
Lus 2 f 27 4, 27 2 ¥ 29
=fml By? + (K +Ko) 1 Bc® + (K2 + Ko + Ko} 1 G521
4, 2€ 2 ¢ 2f

B2 (_Ale + Kz # Ke # Kb 4 Be? 1
P

[ 2
=d L _BrZnt KrlBi® on
4, 2¢ 2 P

factorizando obtenemos finalmente:

APT = B fu ’L_JGZ n (2.94)
dil 27
Donde:
B =1+ Kr__ (2.95)
M L/di
Kr = (K1 + Ks é;j]z + Kz + Ke + Ke
n Ax’

(2.98)

El factor de friccidén fu (Factor de MOODY) dado en la Ec.

¢.94 deberid ser cambiado a su equivalente fr

FANNING) para poder usar las Ecs. 2.84 y 2.

esta relacién fu = 4 fr. Asi mismo, debemos

expresidén para un flujo no isotérmico con el

(Factor de
85, siendo
corregir la

factor dado

por @ = (up/uw) ©°.14, Finalmente la caida de presidén total

sobre el lado de los tubos expresada en 1lb/pul2 estia dada

por:

AP = B [z_;_ﬁ;’ L __G2n (2.
] di

2 (6 1010)f

97)
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Donde:
=1+ __ Kr - (2.98)
(4 fM/®) L/&
AP = 1b/pulg? G = lb/hr-pie2
L, 4 = pies f = 1b/pied
El dnico inconveniente en aplicar 1la Eec. 2.97 para

calcular la caida de presidén, esta dado por el valor de Kt
el cual es desconocido. Segin la Ec. 2.96 el valor de Kt
depende de varias constantes los cuales, en su mayoria,
s6lo pueden conocerse en forma experimental. Conocida la
geometria del intercambiador, los valores de Ki, Kz, Ka, ¥
Ks pueden obtenerse con buena aproximacidén de graficos y/o
foérmulas; el valor de Ks por lo general se toma
conservadoramente. Asi puede Qérse que el valor de Kr

puede obtenerse bajo estas condiciones.

El procedimiento regido para obtener la Ec. 2.97, nos da
una idea clara de todos agquellos factores que afectan la
caida total de presién sobre el lado de los tubos. 8in
embargo a menos de que el valor de Kr pueda obtenerse con
suma seguridad, es mas conveniente emplear expresiones

semiempiricas como se haréd aqui.

FLUIDO SIN CAMBIO DE FASE (Ref. 24)

AP = B :fﬁHL_J__E_n___._ (2.99)
(Q dij2 (6-1010)f
Donde:
a=1+ KT (2.100)

(fu/2) L/di



100

Kr = 4 fu = 0.381 (1/Re)0.248 {7,000 < Re < 108

La expresién de fM es un ajuste por minimos cuadrados de

la curva dada en la Fig. 26 de la referencia indicada.

CONDENSACION (Ref. 24, 5)

Se recomienda tomar la mitad de la caida de presién para
fluido sin cambio de fase, calculado enteramente a 1las

condiciones de entrada.

EBULLICION (Ref. 24)

Se recomienda usar la expresién para flujo sin cambio de

fase con un nimero de Reynolds basado en las proriedades

de entrada y una densidad promedio entre la entrada y la
salida. El fluido en los tubos debe desplazarse
ascendentemente.

2 ) EERDIDAS DE CARGA EN LA COBAZA

En este caso se distinguen dos tipos, segin el flujo sea

raralele o normal al eje de los tubos.
A ) FLUJO_PARALELO AL EJE DE LOS TUBOS (REF. 24, 26)

Cuando se desea, en un intercambiador 1-n, que el fluido
pase a travez de la coraza con una caida de presién
extremadamente pequefia, es posible apartarse del uso de
los deflectores segmentados y usar solamente placas de

soporte. Estas placas o deflectores pueden ser los
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multiventanal (Fig. 2.11) o medios circulos, es decir,
placas a las que se les corta el 50 % del area. Estos
deflectores proveen rigidez y previenen que los tubos se
flexionen. Sucesivas placas de soporte se sobreponen en el
diametro de la coraza, de manera que todo el haz pueda
soportarse por dos o mas de estas placas, segiin sea el
disefio ¥y abertura de estas. Estas pueden espaciarse a
mayor distancia que el diametro de la coraza, pero cuando
se emplean se considera que el fluido de la coraza fluye a
lo largo de los ejes, ain para el caso de los deflectores
segmentados en 50 %. Debemos recordar que el maximo corte
que se le debe aplicar a un deflector segmentado es el
50 %, puesto que si este es mayor, los tubos del centro no
podran ser soportados por mas placas de este tipo que se
coloquen. Cuando se desee un corte mayor sera necesario
emplear deflectores del tipo multiventanal en ves de los

segmentados.

Para estos casos el flujo es andlogo al del Anulo en un
intercambiador de doble tubo y puede ser tratado de una
manera similar, usando un diémetro equivalente basado er
la distribucién del area de flujo vy el perimetro humedo
total de 1la coraza. El cdlculo de la caida de presidén en
el lado de la coraza sera similar al del &nulo. El
diametro equivalente para ambos tipos de deflectores sera:

De = 4 _Area de fluio = 4 (Acoraza - ATOTAL TUumBOS)

Perimetro mojado NT (x do) + m Dc

De = 4 (x/4 Dc2 - m/4 Nr_do2) (2.101)
Nt (:r do) + ® Dc
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Para este tipo de flujo se consideran las siguientes

pérdidas (Ref. 28).

1 ) Expansién bruzca al entrar el fluido a la cora=za

AP1 = K1 1 Gee? (2.102)
2 f
donde
Gee = _W_ [Aec' = area de la tobera de ingreso
Aec’

2 ) Contraccidén bruzca al salir el fluido de la coraza.

APz = K2 1 Gae2 (2.103)
2 F
donde:
Gse = _W [Asc’ = area de la tobera de salida
Asc’

3 ) Friccional entre la coraza y los tubos

APs = fu L Ge2 = (4 fr) L Ge? (2.104)
De 27 De 27
donde:
5 . Ec. (2.84)

Re = De Gc [De — — Ee. (2.101)
M

Ge = W/ac [ ac = n/4 Dc2 - n/4 Nr do2
4 }) Por cambio de direccién

AP+ = Ke 1 Gec2 (2.105)
2 7
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5) Por paso a +traves del espacio libre del deflector

(Ref. 28B)

APs = K5’ 1 @Gp2 (2.1086)
2 °f
donde:
Ks’ = 2 No (Np = ntmero de deflectores)

Go = _W_ [ Ap’ = Area libre de flujo entre el deflector

Ap’ ¥y tubos

sabemos que:

Gc = _W [ Ac’ = area libre de flujo entre la coraza y
Ac”’ ¥ tubos

de donde al relacionar tenemos:

ey (e

asi en la Ec. (2.108):

2
APs = Ks’ 1 Ge2 ‘;
2 f Bo
finalmente
APs = Ks 1 Gg2 (2.107)
2 7
donde:
Ks = 2 Np/Bo2
La relacién de areas Bo, puede tener dos valores
caracteristicos:
Bo = 0.50 (Ref. 24)

Bo = 0.65 (Ref. 5)
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CAIDA TOTAL DE PRESION

Por lo general para flujos sin cambio de fase se tiene:

= Gc (Ac’/Ax’)
Gx

W/Ax’

Luego la resultante de estas pérdidas seran:

APr = Ky + Ka) l_gg(g;’)z + {4 fp) L 6g? ¢ Kol Bc® # Kg I 6c?
2 A .27 29 2
finalmente:
APt = (4 fed) L Ge2 B (2.108)
[ De 2P
donde:

factor para flujo no isotermico
(uD_]O. 14

g =1 + KT | -3
* ()

uw

Kr = (K0 + Kz2) {Ac'l2 + K4 + 2 Np_
Ax’ Bo2

Para mads de un paso sobre el lado de la coraza puede

hacerse un anilisis similar.

Una expresidén empirica recomendada (Ref. 5) puede usarse

para estos casos.

AP = { 0.2 | § [ NsO-308 Lo + Nyp2-0414 §o.2 |, 12,109
{4.796 1ot ? (E}[},]QB nie434 g,4-9 15.59 n2-7e do3 p°-2 Bo?

donde:

Np = ntmero de deflectores = 0.48 {LQJ
do
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B ) FLUJO NORMAL AL EJE DE LOS_ TUBOS
Las pérdidas de carga gque deben considerarse son:
1 ) Pérdida a traves del has de tubos (Ref. 26 y 28)

La caida de presidén que se genera al paso del flujo en
direccién normal a un haz de tubos es debido
principalmente a las consecutivas contracciones v

ensanchamientos.
Esta pérdida puede calcularse con:
APt = K1 1 Gmax?2 (2.110)
2 f
donde:

Kt = 4 f’’ N¢ Np+: (2.111)

para tubos alineados

£ = ara (1/Re)9-15 (2.112)
donde:
ara = 0.044 + __ 0,08 Xn.
(S’ - 1)’
n' = 0.43 + 1.13
Su’
SL’ = paso en la direccidn del flujo
ST’ = paso transversal al flujo
Re max = do Gmax
ME
Gmax = velocidad maxima a traves del area minima libre

entre tubos
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por lo general : St’ = Sr?
rango : S’ —s (1.5 - 4)

Para tubos en tresbolillo

f*’ = ares (1/Re)0-15 (2.113)
donde:

ars = 0.25 + 0.1178
(ST' ~ 1)1.08

Re max = do Gmax H ST’ — (1.5 - 4)
e

Np+1 = nuimero de cruces = L/B
B = espaciado del deflector
Go = Gmax = W/Amin’

Donde Amin’ es el Area minima de flujo en el dilmetro
interno de 1la coraza (Dc) entre dos deflectores vy esta

dada aproximadamente por:

Amin = De (S’ - do) B
s’

N¢e = numero de filas del haz entre deflectores en la
direccidn del flujo

El valor de Nf puede calcularse aproximadamente por:

Ne = (1 - %EH) g%

Para todos 1los casos Re max debe estar comprendido entre

2,000 y 40,000.



2 ) Expansidén brusca al entrar el fluido a la coraza

AP2 = K2 1 Gec? (2.114)
2 P
Gec = _W [ Aec’ = area de la tobera de ingreso
Aec’

3 ) Contraccién brusca al salir el fluido de la coraza

APz = Kz 1 Gasc2 (2.115)
2 7
Gsc = _HW [ Asc’ = Area de la tobera de salida
Aac’
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4 ) Paso del fluido por el espacio libre de flujo entre

el deflector

APs = K& 1 Gp2 (2.116)
2 P
donde:
K« = 2 No [ Np = nimero de deflectores
Gp = W [AD’ = Area libre de flujo en el deflector
ADI
sabemns gue:
Gc = Gmax = _W _
Amin’

en consecuencia:
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CAIDA TOTAL DE PRESION

Para flujo sin cambio de fase tenemos: Ase = Asc;

la caida
total de presidn sera:

APT

K1

1 Ge2 + (K2 + Ks) 1 Gee2 + Ka 1 Gp2
2 f 2 P 2P
= Kr 1 Gc2 + (Kz + K3) _lGCz(Amin’)z + K¢ 1 Gc2 [Amin )2
2 P 2 P \Tax 2 F | ap’
Pr = (4 f'> Ne Np+1) 1 Gec2 @ (2.117)
2 f
B =1 + Kz
4 f'*' Ne No+i
Kr = (Kz + K3) (Amig;Jz + KA(Amin’)z
Ax'’ Ap’
donde:
Anin’ = Dc (S’ - do) B
57
Ax = w/4 dx2 [ dx = diametro de la tobera
Ap’ = [Area segmental) - | Area de los tubos)
sin tubos en el area segm.
= ( Dc2 C' ) - (nﬁmero de tubos x/4 do?2
en el Area segm.
= ( Dc2 C' ) - (% area segm.) Nr m/4 do2
= ( De2 C* ) - (Dcz C’} Nt n/4 do2
™D
- C
a
finalmente:
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El valor de "C'" puede obtenerse de tablas o mediante la

siguiente expresién:

C' = yarccosil ~2H/Dg) ¢ 1/1-2H 1-(1-2H_z 2,118
720 L] De Be

Por lo general se usan cortes del 20 y 25%, donde para los

cuales:
H =0.20 Cc’ = 0.1118
De
H = 0.25 C’ = 0.1535
Dc
El coeficiente f"* debera corregirse para flujo no

isotermico. Finalmente la caida de presién en lb/pulg.2

estari dada por:

AP = [(A_L) Ne Nb-u] 1 Gz g (2.119)
-] 2 F (8 1010)

donde:

B= 1+ K
‘A_i;) Ne No+1

-3

En la deduccién de 1la Ec. 2.119 no se tomdé en cuenta los
flujos que derivan (by - pass) entre los espacios dejados
por tolerancia para su ensamble y mantenimiento, ya que su
deduccidén es compleja. Para su correccién hay métodos
empiricos los cuales recomiendan multiplicar el flujo
mésico (G) por un factor que toma en cuenta los flujos que
derivan, no pasando por ¢l haz de tubos, en direccién

perpendicular, gque es dondz ocurre la mayor caida de

presién (Ref. 22).
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En el caso de colocar los dispositivos de sellado para
evitar las derivaciones (by-pass), la caida de presién
se incrementa ¥y en consecuencia el factor anterior ya no
se aplica ¥y es recomendable en términos conservadores

aplicar la expresidén‘ anterior (Ec. 2.119) o emplear

expresiones empiricas recomendadas.

Una expresidén semiempirica para el calculo de la caida de
presién sobre el lado de la coraza en el cual se emplean

deflectores con espaciados aceptables entre deflectores y

tubos ¥ entre deflectores y coraza, estd dada por
(Ref.24):
APc = f E Ge2 Do (2.120)
{Q B 2 (6 1010) De f
Donde:
B = espaciado de los deflectores

Para arreglo en cuadro.

De = 4 (8’2 - n/4 do2)
1t do

Para arreglo en tridngulo equiléatero.

De = 4 (8’2 V3/4 - (m/4 doZ) 3/2)

n do/2
§f = 1.757 (1/Re)0.19 ; 300 < Re < 108

El valor de f es un ajuste por minimos cuadrados hecho a
la curva de la Fig. 29 (Ref. 24) , V¥ la cual se aplica

para haces de tubos con deflectores segmentados 25%.



CONDENSACION (Ref. 24)

Se recomienda tomar la mitad de la caida de presidn usada

para el fluido sin cambio de fase (Ec. 2.120), pero
calculada enteramente a las condiciones de entrada
(vapor).

EVAPORACION

En este caso siendo el tipo de evaporador inundado, la

caida de presidn llega a ser despreciable.

2.4.1 CONDENSADOR

El condensador es un aparato de transferencia de calor
donde se verifica 1la liquefaccidén de los ~vapores de
refrigerante producidos por la ebullicidén del mismo en el

evaporador y aspirados y comprimidos por el compresor.

Su misidn en el <ciclo de refrigeracién es ceder al
ambiente, aire o agua de condensacidén (foco caliente),
todo el calor gque contienen dichos vapores, que, como
sabemos, es igual a la suma de los calores absorvidos en
el evaporador del ambiente de la cémara fria (foco frio) y
el correspondiente al equivalente de la energia absorvida

en el proceso de compresidn.

El vapor refrigerante gue entra al condensador lo hace en
un estado de sobrecalentamiento producto de la compresién.

El vapor en estas condiciones transfiere calor sensible, a



presién constante, hasta alcanzar la temperatura de
conden;acién correspondiente a la presién reinante en el
condensador (debido a la gran diferencia de temperaturas
entre el vapor sobrecalentado v el ambiente de
condensacidén, la transmisién de calor en esta fase es muy
rapida). A partir de aqui se transfiere el calor latente
de condensacidén a temperatura ¥y presién constantes (la
transmisidén de calor en esta fase es mads lenta que la

anterior).

El cailculo tedrico del calor cedido en el condensador
puede hacerse utilizando el diagrama Presidén-entalpia,
pero sin tomar en cuenta el calor adicional afiadido por
ineficiencias en el compresor. Un grafico que nos da la
relacién del calor a eliminar en el condensador con el
calor a disipar en el evaporador, es el que se muestra en

la Fig. 2.28 (Ref. 22)
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1) CONDENSACION DE UN VAPOR PURO SOBRECALENTADO

El mecanismo de la condensacién en pelicula (el otro
mecanismo de condensacidén, en gotas, no es de interés
practico) de un vapor sobrecalentado y el del wvapor
saturado, es distinto. Sin embargo se ha encontrado que
en aquellos casos en donde la temperatura de superficie de
los tubos es menor que la temperatura de condensacidn, el
efecto de sobrecalentamientoc sobre 1la densidad del flujo
de calor es practicamente despreciable. Para estos casos
se recomienda calcular la velocidad de 1la densidad del
flujo de calor multiplicando el valor del coeficiente de
transferencia de calor para la condensacidén por 1la
diferencia entre la temperatura de saturacidén del vapor ¥

la temperatura de la superficie del tubo (Ref. 3, 26, 30).

Cuando la temperatura de la pared del tubo sea superior a
la de saturacidén del vapor en las proximidades de 1la
entrada del vapor, e inferior en la regidén de salida, éste
se enfriarad sin condensacién en la primera parte del
aparato y se condensara en la Gltima. Puesto que en estos
casos la rapidez del flujo de calor es menor en la zona de
enfriamiento, es conveniente dividir el condensador en dos
zonas, una de enfriamiento o desobrecalentamiento y otra

de condensacidn.
2) VELOCIDADES DEL AGUA DE CONDENSACION

Puesto que la velocidad del agua influye considerablemente

sobre el valcr del coeficiente de pelicula, ésta debera
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mantenerse tan alta como sea posible, de tal modo que
permita cumplir con los requerimientos de caida de presidn
permitidos. Velocidades maximas con agua limpia, de 3 a 4
m/sg (600 a 800 pies/min) son comunmente usados para
minimizar los efectos de erosidén. 8in embargo, resultados
experimentales con velocidades de hasta aproximadamente
8 m/s (1600 pies/min) en tubos de cobre, no mostraron

dafios después de operaciones prolongados (Ref. 33).
3) RESISTENCIA DE LA PARED DEL TUBO

La mayoria de los condensadores de refrigeracidn, con la
excepcidn del amoniaco, emplean tubos de cobre con paredes
relativamente delgados. Cuando estos son usados, la caida
o gradiente de temperatura a través de la pared del tubo

no es apreciable (Ref. 33).
4) INUNDACION DE LA CORAZA

Cuando un vapor esta siendo licuado dentro de un
condensador, el 1ligquido condensado +tenderd a inundar la
coraza Ssegun sea la velocidad de condensacién o
transferencia de calor. Debido a ésto el liquido que se
forma en la coraza tendera a acumularse pudiendo bloguear
parte de la superficie disponible para la transferencia de
calor. El blogqueo de la superficie disminuiréd la razén o
velocidad de transferencia de calor, y por ende, la altura
del liquido en el condensador se hara menor restaurando
ruevamente parte o toda la superficie blogueada formando

zsi un proceso repetitivo el cual hard oscilar la presién
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de condensacidén en un rango determinado el cual puede
afectar el sistema en total. Por ello creemos conveniente

anticipar resultados y preveer la altura del liquido que

se formara.

Basados en la “"densidad promedio” reinante en el
condensador, se ha encontrado 1la siguiente expresién

(Apéndice -7):

ng ? (vg _v; Vig) (2.121)

donde:

Y= +2[(Ys - Yi) + R + 2 Rz (eRl/2 - 1)] (2.122)
R 2

siendo:

R = tz - t1 Rz = T - 1
At tz -

Y = humedad‘promedio

Yi, Ys = humedad de ingreso y de salida

VL, vg = volumen especifico de liquido saturado y de vapor
saturado respectivamente (vig = vg - vi.)

S5i bien 1la Ec. 2.121 fue deducida para un intercambiador

1-2, ésta puede aplicarse, en genral, en términos

conservadores,  a un intercambiador 1-n.

Calculado “C“ con la Ec. 2.121, 1la relacién de h/d
(altura de 1llenado con respecto al didmetro de la
coraza), puede calcularse por tanteo con la Ec. 2.123
(dada en parrafos anteriores), o mediante el uso de

tablas.



£ = warc costt - 2 H/lg) +_l(l-2_H_ 1-1-21)2 (2,123
720 [ be bc

5) PRESENCIA DE GASES NO CONDENSABLES

En la mayoria de los sistemas de refrigeracidén, después de
un tiempo de funcionamiento, se llegan a acumular gases no
condensables (por lo general aire) y otros condensables
diferentes al refrigerante (comunmente vapor de agua ¥y’

vapor de aceite).

Cuando gases no condensables estdn presentes en el
sistema, éstos se agrupan en el condensador produciendo
una presidn de condensacidn superior a aquella
correspondiente a la temperatura en la cual el
refrigerante se estd condensando. El exceso de presidn es
causada en parte por el efecto de la presidén parcial de
la mezcla gaseosa y en parte por el efecto de 1la
acumulacidén de estos gases en la superficie de
transferencia de calor formando una resistencia térmica lo
cual conlleva a una disminucién en la rapidez de 1la
transferencia de calor y consecuentemente al aumento de la

presidn de condensacidn.

La presencia de gases no condensables en el condensador no
sélo causa un aumento en la presidén de condensacidn, sino
también causa un aumento en la potencia del comprensor,

reduce la capacidad, y promueve la oxidacidén del aceite.

Los gases no condensables pueden extraerse del ccadensador

mediante purga. La operacidn de purga consiste en extraer



una mezcla del vapor refrigerante y de los no condensables
desde el condensador e introducirlos dentro de un
recipiente en el cual se ha preparado una superficie fria
con una temperatura menos Que la de condensacién. Asi el
vapor refrigerante se condensa y el gas remanente no

condensable, podra extraerse.

2.4.2 EVAPORADOR (ENFRIADOR)

Un evaporador es la parte de un sistema de refrigeracién
en el cual el refrigerante es vaporizado para producir
refrigeracidn.

1) TIPOS DE EVAPORADOR

Basicamente puede decirse que existen dos tipos de

evaporadores; inundado y seco.
EVAPORADOR INUNDADO

El evaporador inundado siempre esta casi completamente
lleno de liquido refrigerante, disponiéndose un espacio
extra para la separacién del vapor del liquido; el nivel
se mantiene con una vavula flotador. El vapor acumulado
por la ebullicién se extrae de la parte superior por la

accidn del compresor.

La principal ventaja del evaporador inundado es que la
superficie de +transferencia de calor siempre esta mojada
por el 1liquido, condicién que produce un alto coeficiente
de tranzferencia de calor. La principal desventaja es que

usualmeste son voluminosos, ocupando mucho espacio ¥y



requeriendo una carga grande de refrigerante. Estos
enfriadores utilizan tubos rectos o tubos en U, por donde
el agua fluye, siendo las velocidades mas comunes entre 1

vy 3 m/seg (180 y 600 pies/min).

EVAPORADOR DE EXPANSION DIRECTA

En un evaporador de expancién directa el refrigerante es
expandido dentro de los tubos y vaporizado completamente
antes de ser recirculado. El1 fluido que estd siendo
enfriado (agua) es circulado sobre el exterior de los
tubos que se encuentran encerrados en la coraza.
Comunmente un arreglo de deflectores se dispone dentro de
la coraza para dirigir el fluido a través de los tubos

proporcionando la velocidad deseada del fluido.

El dispositivo de alimentacidn del refrigerante es
cominmente una valvula de expansién termostéitica,
controlada por la cantidad de sobrecalentamiento del

refrigerante a la salida del evaporador. Conforme el
refrigerante entra al evaporador, éste se evapora debido
a la toma de calor a 1lo largo de la tuberia y sale como
vapor, por lo general, sobrecalentado por el otro extremo
de la tuberia. No existen lugares a lo largo del pasalje
donde se pueda depositér el refrigerante, porque uno de
los puntos mas importantes en el disefio de un evaporador
de este tipo, es que el aceite arrastrado por el
refrigerante deba mantenarse en movimiento. Durante el
funcionamiento normal, e. compresor bombea algo de aceite

con el vapor refrigerant:. Cuando se usa un refrigerante
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miscible con el aceite, éste se mezcla con el refrigerante
condensado en el condensador y fluye con &l a través de la
valvula de expansidén al evaporador. Aqui es liberado del
refrigerante liquido que hierve y a menos que el vapor
formado pueda mantener una velocidad bastante elevada para
subir el aceite, éste quedarid en el evaporador. Los
evaporadores de evaporacion seca deben disefiarse
asegurandose que el aceite sea llevado con el vapor que

regresa al compresor.
2) TANQUE RECIBIDOR

El tanque recibidor +tiene por funcidén almacenar el
refrigerante, en estado liquido, proveniente del
condensador, a fin de que exista un continuo suministro
cuando se requiera. Este depdsito se monta debajo del
condensador permitiendo que el 1liquido que procede del
condensador desague libremente en el depdsito, con lo que
se evita que el 1liquido rodee 1los tubos de enfriamiento
del condensador, reduciendo la superficie de condensacién.
Para largos periodos de paradas, la carga completa de

refrigerante puede almacenarse en el depdsito.



CAPITTOUYL.O 3

ANALISIS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR
EN_CONDENSACION Y EBULLICION

Los problemas de transferencia de calor con cambio de fase
son considerablemente mas complejos que los de convecciédn
sin cambio de fase, puesto que se generan diversos

ragimenes de flujo cuando un fluido pasa de una fase a

otra. Los fendmenos y regimesnes del flujo <tanto en
condensacién b4 en ebullicidn seran tratados a
continuacion.

3.1 CONDENSACION

El proceso de condensacién se lleva a c¢abo cuando la
temperatura de una superficie se encuentra a una
temperatura menor a la de saturacién- del vapor que la
rodea. Segin que el condensado méje o no la superficie, se
presentan dos situaciones distintas. En el primer casoc se
forma una pelicula continua, cuya forma y espesor dependen
de la forma y dispc icién de 1la pared sobre 1la que
condensa (horizontal, vertical o inclinada; plana o curva;
lisa o rugosa; limpia, incrustada o sucla; etc.), vy de
algunas caracteristicas de la operacion en si (velocidad
de condensacidén, funcidn, a su vez, de la diferencia de
temperatura entre el vapor saturado y la pared; estado de

movimiento del vapor; presencia de no condensables; etc.).



121

En caso de que el condensado no moje, se forman gotas, las
que se desprenden de la superficie segin su naturaleza y
disposicidén, dejandola nuevamente en contacto con el
vapor. Esto se ha estudiado sélo para el agua, y los
coeficientes de convecciéﬂ obtenidos son de cuatro a ocho
veces mayores que los correspondientes a condensacidn en

pelicula.

Puede observarse una tendencia a la condensacidén en gotas
sobre superficies bien pulidas, y en pelicula, sobre
superficies mAs rugosas, como pueden ser las de materiales
decapados, las atacadas qQuimicamnete o con
incrustacionnes. Una forma de hacer que un liquidec no moje
una superficie es, por ejemplo, recubriendo ésta con una
capa de aceite, pero su efecto dura muy poco, ya que sélo
podria tener importancia practica el uso de agentes que
sean adsorbidos por la pared, disminuyendeo 1la +tensién

superficial en la interfase.

Con mucha frecuencia, una condensacién en gotas pasa a la
de pelicula sin motivo aparente; esto haria gque un equipo
calculado con altos valores de coeficientes de
transferencia de calor correspondientes al primer caso
resultara totalmente insuficiente al producirse el
segundo. Ademas, puede ser inconveniente la contaminacién

del condensado por el agente antihumectante.
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ON EN PELICULA

La pelicula que se forma sobre la superficie fluye hacia
abajo exclusivamente por accién de la gravedad
incrementando su espesor a medida que una mayor cantidad
de vapor se condensa en la interfase. A menos gque 1la
velocidad del vapor sea muy alta o la pelicula del liguido
muy gruesa, el movimiento del condensado es laminar y el
calor se transfiere de 1la pelicula intermedia vapor-
liquido hacia la superficie, solamente por conduccidén. Por
lo tanto, la rapidez del flujo de calor depende
principalmente del grueso de la pelicula de condensados,
que a su vez, depende de la rapidez a gque el vapor se este
condensando y de la rapidez con gque el condensado se

aleje.

El fenémeno de condensacién en forma de pelicula es
suceptihle de andlisis matematico, y la naturaleza de
condensacidén en una superficie fria puede ser considerada
como de autodifusidén. La presidn de saturacidén del vapor
en el cuerpo del vapor es mayor due la presidén de
saturacidén del condensado frio en contacto con la pared
fria. Esta diferencia de presiones provee el potencial
necesario para mover al vapor del cuerpo de éste a mayor
velocidad. Comparada con la pequefia resistencia a 1la
transferencia de calor por difusidén del vapor al
condensado, la pelicula del condensado, en la pared fria,
constituye la resistencia controlante. Es la lentitud con

la que el calor de condensacién Ppasa a travéz de esta
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pelicula lo que determina el coeficiente de condensaciédn.
La expresién para una ecuacién de los coeficientes de
condensacidén se puede obtener del andlisis dimensional
donde el coeficiente promedio de transferencia de calor es
una funcidn de las propiedades de la pelicula de
condensado, conductividad térmica, densidad, viscosidad,
calor latente y ademds de la diferencia de temperatura y
de 1la longitud. © NUSSELT. derivéd tedricamente las
correlaciones del mecanismo de condensacién.en forma de
pelicula, ¥y los resultados que obtuvo estidn en excelente

concordancia con los experimentos.

Admitiendo ciertas hipétesis simplificadoras, més abajo
indicadas, NUSSELT establecid una relacidén que permite
calcular el coeficiente de +transmisidn de calor para una

pared vertical en el caso de la condensacién de pelicula.
1.- Desplazamiento laminar pelicular.

2.- La influencia del desplazamiento del vapor sobre el

del condensado es despreciable.

3.- Las fuerzas de inercia son despreciables; las fuerzas

de la gravedad estdn en equilibrio con los efectos de

rozamiento en la pelicula.
4.- El condensado se adhiere a la pared fria.

5.- La variacién de la temperatura en el espesor de la

pelicula es lineal.



6.- La temperatura de 1la pared fria en el sentido

vertical es constante.

7.- La cantidad de calor cedida por el condensador que se

enfria es despreciable.

Partiendo de estas hipdétesis, y teniendo en cuenta 1la
continuidad de 1los flujos de calor y de condensado y las
leyes del movimiento en régimen laminar, NUSSELT

establecid la relacidn:

h = 0.943 [zga PL? g hre ] 1/4 (3.1)
ML L (Tv - Ts)
Donde:
h = Coeficiente medio de transmisién de calor.
KL = Conductividad térmica del liquido condensado.
fl = Densidad del liquido condensado.
g = Constante gravitacional.
htg = Calor latente de condensacién.
u = Viscosidad dinédmica del liquido condensado.
L = Altura de la pared.
Tv = Temperatura de saturacién del vapor.
Ts = Temperatura de la pared.

Sobre una superficie vertical el grueso de la pelicula se

incrementa continuamente de la parte superior a la
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inferior ¥ a medida que la superficie se inclina desde la
posicién vertical, 13 rapidez del drenaje decrece y 1la
pelicula del liquido llega a ser mds gruesa ¥ por supuesto
esto causa un decrecimiento en la rapidez de la
transferencia de calor. En la Ec. 3.1 puede verse qQue un-
incremento en la diferencia de temperatura (Tv - Ts)
produce una disminucidén en la conductancia de 1la
superficie, debido a que 1la pelicula se engruesa como
resultado de 1la rapidez de condensacién {ningan fendmeno

comparable ocurre en la conveccidn libre}.

Ademas de los factores antes mencionados otros que, en
mayor o menor grado, influyen en la transmisién de calor

por condensacidén se mencionan a continuacién.

a) ¥Yelocidad del vapor

Si se trata de tubos verticales y el vapor se desplaza
de abajo hacia arriba, se produce una resistencia
adicional al escurrimiento de la pelicula liquida; su
espesor aumenta ¥, por lo tanto, el coeficiente de
condensacién disminuye; por razones andlogas, el

coeficiente de condensacidén aumenta, ¥y a veces muy

considerablemente, si el vapor escurre de arriba hacia

abajo. Si los tubos son horizontales, el movimiento del

vapor produce ondas sobre la superficie interfacial

liquido-vapor, por 1lo que el espesor de la pelicula

aumenta en las crestas vy disminuye en los valles; hay

en este caso un DPegquefio aumento del coeficiente de
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c)

d)
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condensacién probablemente debido a la pequeifia

turbulencia que se observa en la pelicula.
Sobrecalentamiento del vapor

El mecanismo de condensacidén en pelicula de un vapor
recalentado ¥y el del <vapor saturado, es distinto. Sin
embargo, con temperaturas de la superficie y presiones
del vapor de agua correspondientes, se ha encontrado
que el vapor recalentado transfiere <calor a una
velocidad solamente un poco mas alta que el vapor
saturado. En general podemos decir que el
recalentamiento de un vapor produce un pequefio aumento

en los valores del coeficiente de condensacién.

S8lo para grandes diferencias de temperaturas entre la
parte inferior y la superior se observa un incremento

apreciable en el coeficiente de condensacidn.

Efecto de los gases no condensables

Su diferencia es, por supuesto, retardadora de la
transmisién de calor, pudiendo llegar a ser muy grande;
conviene siempre purgarlos de las camaras de

condensacién.

Efecto_de la turbulencia

Cuando el vapor se condensa en pelicula sobrz un tubo

vertical alto, se obtienen facilmente velocidades de



condensacién tales, que el niémero de Reynolds excede el
valor critico para el cual empieza el régimen
turbulento. Esto no sucede con tubos horizontales en
los que la altura de condensacidn es forzosamente

pequefia ¥y por el cual el régimen siempre es laminar.

3.2 EBULLICION

Es éste el caso en que la transmisién de calor es mas
eficaz, pero también el més dificil de estudiar o de

reducir a férmulas aplicables a casos generales.

El coeficiente de conveccidén entre una superficie metédlica
¥y un liquido en ebullicidén depende de una cantidad de
factores, solamente algunos de 1los cuales pueden ser
determinados con relativa exactitud: naturaleza del
liquido, diferencia de temperaturas entre su masa y la
superficie calefactora, tensién de vapor, naturaleza y
estado de la superficie sélida (lisa o rugosa; incrustada,
sucia o pulida; vertical, horizontal o inclinada; etc.),
presencia de sé6lidos o gases en el liquido, que moje o no,

ete.

A pesar de que se ha experimentado mucho sobre este tema,
la incertidumbre en la aplicacidén de las pocas expresiones
de qQque se dispone para el cllculo del coeficiente de
transferencia de calor (h), asi como la posible variacidén
de ciertas condiciones iniciales con el tiempo (estado de
la supzrficie calefactora, por ejemplo), hacen que sea

necesario proceder con mucho tacto en su aplicacién.
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MECANISMO DE LA EBULLICION

Muchos investigadores se han ocupado de este problema,
llegando en ocasiones a resultados mas o menos
coincidentes, ¥ en otras, a valores muy dispares. Pero
cualitativamente se han obtenido c¢onclusiones que en
muchos casos pueden considerarse definitivas; una de ellas
es la que se refiere a las distintas etapas que se
producen durante la ebullicién y a su correspondiente
mecanismo, como +también a la derendencia fundamental de h
de la diferencia de temperaturas At entre la superficie

calefactora y la masa del liquido que recibe calor.

La Fig. 3.1, en la que aparece la funcién empirica
h=f(t), muestra dicha dependencia; un analisis de 1la

misma lleva a la consideracién de los mecanismos de
transferencia de calor en las distintas etapas que en ella

se observan.
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Fig. 3.1.- Curva tPpica de ebullicidn - caso del aqua
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Periodo previo o (e calentamiento del liquido. Este

periode corresponde, en realidad, a un caso de
conveccién natural. Puede observarse el pequefio

incremento de h para grandes aumentos deit.

Periodo de evaporaclidén interfasial. Es aqui donde
comienza la formacién de burbujas. Inicialmente, al
desprenderse éstas de la interfase sélido-liquido y
por tener una temperatura ligeramente superior a la
de este 1hGltimo, le ceden calor y rompen antes de
llegar a la superficie; se produce asi, ademéds de la
conveccidén natural ya mencionada, una pequefia
agitacién producida por la ascensién de las burbujas,
la que aumenta conat, y los valores de h crecen algo
mas rapidamente que en el periodo anterior. Puede
considerarse como fin de este periodo el momento en
que las burbujas alcanzan a atravezar toda la masa

ligquida y llegan a la superficie.

Ebullicién nuclear. Este periodo se caracteriza por
la firme formacién de burbujas en determinados puntos
de la superficie sélida, llamados niiclecs o centros
activos. Al desprenderse, 1llegan a 1la interfase
liquido-vapor, donde rompen, dejando su superficie de

contacto con el sélido libre para ser reemplazadas

por el liquido, repitiéndose asi el mecanismo
descrito. Un centro activo estéd constituido por
algina discontinuidad sobre la superficie

cal:factora: una aspereza, una pequefia impureza, un



hueco conteniendo un gas adsorbido, etc.; su cantidad
crece al aumentarit, con el consiguiente aumento
del nimero de burbujas, de la agitacidén del liquido
¥, por lo tanto, del valor de h. En esta etapa de la
ebullicién tiene wuna impbrtancia considerable la
tensidén superficial del liquido; su influencia en la
formacién y crecimiento de las burbujas, asi como en
la mayor o menor facilidad con que son reemplazadas
por el 1liquido al desprenderse de 1la superficie
calefactora, puede observarse en la Fig. 3.2, donde
la forma de 1la izquierda corresponde a tensién
superficial baja: el 1liquido tiende a mojar la
superficie, la burbuja es ocluida y asciende por
flotacidén; la del centro, a tensiones medias, cuando
deben formarse burbujas més grandes para que la
fuerza de flotacion supere a la de adhesién; la de la
derecha, que corresponde a liquidos de alta tensién
superficial (mojan poco o no mojan) que conducen a
burbujas muy extendidas y que tienden, cuando se
juntan, a aislar con una capa de vapor a la

superficie de calefaccién de la masa del liquido.

VAPOA

[ONVIA

Fig. 3.2.- Efectos de 1a tensidn superfivial del 1iquide
sobre 1a agiabilidad de la superficie
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A medida que At aumenta, el 56lido 1llega a
cubrirse de nlcleos activos y las burbujas llegan a
tocarse, pero sin aislar adn la superficie sélida de
la masa liquida. Este punto corresponde al pico de la
curva, al méximo de h y al fin del periodo de
ebullicidn nuclear. A la At correspondiente se 1la

llama critica.

Ebullicién en transiciém. Comienza a partir del valor
critico de At. En este periodo no existen,

aparentemente, nGcleos activos, ni hay contacto
continuvo liquido-sélido por 1la existencia de una
pelicula de vapor; ésta se presenta en un estado de
movimiento violento, pues se producen en ella
verdaderas explosiones: el liquido tiende a ocupar el
lugar del vapor, desplazandose hacia la superficie
caliente, pero, antes que la toque, una nueva
explosién lo rechaza bruscamente. Este mecanismo se
repite hasta que, aumentando At, 1la pelicula se

hace cada vez de mayor espesor y més estable, hasta
que las explosiones cesan y comienza el periodo
siguiente. Como es 1lé6gico, el valor de h disminuye al
aumentar las resistencias térmicas, pues aumenta el

espesor de la pelicula y disminuye la agitacidn.

Ebullicién pelicular. Su comienzo coicide con 1la
aparicién de una capa estable de vapor,
desapareciendo, en cambio, 1los nacleos y las

explosiones. El liquido ha perdido todo contacto con
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la superficie caliente, transmitiéndose el calor por
conduccién a travéz de la pelicula y por radiacién;
el vapor se forma en la interfase pelicula de vapor-
liquido, por 1lo que desaparece practicamente la
influencia de 1la superficie calefactora en lo que se
refiere a naturaleza y estado. El tamafio de las
burbujas formadas es mucho mayor que en los periodos
anteriores; en cuanto al coeficiente h, sigue
disminuyendo, o bien se mantiene aproximadamente
constante, y finalmente vuelve a aumentar, pero
principalmente por efecto de la radiacién y para
valores tan altos de At que la operacién del equipo

bajo esas condiciones resultaria totalmente

antiecondmica.

FACTORES QUE INFLUYEN EN EL COEFICIENTE PELICULAR (h)

Muchos son los factores que afectan al valor de h en los
casos de transferencia de calor a un liquido en
ebullicidén, siendo en muchos casos muy dificiles de
determinar por la casi imposibilidad de reproducir
exactamente condiciones de ‘trabajo dadas; los méas

importantes son los Que se analizan a continuacién:

1 ) Flujo de calor.

Es, por supuesto, un factor que influye mucho tanto
en h como en At; aumentos de q conducen, desde el
origen de 1la curva de la figura hasta el valor

critico de Atc a aumentos simultianeos de h yat; a
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partir deaste si bien el valor st sigue aumentando, h

disminuye.

Superficie calefactora.

Su naturaleza y estado tienen una importancia
considerable eﬂ\ los valores de h; el uso de tubos o
placas de cobre, por ejemplo, permite obtener
coeficientes cuyos valores son superiores, en mas de
un 100%, a los que se obtendrian usando hierro o
superficies cromadas. En cuanto al estado de la
superficie, se observa que cuando ésta es nueva
pueden obtenerse valores de h que se reducen hasta un
tercio con el uso; esta reduccién depende, por
supuesto, de la formacién de incrustaciones, de su
cantidad ¥y calidad, de ataques quimicos, deposicién

de impurezas, etc.

La presién en el interior del evaporador determina la
temperatura de ebullicidén ¥ permite controlarla, pero
los valores de h, ast=cte, disminuyen mucho con la

presién. Para mantener, entonces, un rendimiento dado
de equipo, al disminuirse la presidén de trabajo debe

aumentarse st.
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EBULLICION EN EL INTERIOR DE TUBOS

A pesar del gran nimero de investigaciones experimentales
y analiticas que se han dirigido al Area de la
vaporizacidén en convecciédn forzada, atn no es posible
predecir cuantitativamente +todas las caracteristicas de
este proceso. Esto es debido al gran nimero de variables
de las que depende el proceso y a la complejidad de los
diferentes patrones de flujo gque ocurren en dos fases, asi
como a la calidad de la mezcla vapor-liquido, definida
como el porcentaje de la masa total que esta en forma de
vapor en un punto dado y que se incrementa durante Ila

vaporizacidn.
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'

fig. 3.3.~ Caracteristicas de la vapertzacitn er la
canveccibn farzada
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En la mayoria de las situaciones practicas, un fluido a

una temperatura inferior a su punto de ebullicidén y a la

presién del sistema, entra a un conducto en que es

calentado hasta que progresivamente ocurre la
vaporizacidén. En la Fig. 3.3 se muestra esquematicamente
lo que sucede dentro de un conducto en el que se vaporiza
un fluido. La parte e de 1la figura es una grafica
cualitativa sobre 1la que se ha dibujado, como una funcion
de la calidad local, el coeficiente de transferencia de
calor en una posicidén especifica. En vista del hecho de
que continuamente se estd agregando calor al fluido, la
calidad se incrementarid con la distancia desde la entrada.
A medida que la temperatura de la masa principal del
fluido se incrementa hacia su punto de saturacidén, lo que
generalmente ocurre solamente a corta distancia de la
entrada de un sistema diseﬁado para vaporizar el fluido,
principlaridn a formarse burbujas en los lugares donde se
forman o reunen los niicleos, las que seran llevadas hacia
la corriente principal como en el caso de los nlGcleos de
ebullicidén en un recipiente. Este régimen, conocideo como
el régimen del flujo de burbujas, se muestra
esquematicamente en la Fig. 3.3a. El1 flujo de burbujas
ccurre solamente a muy baja calidad y consiste de burbujas
individuales de vapor, que entran al flujo principal. En
el dominio muy reducido de calidad, en el que existe el
flujo de burbujas, el coeficiente de transferencia de
calor puede predecirse sobreponiendo las ecuaciones de la

conveccidén forzada de liquidos ¥ de los ndcless de
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ebullicién en un recipiente, mientras que la temperatura
‘de la pared no sea tan grande como para producir una
pelicula de ebullicidén. A medida que se incrementa el
volumen de vapor de la fraccidn, las burbujas individuales
principian a aglomerarse y forman clavijas o pequefios
cilindros de vapor, como se ﬁuestra en la Fig. 3.3b.
Aunque en este régimen, conocido como régimen de flujo de
clavijas, generalmente la fraccién de masa de vapor es
mucho menor del 1% mientras el 50% de la fraccién del
volumen puede ser vapor ¥y la velocidad del fluido en el
régimen de flujo de clavijas puede incrementarse
apreciablemente. Los pequefios cilindros de vapor son
volumenes compresibles Que también pueden producir
oscilaciones del flujo dentro de conducto atn si el flujo
estd entrando en forma estable. Las burbujas pueden seguir
formando nicleos en la pafed y es probable que el
mecanismo de transferencia de calor en 1los pequeiios
cilindros de flujo sea el mismo que en el régimen de
burbujas: una superposicién de conveccidén forzada en un
liquido y los niicleos de ebullicién en un recipiente. Como
puede verse en la Fig. 3.3c, debido al incremento de la
velocidad del fluido de liquido, aumenta el coeficiente de
transferencia de calor. Al mismo tiempo gque ambos
regimenes, de flujo de burbujas ¥ de flujo de clavijas,
son interesantes, debe notarse due para razones de
densidadds importancia ©R evaporadores de conveccion
forzada, _a calidad de estos dos regimenes es demasiada

baja parc producir vaporizacidn apreciable. Estos
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regimenes llegan a ser importantes en 1la practica,

solamente si la diferencia de temperatura es tan grande,

que cause una pelicula de ebullicién o si las oscilaciones
del flujo, producidas en el regimenes de flujo de clavijas
causa linestabilidad en el sistema. A medida que el fluido
fluye a mayor distancia a 1lo largo del +tubo ¥y se
incrementa la calidad, aparece un tercer régimen de flujo,
conocido comunmente como régimen de flujo anular. En este
régimen, la pared del +tubo se cubre con una peliculabmuy
delgada de 1liquido y el calor se transfiere a través de
esta pelicula. En el centro del tubo, el vapor estéa
fluyendo a una velocidad mayor y augque puede haber un
nimero de Dburbujas activas en los lugares de formacidén de
los nlGcleos en la pared, el vapor se genera principalmente
por vaporizacién en 1la cara intermedia 1liquido-vapor
dentro del +tubo y no por 1a'formaci6n de burbujas dentro
del liquido anular. Ademéds del liquido anular en la pared,
hay una cantidad significativa de liquido, dispersada como
gotas en toda la parte central del vapor. El dominio de
calidad para este tipo de flujo estéa afectado fuertemente
por las propiedades del fluido y por la geometria, pero
generalmente se plensa aque la transicién hacia el
siguiente régimen de flujo, conocido como régimen de flujo
de rocio, ocurre en calidades de alrededor de 25% o

mayores.

La transicién desde el flujo anular al flujo de rocio es
de gran interés, puesto que éste es presumiblemente, el

punto en que el coeficiente de transferencia de calor
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experimenta un decrecimiento marcado, como se muestra en
la Fig. 3.3c, por lo tanto, este punto de transicidén puede
ser la causa de un excesivo calentamiento en 1la
vaporizacién por convececidn forzada, a menos que se

reduzca el flujo de calor apropiadamente antes de que se

encuentre esta condiciédn.

En la transicién entre el flujo anular y el flujo de
rocio, tiene lugar un cambio importante: En el primero, la
pared estd cubierta por un liquido de relativamente alta
conductividad, mientras que en el Gltimo, 1la pared estéa
cubierta por un vapor de baja conductividad. Se ha
observado que el proceso de secado de la pared, ocurre de
la siguiente manera: En la pared se forma repentinamente
un pequefio punto seco y crece en todas las direcciones a
medida que el 1liquido se vaporiza debido a la
transferencia de calor por conduccién a travéz del
liquido. Las pequefias franjas de liquido que permanecen
sobre la pared, estdn casi estacionarias con respecto a la
alta velocidad del vapor y de las gotas en la parte
central del vapor. El mecanismo dominante de transferencia
de calor es la conduccién a travéz de la pelicula de
liquido y auque la formacién de nuacleos puede producir el
punto seco inicial sobre la pared, éste s6lo tiene wun
pequefio efecto sobre la transferencia de calor. Parece ser
gue el proceso de secado en la transicién hacia el flujo
de rocio, es similar al que ocurre con una delgada
pelicula de 1lijquido dentro de una cacerola caliente, cuya

temperatura no =s lo suficientemente elevada para producir
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los nicleos de ebullicién. La mayor parte de 1la
transferencia de calor en el flujo de rocio es de la pared
caliente hacia el vapor y después de que el calor ha sido
transferido a 1la parte central del wvapor, de ahi se
transfiere a las gotas liquidas. Realmente, la
vaporizacidén en el flujo de rocio tiene 1lugar en el
interior del conducto y no en la pared, por estid razdén, la
temperatura del vapor en el régimen de flujo de rocio
puede ser mayor que la temperapura de saturacidén y puede
no existir equilibrio térmico en el conducto. Mientras que
la fraccién del volumen de las gotas de liguido sea
pequefia, se toma en cuenta como una fraccidén de masa
sustancial, debido a la elevada razon de densidad de

liquido a densidad de vapor.



CAPITULO 4

CALCULO Y DISERO DEL EVAPORADOR

Antes de proceder con el calculo y disefio de los equipos
de transferencia de calor (condensador y evaporador) para
un enfriador de agua, deberan plantearse las
caracteristicas b4 requerimientos del sistema de

enfriamiento necesarios para cumplir con este objetivo.

Requerimiento : se desea agua enfriada a 42 °F

Capacidad : 20 Ton de refrigeracién.

Condiciones Ambientales (promedios)

- Temp. Bulbo Seco i B2 °F
- Temp. Bulbo Himedo : 73 °F
EYAPORADOR
At = Tagua satiaa - Tevap = 10 °F (recom.)

Tevap = 42 - 10 = 32 °F

Rango recomendado (Ref. 32): (4.5 - 15) °F

Tomaremos : Rango = 10 °F
Resumiendo:

Tevap = 32 °F

Tagua entrada = 5z °F

Tagua salida = 42 °F (requerido)
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CONDENSADOR

At = Tecond - Tagua entrada = 20 °F (Ref. 31)

Tecond = Tagua entrada + 20 °F

En una torre de enfriamiento la aproximacidén recomendada
es de 10 a 20 °F (Ref. 29). Tomando 12 °F para 1la

aproximacién, la temperatura del agua de entrada sera:

Tagua entrada = Tbulbo hamedo + aprox.

73 + 12 = 85 °F

En consecuencia la temperatura a la cual se condensard el

refrigerante sera:
Tcona = 85 + 20 = 105 °F

Resumiendo tendremos:

Teona = 105 °F
Tagua entrada = B85 °F
LTagua salida = 95 °F (Rango= 10 °F)
CALORES A REMOVER
EBULLICION

@ = Capacidad = 20 ton 12,000 BTU/hr/ton

240,000 BTU/hr
CONDENSACION

Para una temperatura de 32 °F en la succidén y una

temperatura de 105 °F para la condensacidén, el calor a
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remover en el condensador por ton de refrigeracidn serd de

235 BTU/min (Fig. 2.28).

Finalmente el calor total a remover en el condensador
sera:
Q = 235 BTU x 60 min. x 20 Ton
min ton hr

Q = 282,000 BTU/hr

ELILIOS MASICOS DE RECIRCULACION

Qap = W Ah = W (hr - h2)

hi = he=132 °F = 80.624 BTU/1lb
De tablas
(FREON-12) hz = hx=pl05 *F = 32,310 BTU/1b

(x = calidad)

Finalmente tendremos:

WREF = _QCAP = 240,000 BTU/hr
h - h2 (80.624 - 32.310) BTU/1b

WREF = 4,967.5 1lb/hr

AGUA PARA EL EVAPORADOR (UTIL DE REFRIG.)

Wevap = Qcap = _ 240,000 BTU/hx—
C at 1 BTU/1b-°F 10 °F

Wevarp = 24,000 1b/hr
AGUA PARA EL CONDENSADOR (DE CONDENSACION)

WcoND = QCOND = 282,000 BTU/h{_
C at i BTU/1lb-°F 10 °F

WcoND = 28,200 1lb/hr
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4.1 CALCULO TERMICO - HIDRAULILCO

Este célculo estd Dbasado en las apreciaciones ¥
consideraciones dadas en los capitulos anteriores. Puesto
que el programa adjunto (al final de este subcapitulo),
realizado en BASIC, muestra las variables y secuencias
de céalculo creemos conveniente hacer sélo algunas

aclaraciones:

1) El cé&lculo de los coeficientes peliculares sobre el
lado de 1la coraza (agua) y sobre el lado de los tubos
(F-12) se efectuaron con las Ecs. 213 y 212

respectivamente.

2) Para el cilculo de la caida de presidén para el lado de
la coraza se usé la Ec. 2.120; para el calculo de la
caida de presién sobre el lado de los tubos se usé la

Ec. 2.99 modificada para ebullicidn.

Sobre los datos vy resultados obtenidos podemos

resumir:

- Se usaron tubos de cobre de 3/4" gext tipo K con un

paso fijo de 1~

- Se tomé diferentes di&metros de coraza para los
cuales el ntmero de pases (NP), nGmero de tubos

(NT) y espaciamiento entre deflectores (BC) fueron

variando.

- La caida de presidén sobre el lado de los tubos se

limité entre 0 y 3 psi.
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La caida de presién sobre el lado de la coraza se

limité entre 0 y 10 psi.

- La longitud de los tubos se limité a 6.55 pies (2

metros)

De esto altimo podemos decir que la eleccién 6ptima
seria aquella Qque nos represente la minima
superficie de +transferencia sin importarnos la
longitud del intercambiador, pero muchas veces esto
estd condicionado por el mantenimiento y el espacio

disponible para su ubicacién.

- El coeficiente global de transferencia de calor se
restringié para valores mayores o iguales a 80
BTU/hr-pie2-°F el cual es el minimo valor aceptado

para este tipo de intercambiadores (Ref. 32).

El cuadro NQ 4.2 (al final de este subcapitulo) muestra
las diferentes alternativas de solucién para diferentes
arreglos. De todas estas alternativas existe una que es la

mas éptima y la cual seleccionaremos del siguiente modo:

- El criterio de seleccién se harid en base a la cantidad
de tubos necesarios para el Evaporador puesto que estos

tienen una mayor incidencia sobre el costo total.

- Calcularemos la longitud méxima que deberd tener el
tubo (Lmax,) para obtener un nimero entero de tubos de
un tubo comercial de 20 Ppies. La longitud méxima,

descrita arriba, incluye: la longitud del tubo



145

calculada para transferencia de calor (longitud entre
placas) y la longitud requerida por el tubo para su
expansidén en las dos placas de tubos ¥ la cual hemos

supuesto de 1 pulg. por placa. Asi tendremos:
(Lmax + 2 1/12) K = 20

de donde:
Lmax = 20/K - 2 1/12

Tomando valores para K de 1 a 10 tendremos:

Lmax. (Pies) 13,8 9.8 &5 4B 3.

8 3.2 2.7 23 21 L8
K L 2 3 4 5 6 7

De todas las alternativas propuestas, seleccionaremos
un subgrupo de 10 de aquellas que son razonablemente
las mas oéptimas y a las cuales aplicaremos estos

criterios para seleccionar la mejor.

El cuadro NQ 4.1 muestra los resultados finales y en
ella se puede apreciar aguella que utiliza el minimo
nimero de tubos comerciales de 20 pies. (alternativa NQ
5). En esta tabla el valor de L. se obtiene de la
diferencia entre la longitud méaxima del tubo (Lmax)} y
la longitud necesaria para la transferencia de calor ¥

viene a representar la longitud del tubo que

inevitablemente se perdera por cada unidad.
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RRREGLO oc NP NT ug AREA LONG. DL KT(LONG
pLe2/12
Pulg. BTU/Hr~  Pie2 Pies Pies Pies
Pia*2-F
§ Cuadrado 17.25 ) 142 11630 142.29 5.1 1,40 9467
2 Cuadrado 19.25 8 188 106.70  155.97 4.23 0.57 9337
3 Cuadrado 19.25 6 132 113.30  146.83 3.9 .90 9536
4 Cuadrado 21.25 3 183 113,50 144,61 397 0.3  933.7
5 Triangule 15.23 4 122 112,50 147.82 6.17 0,33 3t3.3
& Trianguls 1725 6 172 114,60 145.13 4.30 0.5¢  834.3
7 Trianguloe 19.25 ) 210 112,00 148.90 3.60 0.29  833.0
8 Triangule 19:28 6 216 11560  143.37 3.3% 0.4t 856.8
9 Triangule 21.25 8 60 103.50  160.74 3.18 0.05  875.3
0 Friangule 21.25 ] 260 112.80  147.46 2,33 9.31  875.3

Cuadro N2 4, |
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Nuaerg de
tubus de
20 pies

47.3
d6.7
47.7
d6.7
40.7
42.7
d1.7
42.3
43.3
43.3

Finalmente la alternativa mAs J&ptima es la siguiente

(alternativa NQ 5 del cuadro NQ 4.1):

Areglo = 3 (triangular)
\

do = 3/4" Tubo de cobre - Tipo K
di = 0.652" ¢nom1531 = 5/8"

Paso = 1"

Dc = 15.25" (coraza)

NQ de pases = 4
No de tubos = 122

Espaciado de deflectores = 4"

Coeficiente global - limpio = 119.2 BTU/hr-pie2- °F

Coeficiente global - sucio = 112.5 BTU/hr-pie2- °F

Area de Transferencia de calor = 147.82 pie2
Diferencia verdadera de Temperaturas = 14.43 °F
Longitud de Tubos = 6.17 pies
AP - Tubos = 0.56 Psi

Velocidad del agua en la coraza = 60.4 pies/min.

AP - Coraza = 0.88 FPsi
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4.2 CALCULO Y DISERNO MECANICO

El calculo y disefio del evaporador se hara bajo los
criterios de las normas JIS - B 8249 “SHELL AND TUBE HEAT
EXCHANGERS" CLASE I. Como complemento se usarad las normas
JIS -B 8243 "CONSTRUCTION OF PRESSURE VESSELS". Para casos
particulares se usarin criterios gque serin especificados

en su oportunidad.

4.2.1 ESPESOR DE PLANCHA PARA LA CORAZA

La expresién que calcula el espesor de plancha para

cilindros sometidos a-presién interna es la siguiente (Ref

36).
t = P D1 + c t =< 0.25
200 f n-1.2P by
Donde:
t = Espesor de plancha, mm
P = Presién de disefio, Kg/cm2
D1 = Diametro interno de la coraza, mm
f = Esfuerzo permisible del material, Kg/mm2
n = Eficiencia de la unidén longitudinal
C = Tolerancia por corrosién, mm

Para nuestro caso tenemos:

P = 3.5 Kg/cm? (supuesto para 50 Psi de presién

sobre el lado de la coraza)

Di = 387 mm (15 1/4 pul3)
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§ =8.9 Kg/mm2 (Plancha delgada laminada en

caliente SIDER PERU : PDC - E24)

n = 0.80 (unién longitudinal por soldadura a tope)

C =1 omm

El espesor de plancha requerido para la coraza sera:

t = 3.5 x 387 + 1 =2 mm
200 x 89 x 0.8 - 1.2 x 3.5

Los espesores para planchas delgadas laminadas en caliente

fabricados por SIDER PERU son (en mm):

Finalmente el espesor de plancha que usaremos seri de 4 mm

el cual concuerda con el minimo especificado.
t = 4.0 mm

4.2.2 CALCULO DE LA PLACA DE TUBQOS

A ) ESPESOR

CALCULO POR FLEXION

El espesor recomendable para la placa de tubos en donde
los tubos son rectos y la placa forma parte integral con

la coraza esta dada por (Ref. 36):
T = EDL /B + C
20 f

T = espesor de placa, mm

Donde:
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P = presién de disefio, Kg/cm?

didmetro interno de coraza, mm

F =1 0 <« X = 0.02

. F =1/3 (3.4 - 20X) 0.02 = X < 0.05
F =10.8 0.05 < X
X = Espesor Coraza/Di

i = esfuerzo permisible del material, Kg/mm2

C = tolerancia por corrosidn, mm

Para nuestro caso tenemos:

P = 3.5 Kg/cm2

D = 387 mm

X = 4 , 387 = 0.01 F=1

f = 8.9 Kg/mm2 (plancha gruesa SIDER PERU: PG-

E24)
[ = 1+ 1= 2 mm

Segin esto el espesor de placa sera:

T = 1 x 387 3.5 + 2 = 14,13 mm
20 8.9

Los espesores para planchas gruesas fabricadas por SIDER

PERU son (en mm):
5.0, 6.4, 8.0, 9.5, 12.5, 16.0, 20.0, 25.0, 32.0
Por lo tanto el espesor de la placa de tubos sera:

T = 16 mm



CALCULO POR CORTE

La expresidn que calcula

el espesor de la placa bajo este

criterio es el siguiente (Ref. 36):
t = P A
100 T L
donde:
t = espesor de placa, mm
P = presidon de disefio, Kg/cm2
A = A&rea del poligono que se forma al unir los
centros de todos 1los tubos del perimetro
exterior, mm2
L = longitud del perimetro del poligono descrito
arriba, menos los diémetros de todos los tubos
sobre este perimetrd, mm
t = esfuerzo permisible por corte, Kg/mm2
Para nuestro caso tendremos:
P = 3.5 Kg/cm?
A = 69,210.8 mm?
= 664.7 mm
+ = 0.8 x 8.9 = 7.12 Kg/mm2
El espesor de placa seré:
t = _ 3.5 x 69,210.8__ = 0.5 mm

100 x 7.12 x 664.7

Resumiendo tenemos que el espesor de

el calculado por flexidén (16 mm) .

2laca definitivo serd
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B) DIAMETRO DE LOS AGOUJEROS

El didmetro de los agujeros en la placa, deberi ser como

sigue (Ref. 35):

Para do = 19 mm (3/4 pulg)

Tenemos da = 19.25 mm (recomendado)
Donde:

do =

didmetro externo del tubo

da

didmetro del agujero

4.2.3  CALCULO DE PEBRNOS Y DISPOSICION EN LA PLACA DE

B

|
[A11Y
1]

387

8

Al

]

R
—
. £
Fig. 4.1

Para un perno con 12.7 mm (1/2 pulg) de didmetro se tiene:

R = 21 mm
E = 18 mm

Bmnin = 32 mm (Paso entre pernos)
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A) O CONDICIONES DE OPERACION

La expresidn que calcula esta carga esta dada por (Ref.

38):

Wmi = x G P (G+8bm
400
Donde:
Wm1i = carga minima sobre el pernc bajo condiciones de
operacidn, Kg
P = presién de diseiio, Kg/cn®
b = ancho efectivo de la empaquetadura, mm
m = factor de empaguetadura
G = diametro correspondiente a la localizacién de

la reaccidén de la empagquetadura, mm

Para nuestro caso tenemos:

P = 3.5 Keg/cm2 (supuesto para 50 Psi de presidn)
bo = Anshg_Empggngiadu:a = %5 = 7.5 mm
b = 2.52 bo = 6.9 (para bo > 6.35)
G = Diam. ext. empaq. - 2b (para bo > 6.35)
= 425 - 2 (6.9) = 411.2 mm
m = 1 (caucho - dureza SHORE = 75)

La carga para los pernos Sera:

xx Al1.2_ x 3.5 x (411.2 + 8 x 6.9.1)
400

Wmi

5,272 Kg
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B ) CARGA DE ASENTAMIENTO

La expresidén que calcula esta carga estd dada por (Ref.

36):

Wm2 =t bGy

Donde:
Wmz = carga minima de asentamiento sobre el perno, Kg.
M4 = esfuerzo minimo de asentamiento de la empaquetadura,

Kg/mm*

by G definidos en (A)

Para nuestro caso tenemos:

Y = 0.14 Kg/mm2 (Caucho - Dureza SHORE = 75)
b = 6.9 mn
G = 411.2 mm

Finalmente tenemos:

Wmz =x x 6.9 x 411.2 x 0.14
= 1,248 Kg.
c) AREA TOTAIL REQUERIDA PARA LOS PERNOS

El area +total requerida para los pernos deberd ser el
mayor valor que se obtenga de las siguientes expresiones

(Ref. 36):

fa o



Donde:

Am1 =

o =

Wmi y Wm
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adrea total requerida para los pernos basada en el

4drea de esfuerzo bajo condiciones de operacién,

mm2

adrea total requerida para los pernos basada en el
area de esfuerzo bajo condiciones de asentamiento

de la empaquetadura, mm2

esfuerzo permisible del perno a la temperatura de

operacién, Kgs/mm2

esfuerzo permisible del perno a la temperatura

ambiente, Kg/mm2

2 definidos en (A) y (B)

Para nuestro caso tenemos:

Wm1
Wmz
fa
fo

Finalmente tenemos:

Am1

El Area

= 5,272 Keg
= 1,248 Kg
= 13.2 Kg/mm2 (ASTM 325 - SAE °5)
= 13.2 Kg/mm2 (ASTM 325 - SAE °5)
= 5,272 = 400 mm2 Amz = 1,248 = 95 mm2
13.2 13.2

seleccionada para los pernos sera:

Am = 400 mm?



D ) NUMERO DE PERNOS REQUERIDOS

El 4rea de esfuerzo para pernos de 12.7 mm (1/2 pulg) - 13

UNC es:

Ab = 91.55 mm®* / perno

Por lo tanto el nimero de pernos necesarios seri:

NQ pernos = Am = _400 = 4.4
Ab 91.55
NQ pernos necesarios = 5

La minima distancia entre centros de los pernos debera
ser, para pernos de 12.7 mm de didmetro (1/2 pulg), la

siguiente:

Bmin = 32 mm

Una expresidén que relaciona el nimero de pernos con la
distancia entre centros de pernos y 1la circunferencia que

contiene estos centros es la siguiente:

arc. sen(B/D)
Donde:
n = numero de pernos
- distancia entre centros de pernos, mm
D = diémetro aue contiene los centros de los

pernos, mm
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Segiin ésto el maximo nimero de pernos sera:

Nmax = 180 = 44.5
arc. sen(32/453)

De donde: Nmax = 44

F ) MINT 0S RECOMENDADOS

La maxima distancia entre centros de 1los pernos debera

calcularse con la siguiente expresidn:

Bmax = 2 dB + __6_¢%

m+ 0.5
Donde:
Bmax = maxima distancia entre centros de los pernos, mm
ds = diametro nominal del perno, mm
t = espesor de la brida, mm
m = factor de empaquetadura

Para nuestro caso tenemos:

d = 12.7 mm
t = 25 mm
m = 1.0

Por lo tanto se tendra:

Bmax = 2 x 12.7 + 8 x 186 = 89.4 mm
1+ 0.5

Segiin esto el minimo numero de pernocs sera:

Nmin = = 15.8

180
arc. sen (88.4/453)

De donde: Nmin = 16 pernos
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G ) NUMERQ SELECCIONADO DE PERNOS

De los puntos (D), (E) ¥y (F) podemos decir que el nimero

de pernos deberd encontrarse entre los siguientes limites:
16 < No pernos < 48

Puesto que se requiere que el nimero de pernocs

seleccionado sea miltiplo de 4, se eligira lo siguiente:
N2 pernos = 16
De aqui los pernos estaran espaciados angularmente por:
a = 360/16 = 22.5°

H ) DIAMETRO DE LOS AGUJEROS

Para didmetros de perncs menores ¢ iguales a 32 mm el

agujero correspondiente deberid tener un didmetro mayor en

3 mm.
dA = ds +3 = 12,7+ 3 =157 mm
da = 16 mm.

1) VERIFICACION DEL ESPESOR DE LA PLACA DE TUBOS =
ESPESOR DE BRIDA

Como se ha visto la placa de tubos se ha prolongado para

formar la brida vy en consecuencia ésta tendrad el mismo

espesor de 1la placa de tubos, que en este caso es de 16

mm. En los calculos siguientes de verificacién el espesor
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calculado deberd ser menor de 16 mn de los contrario

tomaremos el nuevo wvalor.

La expresidén para el célculo del espesor de 1la brida

debera ejecutarse con la siguiente expresién (Ref. 36):

T= G K P + 1.9 W_he
100 f f G3
Donde:
K = constante, 0.30
f = esfuerzo permisible del material, Kg/mm?
W = carga en pernos, Kg
he = brazo de momento, mm

G y P definidos en (A)

Para nuestro caso tenemos:

G = 411.2 mm

K = 0.30

P = 3.5 Ks/cm®

hs = 53 - = 20.9
2

Tomaremos para el valor de W aquel que correaponda a la

situacién mas critica como lo definen las normas (Ref. 36)
W = (NQ pernos) (4rea por perno) fo

Estos términos fueron definidos y calculados en (C). (D) ¥

(G) en consecuencia tendremos:

W = 16 x 91.55 x 13,2 = 19,336 Kg
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Asi pues el espesor de brida necesario seréa:

]
n

411.2 0.3 x_ 3.5 + 1.9 x

-
19,336 20.8
100 x 8.9 8.9 )

x (411.2)3

= 20 mm

finalmente el espesor definitivo sera:

4.2.4 TUBOS_PARA INTERCAMBIADOR

A ) ESPESOR

El minimo espesor de pared para tuberias de cobre,
recomendable para un didmetro externo de 19 mm (3/4 pulg)

es de 1.2 mm (Ref. 35). Seglin esto el tipo de tuberia
de cobre que debera usarse serd la del tipe "K" cuyo

espesor es de 1.24 mm (0.049 pulg).
B ) LONGITUD DE TUBOS ENTRE PLACAS

La longitud de tubos entre placas serid de 1,880 mm (6.17

pies) que es la requerida para el intercambiador.
4.2.5 PLACAS DEFLECTORAS
A ) ESPACIADO Y No

El espaciado de los deflectores previsto es de 102 mm (4

pulg) con €l cual el minimo nimero de deflectores sera:

N9 deflectores = lI%gQ -1 = 17.4
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Por lo tanto nosotros elegiremos 17 deflectores los cuales

estaradn espaciados como se muestra en la Fig. 4.2

100 105 105 100

1880

Fig. 4.2
B ) ESPESOR

El minimo espesor de placa recomendable para deflectores
con intervalos que llegan como maximo hasta 150 mm y con
corazas que tienen un didmetro interno de 387 mm es
aproximadamente 3.2 mm. Segin esto el espesor de plancha

comercial mé&s cercano es de 4 mm. Finalmente:
ESPESOR DE PLACA DEFLECTORA = 4 mm
C ) DIAMETRO_DE AGUJERQS PARA TUBOS

La diferencia entre el diametro del agujero y el didmetro
exterior de los tubos deberd ser de 1.0 mm o menor para
intervalos de tubos soportados en 900 mm o menores. Segin

esto el didmetro del zgujero deberid ser de:
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Diam. agujero = Didm. ext. tubo + 1

19 + 1 = 20 mm

D ) DIAMETRO EXTERNQ

La diferencia entre el didmetro interno de la coraza y el
didmetro externo de la placa deflectora deberd ser no mas

de 3.5 mm. Por 1lo tanto el difmetro externo de la placa

deflectora debera ser:

Diam. ext. deflector = D1 coraza - 3.5

387 - 3.5 = 383.5 mm
4.2.6 TAMANO DE LAS TOBERAS

El tamafio de las toberas de entrada y salida tanto para el
lado de 1la coraza como para el lado de los tubos esta

condicionado por las siguientes expresiones (Ref. 4):

PV: < 2,230 para el lado de la coraza
PV: < 3,270 para el lado de los tubos

Donde:

P = densidad del fluido, Kg/m3

velocidad del fluido, m/seg

haciendo K = #Pv
¥ sabiendo que:

m = PVA 14 A = wn/4 IF
Podemos llegar a la siguiente expresiodn:

D = 18.8 _m_



Donde:

o
i

R R -
q]

166

diadmetro de la tobera, mm
flujo masico, Ke/hr
densidad del fluido, Kg/ms$
PV

A) Para la coraza (entrada - salida)

Kmaz =

El didmetro

Dmtin

10,886 Kg/hr (24,000 lb/hr)
1,000 Kg/m3

2,230 Kg/m - seg?

interno minimo para estas toberas deberé ser

18.8 10,886
V1,000 x 2,230

50.8 mm (2 pulg)

El tubo comercial mas apropiado sera:

De 60.3 mm

1]

TUBO 2" ¢ STD esp = 3.25 mm

n 53.8 mm

n

B ) Para los Tubos

TOBERA DE INGRESO

8
"

~o
"

)

2,253 Kg/hr (4,9687.5 1b/hr)
42.8 1b/pie? (Densidad Promedio de entrada
F-12)

3,270 Kg/m - seg”



El didmetro interno minimo de la tobera sera:

Dmin = 18.8 _ 2,253
y42.8 x 3,270
= 46.1 mm (1.81 pulg)
usaremos un tubo comercial de las
caracteristicas:
D = 60.3 mm
TUBO 2" ¢ STD esp = 3.25 mm
Di = 53.8 mm
TOBERA DE SALIDA
m = 2,253 Kg/hr
£ = 18.1 Ka/m? (Vapor - F-12)
Kmax = 3,270 Kg/m - seg?
El didmetro interno minimo de la tobera sera:
Dmin = 18.8 M__z,‘z&;
.1 x 3,270
= 57.2 mm (2.25 pulg)
usaremos un tubo comercial de las

caracteristicas:

DE = 73 mm
TUBO 2 1/2" ¢ STD esp = 4.05 mm
64.9 mm

154
1}

siguientes

siguientes
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4.2.7 PLACA PARA CHOQUES

Puede prescindirse de esta placa siempre y cuando se

cumpla la siguiente expresién:

P vz < 2,230

Puesto que bajo este criterio se selecciond la tobera de

admisidén de la coraza esta placa no serad necesaria.
4.2.8 YARILLAS TENSADORAS Y ESPACIADORES

El diédmetro ¥ numero de las varillas tensadoras
correspondiente a un didmetro de coraza de 387 mm seréa

como sigue:
4 Varillas - 3/8 " ¢

Los espaciadores estaran - formados por tubos de las

siguientes caracteristicas:

De =17 mm
TUBO 3/8 " ¢ STD esp = 2 mm
Di =13 mm

4.2.9 CANALES DEL INTERCAMBIADOR

El espesor de los canales del intercambiador sera igual al

espesor que tendrd la coraza, es decir 4 mm.
ESPESOR DE PLANCHA DEL CANAL = 4 mm

El espesor que tencra la cubierta del canal estari dado

por la siguiente expresién (Ref. 36):
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Donde:

= espesor de la cubierta, mm
= diémetro interno del canal mm
presidén de disefio, Kg/cm®

= . esfuerzo permisible del material, Kg/mm?®

aQ < W™ 9 o
"

= constante segin disposicién

c = tolerancia por corrosidén, mm

CANATL

Fig. &3

Para nuestro caso tenemos:

D = 438 mm

P = 3.5 Kg/cm®

f = 8.9 Kg/mm?

c = 0.5 (disposicién - Fig. 4.3)
c = 1 mm

El espesor de la cubierta sera:

18 mm
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El espesor comercial que usaremos seri de 16 mm. (puesto
que al soldarla con 1las placas divisorias ésta adquirira

una mayor rigidez)
ESPESOR DE LA CUBIERTA = 16 mm

El minimo espesor de las placas divisorias deberid ser de 8
mm para un didmetro de coraza comprendido entre 150 y 550

mm. El espesor de plancha a usar seri de 6.4 mm.

ESPESOR DE PLACAS DIVISORIAS = 6.4 mm



CAPITULO S

CALCULO Y DISESO DEL CONDENSADOR

Este calculo seguira las mismas pautas y criterios usados
para el evaporador. Por ello sélo haremos calculos no

previstos y para el resto sélo daremos resultados.

5.1 CALCULO TERMICO — HIDRAULICO

A continuacién se harédn algunas observaciones al programa

de calculo adjunto (al final de este subcapitulo):

- Para el calculo de las temperaturas en el lado de los

tubos se usaron las Ecs. 2.40 y 2.41.

- Para el cilculo del t en un intervalo se ha usado la
Ec. 2.60 en donde se hizo el siguiente reemplazo
equivalente:

AQ = (till - wsl) - (ti+111 — ti+1l)
w C

- Para el coeficiente pelicular sobre el lado de los

tubos y sobre el lado de la coraza se usaron las

Ecs. 2.10 y 2.13 respectivamente.
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- La caida de presién sobre el lado de los tubos se
calculdé con 1la Ec. 2.99; para el lado de la coraza se

usé la Ec. 2.120 modificada para condensacién.

- El factor "C" que relaciona la altura de llenado del

condensado con el di&metro 1interno de 1la coraza se

calcula con las Ecs. 2.121 y 2.122

- Para el desarrollo del programa se usaron grupos de
datos con los cuales se obtuvo un nGmero de
soluciones las cuales cumplian con los requisitos
planteados (alternativas de eleccién). Este grupo de
soluciones puede apreciarse en el cuadro N¢ 5.2 al

final de este subcapitulo.

De las alternativas propuestas se ha seleccionado la mas
éptima en base a los mismos criterios de seleccién
seguidos en el capitulo 4. Asi, en el cuadro N2 5.1 puede

verse el subgrupo de alternativas mas recomendables.

! AREA LONG. DL WT(LONG Nuaero de

ARREGLO o¢ K NT up e taes ie
Palg BTij/He-  Pie’2 Pies Pies Pies 20 pies

pie"2-F
3 g 0.° 53. 52.7
e N B
2 Cuadrado 17.25 6 15 2 57 3% e o
I Cuadrade 17.25 3 142 130-1 143.4 5:72 ;:{; ‘;;13‘6: g
4 Cuadrada 19.25 [ 192 11d.4 16;%-7 4' ” " o o1
5 Cuadrade 1%.25 3 133 121 -} Lr'iﬂi b +30 o1z og o
& Cuadrads 21,25 g 234 114.3 1§8-’{ »-ti' e ‘.145.7 o
7 Trianqule 17.25 b 172 MbT 1b§-o d-f: 00{ 32.;.5 n
B Trianqulic 17.25 3 TR VAR 15*’_" t7o> o..7-a 1043.0¢ 52.2
? Triangulo 19.25 3 ag Hab Wb 2T s
16 riangulo 21.29 8 260 110.4 1754 3.43

CuADRD NE 5.3
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Del cuadro anterior puede verse que la alternativa mas

4ptima es la Ne 8 y la cual tiene las siguientes

caracteristicas:

Arreglo = 3 (triangular)

do = 3/4° Tubo de cobre = Tipo "K"

di = 0.6852" ¢ nominal = 5/8 "

Paso = 1 °

D = 17.25

N¢ de Pasos = 8

N de Tubos = 166

Espaciado de deflectores = 17.25°7

Coeficiente global limpio ; 133.1 BTU/hr-pie*-°F
Coeficiente global sucio = 153.6 BTU/hr-pie® -°F
Area de transf. calor - 156.1 pie®
Diferencia verdad=ra de temperaturas = 14.6 °F
Loygitud de tubos = 4.8 pies

AP - tubos = 2.6 1lb/pul®

AP - coraza = 0 1b/pul®

= i min
Velocidad del agua en los tubos 156.3 pies/

c = 0.0383
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Rl %E%Egbgige (UM CONBENSAROR FARA UNA CAFACIEAD LE 20 TON DE
REH KEXKRRRERKEKLRDRRRRRK X KRR R R KR ALK KAk
R Coniiigﬁfloﬁ FE R e LR OO R LKA
REM KRXKRKERXRKRREXRLRRRRERRRAARRLEARRRKRAKRK:

REH FROPIEDADES DEL AGUA FHRRRRRRER

J

REM
REM A= TEMFERSATURA (F)
REH E= VISCOSIDAD (LE/PIE-HR)

REM C= DENSIDAD (LE/FIE~3)

REM D= CALOK ESFECIFICO (ETU/LE-F)

REM E= NUMERD DE FRANDTL (ADIH.)

REN

REM PROFIEDADES DEL FREON-12 (LIQUIDD SATURADO)

SEN F= TEMPERATURA

RER 6= VISCOSTNAD

REH H= DEN

Ken 1= CONDUCTIVIDAD TERHICA (ETU/HR-FIE-F)

nEi

REN FROPIEDALES DEL FREON-12 (UAPOR SATURATO)

no

REX J= TEMPERATURA

REN X= VISCOSIDAL

EE L= DENSINAD

5&% ENTRADA DE DATOS MISCELANEDS

n

REM MC1)- FLUJO HASTCO DEL AGUA (LB/HR)

REM M{2)= FLUJO MABICO DEL F-12

REH H(3)= CALOR ESFECIFICO FROMEDIO DEL AGUK

REM M{4)= CALOR TOTAL A INTERCAMEIAR CETU/HRS

EEX M(S)= TEMFERATURA SATURALA DE COMLEMSACION

REX M(3)= CALOR LATENTE DE CONDENSACION (RTU/LE

REW M(7)= GRAVEDAL TERRESTRE (FIE/HR.CUAD.)

REM MiG)= RESISTENCIA POR ENSUCIAMIENTO DEL AOUA (HR-FIE.CUAD.-F/ETUY)
REM M(9)= RESISTENCIA FOR ENSUCIANIENTO DEL F-12

REH M(107= VOLUMEN ESFECIFICO LIQUIND DEL 7-32 (FIE,CUE./LB)
REM M(11)= VOLUMEN ESFECIFICO VAFOR DEL F-12

REM M(12)= DIFERENCIA DE VOLUMENES ESFECIFICOS

REN M(13)= INTERYALOS DESEATOS A ITERAR (ADIH.)

REM M(14)= TEMFERATURA UE INGRESO DEL AGLA

REM H(i5)= TERPERATURA DE SALTUA DEL AGUA

rn

KEN M(1)= ARREGLO DE LOS TUEQS (ABIN,)

REM M(2)= DIAMETRO EXTERNO DEL TUSO (FULG.)

REM Ni3)= DIAMETRO IWTERNO DEL TUBG (FULG.)

REN N(3)= PRS0 ENTRE LOS TUSOS (FULGL) T o

REX N(S)= DISHETRO IN I EORAZA (FULE,

EE? sé§>= NS&EES D ?8383 €M LDS TUEQS (ADIR.)

REH NUS)= NUMERD DE PASHS TR

REM H(B5= ESFACIADD NE LDS DEFLECTORES UE LA CORAZA (FULB.)
REH

KEW UARTABLES A CALCULAR

KEM F(1)= TEMFERATURAS EN EL FRINER FASO

FE EERATURAS EN EL SEGUNDO FASC o .
RES DUp)z IEHPERATURAS EM TL.N6F. LE CALOR EN EL INTERVALD (LINFID)
REM S(17- AREA REGUERIDA EN EL INTERVALD (LIMFEAD . 00 oo
REW T(D)= COEF. GLOZAL LE TRANSE, D BEToR EN EL IMTERVALD (SUC
ﬁﬁg W(1l)= RESIST. POR ENSUC. DEL AGUA REFERIDA AL EATERIOR
REH U(2)= RESIST, COMBINADA FOR ENSUCIAHIENTD . o

REN 4i3)= CALOR & INTERCAMEIAR EN EL INTERUALQ A

REN U(4)= AREA DE FLUJD FARA EL AGUA (FIE,CUALL),

REN WiS)- WASA UELOCINAD DEL AGUA (LE/:K-FIE.CUAIL

REX W(i)- HUMERO FRONERID DE FILAS DE UBOS

REH W($)= CALOR REANENTE FOR COMFUTAR
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1

DEL F-12
AREA TRANSVERSAL DE FLUJO EM LA CORAZA {FIE CUAD.)
HASA VELOCIDAD DEL F-12
DIAMETRO EQUIVALENTE rARA LA CORAZA (FULG.)
NUMERO DE REYNOLRS DEL REUF 12
C4IDA DE FRESION FARA EL
HUMEDAD FROMEDIO EN LA CORAZA DEL F-12 (ADIM.)

[ R AT I TRt

F-12 Y EL DIAMETRO INTERNO DE LA CORAZA
YELOCIDMAD DEL ABUA (FIE/MIN.)

RAOLLO DEL PROGRAMA

W(13)= MLET FARA EL INTERVALD CONSIDERAD
U(lf)= TEMF, PEDHEUID DEL aGUA EN EL INTEnJALJ
u(123= CAPDR ESFECIFICO FROMEDIO DEL AuUA M EL INTERVALD
Uel;<= TEHF, UE FARED CALCULADA FARA EL INTERVALD
U;1;;= TEMF, O PARED SUFUESTA FARA CEL IHTERUALD
Un£9)= TEMF, QE FELICULA DEL AGUA EN EL INTERVALG
ﬂ§§3;= xsggggxgnﬁ ﬁEDMEDIO UEL AGUA EN EL INTERYALSD

£23)= MERQ DE FRANDTL FROMEDIOD D
$§E§;= ggQERDTEENREYNgLEG CapalED IELQAGUA EN EL INTERVALO
(20)= cefF ., ANSF. CALOR FARA EL AGUA ‘BTd/dR FIE LUAU -")
W(24)= COEF, TRANSF, CALOR FARA EL AGUA REF 1 ' 510
Bi27= Tewr, ve eelicula bl Py e
Hi303= ¢ U 1 A UEL F-12 EN EL INTERVALGD
Wi31)= YISCOSIGAD DEL F~12 EN EL INTERVALD
W(32)= DENSIDAL FROMEDIO UEL F-12 Eh EL INTERVALO
W(34)= COEF. LE TRANSF. CALOR F&RA EL F-12
H(3§)= AREA TOTAL DE TRANSF. DE CALOR (LIMFIAY (FIE.CUAD,)
W(3d)= AREA TOTAL DE TRAMSF. CALOR, (SUCIa}
W(3gr= QUEF. GLOBAL TRAMSF. CALOR (LIMFID;
W(49y= COEF. GLUEAL TRANSF, CALOR {SUCIG)Y
W{41)= HKLDT GLOC
W(42)= LONGITUD DE LOS TUEROS (FIES)
W{43)= TEMF, PROMEDIO DEL AGUA {(GLOEAL?’
W{a46)= VISCOSIDAD FROMEDIO DEL AGUA {GLORAL)
W(47)= DENSIDAD FROMEDIO DEL AGUA (GLORAL)»
WiaB)= NUMERDO I[E REYNULDS FARA EL AGUA
W(S1)= CAIDA DE FRESION PARA L AGUA (LE/FULG.CUAD.)
W(54)= YISCQRSIIAL FROMELRIDO DEL F-12
W(55)Y= DENSIDAD FROMEDIO

W{SE&)

Wes72y

wisa)

W53

Wwis1)

Wis4)

W(53)

W(

-
"o
o-
Zon

1100 *
119
1115 LPRINT CHRS115) ¢ WIDTH “LPTI:® , 250

1120 DI (157, P(15H,&015), RIS, 5151, TUS) UELS) Hide)
1125 DIK ALL0Y,B€19),C110),D800),E 1100, FIT0},6L0), HALD)
1128 DIN 14103, 3{10) K107, L{10)

1130 FOR V=1 T0 9

1140 READ A(Y),Bi¥I,C1Y3,DIVI,E()

1150 NEXT ¥

1160 FOR V= [ T2 7

1170 READ F1Y2,6V) HCV), T(Y)

1180 NEXT ¥

1130 FOR ¥=1 T0 7

1200 READ § (Vi KV, ¢

1210 NEXT ¥

1220 FOR ¥= 1 T3 15

1230 READ Mi¥)

1240 NEXT ¥ o
1670 LPRINT TAB(5) *ARRESTAB(15) *B,EXT*TAB(251 "D, INF'TAB 132)
T8%TAB(40) "N, PASEE TAB L75) °N, TGBIS? TAB (90) *DIST, DEFL*TAR UL
{125)*AREATAB(137) “DT*TRE (148 "LONG* TAB(155)DPT" TAR(LE)
J* TAB(1G7Y°C°

1590 LPRINT

1700 LPRINT

DFCY TAB(L7E)°VELGD

FAZON ENTRE LA ALTURA TE LLEMADO DEL CONDEWSAPO DEL
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1710 FOR V=t 70 &

1720 READ NIV)

1730 NEXT ¥

1740 1F Nil}=0 THEN 8009

1750 WL SN(BILING) /N(D)

1750 W)= (D) +H (1)

1770 W)= (4} /8(13)

1789 W(3)={NIT)1 /183, 34 LN~ 2/N (b

1790 W{Si=N(1) /R (4)

1300 Wi =N(T7)/ IN(Ss /N

1810 ¥iTi=N013)41

1820 FOR #8=2 TO W(7)

1630 RIG)=M14) F{1-(48-13/4(13))

13490 #ULO) =200 (T) -WeFHMUL /043

1830 PiWE-11=M114}

1860 Q{4E-112Mi15)

1870 WIL1)= (WD) /ML /MI5)-NIS) ) 8H(5) € (M5 -P(RE-1) ) S IN(5)-B(HB-1})

18E) 7 (W8)=1H(101-33H (100244111} ) /2

1890 Q(HB. =P (NB) +WiF) /Mil) /N3

1500 W(12)=((QIN-1) =P (#3-11 1 ~1QiWE) -F D) 1) /2

2000 WO133=H(121/(LGE(IALS)-PtHE-1)}/ (M(S)-PLHEI) D)

2010 W(14)=(PiNG-1) eQaT-1) 4P (W) D (W3} /4

2020 N{15)=0

2030 K(15i=H(15)+1

2040 IF (RN ) -d014)) C 0 THEN 2030

2030 WUA = LT - (1S ) A ARSI =10 -ATA 13 D 1D S -1 =D IR 3D b e DR TLS
)

2060 W(17)=N15) -, 75LON(SI-N(Ld))

2070 K013 =UT)

2080 W19 =(N(1B)4H(14)}/2

2090 W(20i=0

2000 R(200=W(29)+1

2010 IF (AK(Z20))-H(19))CO THEN 2100

2020 K200 = (H(191-ATI20H 1)/ EANEZO) - 1) -ATHI2D0)))

ZI30 ME2Zh=A 200 448N (20) 1) -BiR{Z0)) D eB(R (20))

2140 F(ITIENOZLIR(C PIELEIZ0)

2130 HIZH=INGIRELE)) iz /12

2080 BI25)= (02304 (16 151 /N3~ (273 /R 120 (. D)

2170 W28 =W {ZSHUNGL/NZN)

2030 W27H=H(5)~, 7SECHES) -0 118))

2190 WiZB)=0
200 H(28)=H(28) +1
2210 IF (FiA(28))-#{27)1<¢ THEN 2200

2220 WUZ9) =(HI2T)-F (H(23)) )/ {F (H(28) -1} -FLHL28Y))
7230 RU30) =298 (1 GiII81-1) -1 (2800 )+ T (28))

2240 W{31)=W(Z9) 8 (BIH(28) -1 -B{#(23)) +GIH{2E))

Diati=Cinli?
LTl

22
2750 WI32)=H(29) BHIHIZR) 1) -HEH{ZE ) HHI R (28))

2260 WIS3i=(IHI30) "3 RGH{32)~28HITI 1 ARSH o
2279 (3= TR VEHEs) ] i lal/ (NEZI/12) /E(Tr-H L& )1~ (23
260 HALT)=A - LAY e (T HEE IS DS -HANT

2299 1 TUHLLTIEI00) - INT (LRI B100Y) <> © THEN 2070

7300 RiKGI={k J41EHE20) )/ Lh(354UITN)



2310 S(HB)=H(3)/R{%3}/R(13

2329 T(HB)=R{WB) / (1+R(NE) HWIZ))

2330 UCWE) =W(3) i T(H8) /R(13)

2340 NEAT 48

2350 W(35)=0

2360 FOR v=2 7O W(D)

2370 K{35)=H(35)+5(Y)

2380 NEXT V

2350 W(34)=0

2400 FOR V=2 TO W(7)

2410 WI35)=H(38)+0(V)

2420 NEXT ¥

2430 W(3T1=0

2440 FOR v=2 T0 N(T}

2430 W{37)=H{3T)+RIVIES{V)

2450 NEXT V

2470 W(33)=W{37)/H(33

2480 W(39)=0

2430 FOR v=2 T0 &(7)

2500 W39 =R «T(VITUV)

2510 NEXT ¥

2920 Wi40)=d 139} /¥ (38}

2530 N{412=M14) /R140) /N (38}

2540 W(42)=(3. 319704 (361 / (N(TIIN(2))

2330 W43 =(P(1)+B(1) /2

2560 W(d4r=9

2570 W(34)=0(dd)+1

2580 IF (A(W(44))-N(431)<0 THEN 2570

2390 W(43)= H{43)-ACH(44)) )/ (R{R(34)-1) -RLi(dd)))
2500 W(48)=R(AS)H(B(W(A)-1)-BON(4) ) +B(H(44)}

2610 WOATI=R(43) S (C(W (440 -1)-C(W(44)))+C(K{44))

2620 WAB)=(NI3)EH(S)} /N (46712

2630 W{49)=,3818(1/u(48))*(.248)

2640 W(S01=1+N(3) /W (49} /W (32) /3

2630 WOSU =W (SO)AMIAD) BHA2HIN GBI 1RiS~ 2 N3 /N 4T/ 1E+1D
2660 N(32}=0

2670 K(S2}=R(32)+1

2680 IF (J(@(52))-M(5)){0 THEN 2470

2680 W{S3)=(M{3)-J(R{32) 1)/ (J{RITT) 1) ~J (W{2HH)

2700 W(54)=W(33) BIK (N(321 -1 -E(a{52) ) 4K (H(52i}

2710 WIS =RIS3I (L (H{T2) -1} -L (H{T2}) D +L (W(52))

2720 W{56)=N(T)R(N(3Y-N{2)I88(5) /N3 /144

2730 ROSTIMDI/HSE)

2740 IF N(1)=3 THEN 2770

2750 W(58)=(1.2732/N(20 B INTH A 2-R12) "2/ 1. 2750

2760 GGTD 2739 o
2770 W(58)= (2. 5465/HI2) I A (4) 2/ 2, 30940 "2/ 2. 5465
2780 ${S9) =W {33 4R{ST) (341711
2730 W(a0) =1, FSTLIL/HEET) "L AT}
2800 Wity =HI60) KHA2) BHERIET) "
2510 WipZr=(@(1)-P (1)) /wial}
2820 #{a3)=(HI5)-PL1 I/ (REL-FIDD}

i

177
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2830 W60 = (2/WIB21 38 CLAH62) /2420008318 (EXF (- (62} /) -1}

640 WU65) =, TES4RHBATENE10L/ NTL ) -H (681 14 0121))

2850 W(64)=N(5) /3750

2860 DEF FNALK)=INT(KB10€,5)/10

2870 DEF FNB(Y)=INT(YR100+.5) /100

2880 DEF FNC(D)=INTEZEI0000+.5) 710000

2690 LPRINT TAB(SIN{UL) TAB(15IN(2) TAB (25N (31 TAB135) Nid) TABATINGS ) TAB (61) Ni6) TR
(T6IN(TITAB (921N (BITAB(102VFNA CH (33) ) TAB 112 FHA (K LA0) HTEB LLZ0) FNA T (36) ) TABLISS
DERACH(AL) ) TAB(L4S)FNE (6 (42)) TABLLSSIFHA (WIS1) ) TAB L165)FRATH (5111 TART1 757 FHA (316
81 TAB{1ET);

2900 LPRINT TAB(185) FNC(#(45))

2920 6070 1719

2930
2935

940 PATA 32, 432 , 62, L0t . 13T
45 0ATA 40, 3.7, 64, 1, 1L.b
2950 DATA S0, 3.168, 624 , 1|, 9.5
2955 0ATA 80 , 2734, 6.3 , .99 ., 8.03
2960 DATA 70, 2.3683, 2.3 , 998 , 6.82
2955 DATA B0 , 20808, 62.2 , .99 , 3.8
970 DATR 0, 1.§504, 2.1 , .97 , 5.1
2975 DATA 100 , L.4488, 62, .98 , 4.52
2980 DATA 150 , 1.0812, &L2 , L, 2.74
2985 °

2990 *

2995 0ATA 20, 687 , YT,
3000 DATA 40, , , L0443
3005 DATA &0 . , 042

3010 DATA 80 , 517 , 8143, L0397
3015 DATA 100, \ , 0373
3020 DATA 120 , , , 035

3025 ATA 140, 09, , 0326
3030

3035 °

3040 DATA 0
3045 DATA 40

L0297, L9100k
L0291 1.2927

'
1 ’

3050 DATA 40 , L0391 , 17909
3055 DATA 80, 031, 2431

3060 DATA 100 , L0323, 3474
3663 DATA 120, L0339 , 4.297

3070 BATA 14D , L0359 , S.6!34
3075

3080 7

3085 DATR 28200 , 4%67.5, 1, ZSEE"\ '
3090 DATA 012805 , .Za701 , (274204
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5.2 CALCULO Y DISENO MECANICO
5.2.1  ALTURA DE LLENADQ DEL_LIQUIDQ CONDENSADQ

Bajo las condiciones de operacidén descritas, la coraza
serd inundada por el liquido que se estid condensando en un
nivel que estarid definido por el factor “C" que lo

relaciona con el didmetro interno de la coraza. Asi pues

tenemos:
C = 0.0383
Di = 438 mm (17 1/4 pulg)

También sabemos que el factor "C" estd definido por la

Ec. 2.123 como sigue:

720 Dr, DI

C = x arc cosfl - 2 h/D1) - %{1—2B1)\/ —(1—2h)=

haciendo los cédlculos de prueba y error correspondientes

obtenemos:

h = 0.0836

Dt
De aqui el valcr de "h" estara dado por:

h = 0.09566 x In 0.0936 x 438

41 mm

De aqui podemos concluir que ningin tubo deberd ubicarse
en la 2zona que ocupari el liquido que se estd condensando

puesto que ésto disminuirad la superficie de transferencia

de calor.
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D,=438

Fig. 5.1

5.2.2 CRITERIOS PARA EL USO DE JUNTAS DE EXPANSION

Cuando los esfuerzos que se ejercen sobre la coraza o los
tubos de un intercambiador de calor con placa fija de
tubos calculados con las siguientes férmulas son menores
que los esfuerzos permisibles del material de la coraza
¥ los +tubos, el intercambiador no necesitarid una junta de

expansidén. Estas férmulas son (Ref. 38):

fe = - F + F2 v fr = Fi1_+ Fs3
Ac Ar
Donde:
F1 = __ 8 Ac At FEc Er _
1 (Ac Ec + Ar ETr)
5 = [ac (Tc - To) - at (Tt - To)] 1
Fz = _Q Ac Fc

Ac Ec + At Er

Q@ =_7n (D> - nd®) Pc + _xm_ n(d -2 Tr) Pr
400 400



fc

Ac

AT

F3

ac,

Tc,

Ec

Pc, -

TT

ET
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—Q Ar Br
Ac Ec + Ar Er
esfuerzo ejercido sobre la coraza, Kg/mm?
esfuerzo ejercido sobre los tubos, Kg/mm®
area seccional de la coraza, mm®
adrea seccional de los tubos, mm?

fuerza ejercida debido a la diferencia de

temperaturas entre la coraza y los tubos, Kg

fuerza ejercida sobre la coraza debido a presiones

del lado de la coraza y del lado de los tubos, Kg

fuerza ejercida sobre los tubos debido a presiones

sobre el lado de la coraza y lado de los tuboes, Kg

= coeficientes de expansidén lineal del material
. de la coraza y de los tubos a sus temperaturas

correspondientes, 1/°C

= temperaturas de la coraza y los tubos bajo

condiciones de operacidén, °C

= médulos de elasticidad de los materiales de la

coraza y los tubos, Kg/mm®

= longitud de 1los tubos entre placas a la

temperatura ambiente, mm.

= presién de diseifio sobre el lado de la coraza v

sobre el lado de los tubos, Kg/cm®
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[fel, [fr] = esfuerzos permisibles de los materiales de
la coraza y los tubos, Keg/mm?
D, d = diémetro interno de la coraza y externo de los
tubos respectivamente, mm

tc, T = espesor de pared de la coraza v de loz tubos, mm

n = nGamero de tubos

Para nuestro caso tenemos:

ac = 11.05 1/°C t = 14.81 1/°C
Tc = 41 °C Tr = 34 °C

Ec = 19,500 Kg/mm* Er = 11,100 Kg/mr®
Pc = 8.9 Kg/cm? Pr = 3.5 Kg/cm?
[fe} = 8.9 Kg/cm? {fr]l = 4.65 Kg/mm*

D = 438 mm d = 19 mm

tc = 4 mm tTr = 1.24 mm

1 = 1,450 mm " n= 166

Segin esto tenemos:

Ac = 7w tc (D + tc)

=7 x 4 x (438 + 4) = 5,554 mm®

AT = gwtt (d - tT) n
=7t x 1.24 x (19 - 1.24) x 166 = 11,485 mm?

8 = [11.05 x 10-8 x (41-20) - 14.81 x 10 x (34-20)] 1450
= 0.036 mm

Fi1 = 0.036 x 5.554 x 11,48

. 6 x 19.500 x 11,100
1,450 (5,554 x 19,500 + 11,485 x 11,100)

= 1454 Keg
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Q =_n_((438* - 166x192) 8.9 + 166 (19 - 2 =x1.24)* 3.5]

400
= 10,466 Kg
F2 = _ 10,466 x 5,554 x_19.500
5,554 x 19,500 + 11,485 x 11,100
= 4,807 Kg
5,554 . 19,500 + 11,485 x 11,100
= 5,660 Kag
o = =1,454 + 4,807 = 0.6 Ka/mm?
5,554
fr = 1.454 + 5.660 = 0.62 Kg/mm*
11,485

Segin esto tenemos:
fe << [fcl vy fr << [fr]

De lo anterior concluimos que no serd necesario el uso de

una junta de expansién.

5.2.3 EFECTOS DE VIBRACION

A) FRECUENCTA NATURAL DE LOS_THOBOS

Como hemos visto la frecuencia natural de los tubos puede

encontrarse con la siguiente expresidn (Ec. 2.2):

Para nuestro caso tenemos:

E = 11,250 Kg/mm® (Tubos de Cobre)
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g = 9,810 mm/seg®
I = x  (do4 - dit)
64
= =x (194 - 16.64) = 2,670 mm4
4
W = (¥ A)interior + (¥ Adtudbo + (¥'Adexterior

= ¥uzo x &z + ¥r x (do2 - di2) + Sr-12 & do2
4 4 4

10-8 x m/4 (16.6)2 + 8.9 x 10-8 x =w/4 (192 - 16.62)
+ 0.0558 x 10-6 x wn/4 x 192

830 x 10-8 Kg/mm

=
1l

725 mm (estado critico - Fig. 5.2)

360 365 365

360

1450

Fig. 5.2

Segin la Ec. 2.3 para dos tramos (n = 2) tenemos:

C =x (g 57 + 0.95)=
2 n
= x (Q 57 + 0.95)z = 2.396
2 2
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La frecuencia natural sera:

b

\
z&ai\/ 11,250 x 2,670 x 9.810
(725)= 830 x 10 -8

86 ciclos/seg

B ) FRECUENCIA DE LAS FUERZAS DE EXITACION

Esta frecuencia se calcula con el namero de STROUHAL el

cual se definié en la Ec. 2.1 ¥ con la cual tendremos:

f= 8 ¥
do

Para este caso tendremos:

S = 0.3 (en términos conservadores)
do = 19 mm
V = m/ 3,600 P Ac
Donde:
V = velocidad en la coraza, m/seg
m = flujo en la coraza, Kg/hr

P = densidad del fluido, Kg/m3
Ac = area de flujo, m®

= D_LE_é_dgl_B x 10-8

D = diametro interno de coraza, mm
P = paso de los tubos, mm
do = diametro externo del tubo, mm

B = espaciado de los deflectores, mm



Para nuestro caso tenemos:

Ac = 438 (25.4 - 19) 360 x 10-8
25.4
= 39,730 x 10-8 2
vV = 2,253
3,600 x 55.8 x 39,730 x 10-8%
= 0.282 m/seg
finalmente la frecuencia sera:
F = 0.3 x 282 = 4.5 ciclos/seg

19

La relacidén con la frecuencia natural sera:

f x 100 = 4.5 x 100 =
fu 86

5.

2

<<

75 %
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De esto 1W0ltimo concluiremos que la vibracién de los tubos

no sera un problema para este intercambiador.

Como ya se dijo, a continuacidén mostraremos el resumen del

resto de calculos:

5.2.4 CORAZA

Espesor de plancha

5.2.5 PLACA DE TUBOS

Espesor de plancha

Didmetro de los agujeros

25 mm

19.25 mm
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5.2.6  PERNOS PARA LA PLACA DE TUEOS

R =21 mm E =16 mm

16 Pernos de 1/2 " ¢

Espaciado angular : 22.5%

Diadmetro de los agujeros
para los pernos ¢ 18 mm

5.2.7 ELACAS DEFLECTORAS

Espesor : 5 mm
Didmetro de los agujeros

para los tubos 20 mm
Diametro de la placa i 434 mm

Espaciado (Fig. 5.2)

5.2.8 TOBERAS

Coraza - ingreso : Tubos 2" ¢ STD
Coraza - salida : Tubos 1" ¢ STD
Tubos - ing/sal : tubos 2" ¢ STD

5.2.9 YARILLAS TENSADORAS Y ESPACIADORKES

6 Varillas - 3/8 " ¢

Espaciadores : Tubos 3/8" ¢ 8TD
5.2.10 CANALES DEL INTERCAMBIADOR

Espesor de plancha P4 mm

Espesor d= cubierta 20 mm

Espesor d: placas divisorias : 8.4 mm



CARPITULO &

Este capitulo trata sobre las caracteristicas de
funcionamiento de 1los equipos tanto en forma individual
como en conjunto formando asi el sistema completo de
refrigeracién. Podra apreciarse la variacidén e influencia
de algunos parametros sobre cada equipo y a su vez la
proyeccidén que tienen éstos entre ellos mismos cuando
funcionan en conjunto. (Para obtener estas caracteristicas
es necesario hacer una ligera modificacidén a los programas

que calculan el evaporador ¥ el condensador)

EYAPORADOR

El cuadro N2 1 fue desarrollado para el caudal de agua de
disefio (181.51 1t/min). Aqui puede verse como la
temperatura de entrada del agua afecta la capacidad y los
demas parametros, por ejemplo, para una temperatura de
evaporacién de 32 °F un aumento en la diferencia de
temperaturas conlleva a un aumento en el coeficiente
global y por ende a un aumento en la capacidad de

refrigeracién. Del mismo modo los cuadros del N2 2 al N2 6
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muestran estos mismos pesultados pero para diferentes

caudales.

En las graficos del N2 1 al N2 3 estan plasmadas algunas

de estas caracteristicas.
CONDENSADOR

El cuadro N2 7 fue desarrollado para el caudal de agua de
disefio (213.28 l1t/min}). Aqui también puede verse como la
temperatura de entrada del agua afecta la capacidad y los
demds pardmetros, por ejemplo, para una temperatura de
condensacién de 105 °F un aumento en la diferencia de
temperaturas conlleva (a diferencia del evaporador) a una
disminucidén del coeficiente global pero a un aumento en la

capacidad de condensaciodn.

Asi también los caudros del NQ 8 al N2 13 muestran estas

mismas caracteristicas pero para otros caudales.

Los graficos del No 4 al N2 9 muestran algunas

caracteristicas propias de este equipo.

COMPRESOR

En el grafico N2 10 se muestran las caracteristicas de
funcionamiento de un compresor alternativo FLASCOLD C3300
para refrigerante 12 trabajando a la velocidad de 846 RPM.
Puede verse como a una dada temperatura de condensacidn,

la capacidad aumenta al aumentar la temperatura de

evaporacidn.
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El grafico N2 11 muestra el factor de correccién que es
necesario aplicar al grafico NQ 10 para obtener las

caracteris’ticas de funcionamiento del compresor a otras

velocidades.
UNIDAD DE CONDENSACION

Las caracteristicas de funcionamiento del condensador vy
del compresor pueden combinarse para obtener como
resultante una sola unidad a la gque se conoce como
"Unidad de Condensacién”. De este modo el grafico NQ 12
muestra la combinacién de los graficos N2 4 y N2 10 dando
como resultado 1la curva de funcionamiento de la wunidad

condensadora la cual se muestra en el grafico NQ 13.
FUNCIONAMIENTO DEL SISTEMA

El equilibrio que existird entre los equipos del sistema
de refrigeracién pueden apreciarse en los graficos del
Ne 14 al No 16. E1l grafico N2 14 nos muestra la
combinacidén de las curvas del Evaporador con la de la
Unidad de Condensacién, y cuyos puntos de interseccidn
representan los puntos de funcionamiento del Sistema
Total. Estos puntos indican la capacidad de refrigeracién
v la temperatura del evaporador a la gue el sistema
tendera mientras se mantengan 1as condiciones primarias

que se tomaron como base.

El grafico N2 15 musstra, para una temperatura del agua a
la entrada del evarorador, 1la variacién de la capacidad

del sistema para unz variacién del caudal de agua.
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En el grafico NQ@ 16 puede obtenerse la temperatura gue

tendra el agua a la salida del evaporador para una

temperatura de entrada y para el caudal de disefio (181.5

1t/min).
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CAUDAL TENPENT TENP.SAL TENP.EVAP CAPACIDAD U uo 0T
1t/ain GRAD. F GRAD. F GRAD. TONS BTU/HR- BTU/HR- GRAD- F
PIE“2-F PIE*2-F
181.51 42 2¢.8 12 3.4 148.7 138.5 20.2
181.51 42 287 17 26.5 130.% 122.% 17.5
181.51 42 32.4 22 19.1 1.5 105.6 14.7
181.51 42 36 2 1.9 83-6 82.1 11.8
181.51 42 33.4 32 5.3 50.8 49.6 8.600001
181.51 42 4.7 37 .6 10.9 10.8 4.8
181.51 47 29.7 17 34.5 14%.5 13%.1 2041
181.51 47 33.5 22 27 134.7 126:2 17.4
181.51 47 312 27 19.5 115.2 108.9 14.6
181.51 47 40.3 3z 12.2 88.7 85 1.7
181.51 47 4.3 37 5.5 53.3 5t.9 8.600001
181.51 47 46.6 42 o7 11.9 11.8 4.8
181.51 52 3.4 22 35.1 34 143 19.9
181.51 52 38.2 27 21.5 138.8 129.8 17.2
181.51 52 42 32 20 118.8 12.1 14.¢
181.51 52 45.7 37 12.6 92.2 88.1 11.6
181.51 S 49.2 42 5.7 55.9 54.4 8.5
181.51 52 S1.6 47 7 12.7 12.6 4.8
181.51 s7 3%.1 n 35.7 158.4 146.8 1%.7
181.51 57 43 32 - 28 143 133.4 17
181.51 S7 46.8 A 20.4 123 115.9 14.3
181.51 57 50.5 42 12.9 95.8 9.4 1.5
181.51 57 54 47 5.9 58.6 S7 8.399999
181.51 7 5646 52 .8 13.5 13.4 4.8
181.51 62 43.9 32 36.3 163 150.7 19.5
181.51 62 47.7 37 28.6 147.6 137.5 16.9
181.51 62 50.6 42 20.8 127.1 119.5 14.2
181.51 62 55-4 47 13.3 99.4 94.7 11.4
181.51 62 58.9 52 61 61.2 334 8.39999%
181.51 82 bt 57 -8 14.4 14.3 4.2
181.51 67 48.6 37 3.9 167.% 154.9 133
181.51 67 £2.5 42 29.1 152. 1di.4 16.7
181.51 67 56.4 47 21.3 1314 1233 14
181.51 67 60.2 52 13.6 102.9 97.9 1.3
181.51 67 T3 57 6.3 63.5 61.6 8.3
181,51 & 665 62 -3 13.3 15:3 4.8

CUADRO Nro. 1



CAUDAL

1t/min

140
140
140
140
140
140

140
140
140
140
140
140

140
140
140
140
140
140

140
140
140
140
140
140

14¢
140
140
140
140
140

TEWP.ENT

GRAD. F

52

52
52
92
52

TEHP.SAL

GRAD. F

3.7
41.8
45.8
49.9
33.6
56-5

42.4
6.5
50.6
Sd.7
58.5
61.5

47.4
51.2
55.4
5%.5
63.4
669

TENP.EVAP CARACIDAD
GRAD. F TONS
12 28.9
17 224
2 162
27 10.2
3 4.6
37 -6
17 28.9
2 22.7
27 16.5
32 10.5
37 4.3
42 7
2 29.3
27 231
3 16.9
37 10.7
42 3
47 7
27 29.3
R 3.5
37 17.2
42 1!
47 5.2
52 -8
32 30.2
37 23.9
42 17.6
47 1.3
2 5.3
57 .
3 30.7
42 4.3
47 119
52 il.6
57 5.5
2 8

CUADRO Nro

n
P

uc

BTU/HR-
PIE"2-F

130.3
114.3
97.8
73.7
45.7
10.4

1304
1.7
100-9
78.3
47.3
11.2

134.3
1213
104.1
81.3
50.4
12

139.2
124.9
107.7
84.4
52.5
13

142.1
128.9
.2
87.5
54.8
13.7

1454
132.3
13
90.5
36.7
14.5

[}

BIU/HR-
PIE"2-F

122.3
108-6
93.2
72.9
44.6
10.3

122.5
1.1
96.1
75.3
46.7
1.1

125.8
4.4
93.9
8.1
48.9
12

129.2
113
102.2

3t
12:9

132.7
121.1
105.4
83.9
533
13.6

136.4
124.5
103.7
86.5
53.2
{d.d

194

BT

GRAD. f

19.2
16.7
1d.1
1.4
8.3999%9
4.8

191

18.7
16.2
13.7
1
8.2
4.8

18.5

16

13.3
10.9
8.100001
4.7

18.3

15.8

13.4

10.8
3100001 -
4.7



CAUDAL

1t/ain

160

160
160
160
160
160
160

160
160
160
160
160
160

160
160
160
160
160
160

160
160
160
160
160
160

TEHP.ENT

GRAD. F

TEMP.SAL

GRAD. F

2.1
28.1
32

35.7
332
d1.6

29

32.9
36.8
40.6
4d.1
46-6

33.7
37.6
41.6
45.4

St.6

38.4
42.4
46.3
50.2
53.9
36.6

43.1
47.1
51.1

58.7
61.5

TEMR.EVAP CAPACTDAD

GRAD. F TONS
12 3.6
17 2444
22 177
2 i1t
32 4.9
37 1
17 3.7
2 2¢.3
2 13
32 11.3
37 5.1
42 .1
2 322
27 25.3

2 18.4
37 1.7
42 5.3
a7 .
2 32.7
32 25.7
37 18.8
42 12
47 5.5
52 8
32 33.2
31 26.2
42 19.2
47 12.3
52 5
57 8
3 33.8
42 26.7
47 13.6
52 12.6
57 5.9
62 9

CUADRO Nro. 3

uc

BTU/HR-
PIE"2-F

139.5
122.9
104.6
80.6
48.2
10.6

140
126.2
108.1
83.6
50.6
11.5

144.1
130.1
1.3
86.8
33.1
12.4

148.3
133.9
5.4
90.1
556
13.2

1526
138.3
119.2
93.5
98
.1

157.2
142.%
123.2
2.8
60.2
14.%

up

BTU/HR-
PIE"2-F

130.4
115.8
994
7.5
47.1
10.6

130.8
113.7
102.6
80.2
43.3
1.4

1344
122.1
105-6
83.2
St.7
12.3

138.1
125.5
109.1
86.3

13.1
141.8

12%.3
112.5

185

oY

GRAD. F

19.7
171
14.4
11.6
8.5
4.3

19.7
17
4.3
t1.9
8.5
4.8

19.9
16.8
14.1
114

8399999 ~

4.3

19.2
16.6
14
1.3
8.3
4.8



CAUDAL

1t/sin

180
180
180
180
180
180

180
189

180
180
180

180
180
180
180
180
180

180
180
180
180
180
180

180
180
180
180
130
180

130
180
130
180

180

TEMP.ENT

GRAD. F

TEMP. SAL

GRAD. F

56.3

66.6

TENF.EVAP CAPACIDAD

GRAD. F TONS
12 34.2
17 2644
22 19
M 1.9
32 5.2
37 [
17 343
2 269
7 19.4
32 12.2
7 5.4
42 7
22 34.9
27 27.4
32 19.8
37 12.3
42 5.7
47 .7
2 . 35.5
32 27.9
37 20.3
42 12.9
47 5.9
52 8
32 36.1
37 28.¢
42 20.7
47 13.2
52 6.1
57 -8
37 36.7
42 28.9
47 21.2
52 13.5
57 6.3
&2 -9

CUADRO Nro. 4

uc

BTU/HR-
PIE"2-F

143.1
130.4
it
85.3
50.6
10.8

143.9
134.1
114.7
33.4
53.1
1.6

133.3
138.2
118.3
91.3
§3.7
12.7

157.7
142.4
122.5
95.4
58.4
13-6

162.3
147
126.6
93
61.1
1d.4

167.2
151.5
139.8
102.5
634
15.2

196

up 18

BTU/HR- GRAD. F
PIE"2-F

137.9 20.2
122.¢ 17.5
103.2 14.7
81.8 11.8
49.4 8.600001
10.8 4.8
138-6 20.1
123.7 17.4
108.5 14.6
24.6 1.7
517 8.600001
11-6 4.3
142.4 19.9
129.3 17.2
1.7 14.4
87.8 1.6
54.2 8.3

12.6 4.8
146.2 19.7
132.9 17

134 14.3
91.1 - 1.5
56.8 8.399999
13.5 4.8
150.1 19.3
136.9 16.8

19 4.1
94.4 1.4
59.3 3.3999%9
14.3 4.8
154.3 19.3
140.3 16.7
122.8 14

97.5 11.3
8144 8.3

13.1 4.8



CAUDAL

1t/sin

200
200
200
200
200
200

200
200
200
200
200
200

200
200
200
200

200

TENPENT

GRAD. f

TENP.5AL

GRAD. F

5.4
29.2
32.3
36.3
39.5
41.7

30.3
33.9
37.6
41.1
a4
46.7

35
38.7
42.4
46
43.3
5t.7

39.7
43.4
47.2
50.8

36+

TEMP.EVAP CAPACIDAD
GRAD. F TONS
12 3647
{7 28.2
2 20.3
27 12.6
32 5.5
37 7
17 36.8
22 28.8
27 20.8
32 12,9
37 5.7
2 T
2 37.5
2 29.3
32 21.2
37 13.3
42 [
47 -8
27 38.1
32 29.9
37 2.7
42 13.7
47 6.2
52 -8
32 38.8
37 30.5
42 22.2
47 14
52 6:4
57 9
37 394
2 N
47 2.6
52 14.¢
57 6.6
7 .9

CUADEO Nro.

5

uc

BTU/HR-
PIE"2-F

156.1
137.4
116.9
99.6
32.7
1.2

157.2
141.5
120.9
92.8
55.4
1.9

161.9
145.9
124.7
96.3
38.2
12.9

166-6
130.2
1291
100.3
6l
13.9

171.4
155.1
1334
10d.1
63.8
14.7

176.5
153.9
137.9
107.8
66.2
15.4

(1]

BTY/HR-
PIE*2-F

144.8
128.5
110.5
3.8
St.a
.1

145.7
132.1
14
28.7
53.9
-9

149.8
136
17.4
92.1
563
12.8

153.8
139.7
121.3
95.5
39.2
13.8

157.9
143.3
1251

61.8
4.6

162.2
148
129
102.3
6d.1
15.5

197

T

GRAD. F

20.6
17.8
1d.9
1.9
8.7
4.3

20.3
7.7
14.8
1.8
8.600001
4.8

20.3
17.5
14.7
1.7
8.600001
4.8

20.1
17.¢4
14.5
1.6
8.5
4.8

19.9
17.2
14
1.5
8.5
4.8

19.7

17

4.2,
1.4
8.3999%%
4.3



CAUDAL

1t/ain

220
220
220
220
220
220

220
2

220
220
220
20

220
220
220
220
22
220

220

220
220
220
220

220
220
220
220

220

220
220
220
220
220
220

TENP.ENT

GRAD. F

TENP.GAL

GRAD. F

2.9
29.6
33.1
36.9
39.6
41.7

46.7

35.5

42.7
6.2
49.4
St.7

44.2
43.9
47.5

3.7

43

48.4
S2.3
35.9

61.6

49.7
33.4

60.7
64.1
666

TENP. EVAP CAPACIDAD

GRAD. F TONS
12 37
17 30
22 21,5
k1 13.3
2 5.8
37 7
17 39.2
22 30:6
T red
32 13.6
37 [
42 T
22 39.9
27 3.2
32 22.5
37 i
42 6.2
47 -3
27 40.6
32 3.3
37 23
42 14.4
47 6.3
52 -8
Ay 41.3
37 32.4

2 23.5

47 14.8
52 6.7
57 -9
37 42
42 33
47 24,1
52 15.2
57 7
82 .9

CUADRO Nro.

6

uc

BTU/HR-
PTE"2-F

163.7
144
122.5
33.6
54.7
1.2

© 163

143.4
126.4
97
§7.5
12.3

170
153
130.7
100.9
60.4
131

174.9
157.7
135.3
104.8
63.4
14.1

189
162.3
139.9
103.9
86.3
15

1354
167.8
144.6
112.38
63.9
15.9

ud

BTU/HR-
PIE“2-f

151.3
134.3
115-4
89-4
53.3
1.1

152.5
138.2
113.1
92.5
359
12.2

156.7
142.2
122.7
96
586
13

160.8
146.1
126.7
99.6
61.4
14

163.1
150.5
130.7
103.3
64-1
14.9

169.6
154.8
134.9
106.8
66:6
15.8

198

BT

GRAD. F

20.7
17.8
14.9
1.9
8.600001
4.3

20.5
1.6
14.7
1.8
8.600001
4.3



TENP.OND CAGLAL TEHPLENT

i 7
§RAT. F it/ein B3R, T BT/ 4R~ GRAL, ¢
PIE*Z-F

113 i 75 (66,2 0.3
13 2 g 1091 26,3
s 2 83 1125 2.3
113 2 o0 115.3 1€.4
i1 2 35 i22.1 i4.7
113 2 o0 123.1 10.8
{18 13,2 193 139.7 7
1% 2 1) 134.3 3.4

1 70 16¢.5 30.4
10 IE 109.8 26,4
1e 80 113.3 22,5
113 85 117.3 12,3
te % 13 1.5
i 35 3.2 10,9
119 160 156, 7
118 s 150.4 3.
165 85 30.4
105 b 2.4
{05 7 0.4
105 B0 1.5
195 &5 4.8
165 2 16.3
103 35 7
195 16 3.4
19 13,25 80
160 132 65
10 232 76
160 u3 7
190 3.8 0
168 232 a5
163 23,23 %%
) 21539 %5
25,28 55 0.3
213,25 8% 5.3
213,38 &5 2.4
13,5 ) 18.4
213,26 75 s
2128 ab 0t
23,2 85 7
% LA $i 3.3
5
53
89
&5
7
86
a5

CUADRO Nro. 7

-3

ot kA &l el e e aa
YR IR T Res -

it

& Ga i

K3 Lt s

b Qg et

P

o
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TENP.COND CAUDAL TENR.ENT TENP.SAL CAPACIDAD U up o7
GRAD- F 1t/ain GRAD. £ GRAD- F BTU/HR BTU/HR- BTU/HR- GRAD. F
PIE*2-F PIE"2-F

115 160 13 96-3 450507 1094 102.9 28
115 160 80 99 401254 112.8 105.7 24.3
115 160 85 101.6 350945 116.3 109 20.6
s 160 90 104.2 299416 120.9 13 16.9
115 160 95 106.6 246051 126.5 7.9 13.4
15 160 100 109 190789 134 124.4 9.8
115 160 105 113 133015 145.3 134.1 6:3
115 160 1o 113.4 s 16643 151.8 3
1o 160 70 91.4 452087 110 103.4 28
110 160 75 % 402602 13.1 106.2 24,3
{10 160 80 96.6 352090 116.9 109.5 20.6
116 160 85 99.2 300308 121.5 13.5 16.9
110 160 90 101.7 246991 127.3 118.6 13.3
1o 160 93 104.1 191639 135.1 125.3 9.8
110 160 100 106.3 133334 146-4 135 6.3
110 160 105 108.4 1ns21 167.3 152.6 3
109 160 [H] 86.4 453513 110.5 103.9 21.%
105 160 70 89.1 403844 113.7 106.7, 24.2
103 160 7% 91.7 353099 1174 110 20.5
103 160 80 94.2 301115 122 14 16.9
105 160 85 96.7 247576 127.8 119.1 13.3
105 160 90 99.1 192098 135.7 125.8 9.8
105 160 95 1.3 - 133976 147.3 135.8 6.3
105 160 100 103.4 nn3 168.2 153.4 3
100 160 60 81.3 454385 110.9 104.2 219
100 160 65 8d.1 404338 4.1 107.1 4.2
100 160 10 86.7 354056 1s 110.5 "20.5
100 160 75 89.3 301834 122.5 {14.5 16.9
100 160 80 9.7 248105 128.3 119.5 133
10¢ 160 85 9.1 192431 136.1 126.2 9.8
100 160 % 96.3 134109 147.6 136 6.3
100 160 95 98.4 71795 168.6 1583.7 3
93 160 S5 76.3 455190 111.2 104.5 21.9
95 160 60 79-2 405482 114.4 107.4 24.2
95 160 65 81.8 354642 118.3 110.7 20,5
95 160 10 84.3 302513 123 114.9 16.9
95 160 IS 86.8 248583 128.7 119.9 3.3
95 160 80 89:1 192706 136.4 126.5 9.7
95 160 85 91.3 134233 147.8 136.2 6.3
95 160 90 93.4 1182 163.9 1536 3
90 160 50 1.5 455021 1.1 104.4 27.9
90 160 55 4.2 405703 114.5 107.5 4.2
90 160 60 76.8 355013 118.5 {t0.9 20.5
90 160 65 9.3 302170 123.2 18 16.8
90 160 70 81.8 248897 129 120.1 13.3
90 160 5 84.1 192977 136.8 126.8 9.7
9 160 80 86.3 134333 148 1364 6.3
96 160 85 88.4 1760 168.4 153.6 3

CUADRO Nro. 8 \



201

TENP.COND CAUBAL TEMPENT TEMP.SAL CAPACIDAD uc up BT
GRAD. F 1t/ain GRAD- F GRAD. F BTU/HR BTU/HR- BTU/HR~ GRAD. F
PIE"2-F PIE"2-F

1S 180 75 94.8 471685 110.8 104.2 29
1s 180 80 97.7 420463 114 107 25.1
15 180 83 100.5 368093 7.8 {10.4 2.3
115 180 30 103.2 314414 122.5 114.5 17.6
13 180 93 105.9 258857 128.3 119.9 13.9
s 180 100 108.5 201140 136.1 126.2 10.2
115 180 103 110.9 140702 147.8 136.2 6.6
15 180 110 113.2 75880 169.7 154.6 3
110 180 70 8%9.9 473627 {11.5 104.8 28.%
e 180 7% 92.7 422130 114.7 107.6 5.1
110 180 80 933 369546 118.6 11 21.3
110 180 85 98.3 35571 123.2 115.1 17.5
110 180 90 160.9 259945 129.2 120.3 13.8
110 180 95 103.5 202171 137.3 127-2 10.2
{o 180 100 105.9 141330 148.9 137.2 6.6
110 180 105 108.2 76143 170.8 155.5 3.1
105 180 &3 835 475347 112.1 105.3 2849
105 180 70 87.8 423714 1154 108.2 25.1
105 180 75 90.6 370818 119.2 111.6 21.3
103 180 80 93.3 316600 123.9 115.7 7.5
105 180 85 9% 260741 129.9 120.8 13.8
105 180 90 98.5 202746 137.9 127.8 10.2
105 180 95 101 141874 150 138.1 6.6
105 180 100 103.7 76394 171.9 156.4 3.4
100 180 60 80 476592 112.6 105.7 28.8
100 180 639 8249 424946 115.9 108.7 25
100 - 180 70 85.6 372072 119.8 112.1 21,2
100 180 75 88.3 317580 124.5 116:2 = 17.5
100 180 80 9 261460 130.5 121.3 13.8
100 180 85 93.5 203226 138.3 128.3 10.1
100 180 90 36 142116 150.4 138.4 6.6
100 180 95 98.2 76522 172.4 " 156.9 31
95 180 35 75.1 47755% 112.9 106 28.8
95 180 60 7.9 425916 116.3 109 25
93 180 63 80.7 372870 120.2 1f2.5 2.2
95 180 70 83.4 318449 125.1 116.7 1.5
95 180 5 86 26213t 3 121.8 13.8
95 180 80 88.6 203661 139 128.7 0.1
95 180 85 91 142331 130.8 138.8 6.6
95 180 90 93.2 76554 172.6 157 3.t
9 180 30 70.1 477714 13 1061 28.8
30 180 55 729 426273 116.5 109.2 25
90 180 60 75.7 373463 120.6 112.7 21.2
90 150 65 8.4 318942 125.4 116.9 17.5
90 180 70 81 26260 1314 122.2 13.3
30 180 75 83.6 20407 139.4 129.1 10.1
90 180 80 86 14251 51,2 139.1 6.6
90 180 85 88.2 76574 172-6 157.1 31
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TENP.COND CAUDAL TENP.ENT TENP . SAL CARACIDAD e 0 or
GRAD. F 1t/ain GRAD. F GRAD- F BTUAR  BTU/HR- BIU/HR-  GRAD. f
PIE*2-F PIE*2-F

115 200 15 93.5 489930 12 105.2 29.8
15 200 80 9.5 437003 115.3 108.1 25.9
1s 200 85 9.5 382673 119.1 111.5 2
15 200 90 102.4 327356 123.9 115.6 18.1
115 200 95 105.2 2%9915 129.8 120.8 14.3
s 200 100 107.9 210150 137.8 127.7 10.5
115 200 105 110.6 147398 149.8 1379 6.8
ITH] 200 110 13 79304 1724 156-9 3.3
110 200 70 88.6 492232 112.8 105.9 29.7
110 200 75 9.6 438983 116.1 108.8 25.8
110 200 80 94.5 384568 119.9 12.2 209
110 200 85 97.4 320754 124.7 6.4 18.1
110 200 90 100.3 2177 130.8 121.6 18.3
110 200 95 103 21329 139 128.7 10.5
110 200 100 105.6 148146 15141 139 6.8
110 200 105 108 80225 173.7 157.9 3.3
105 200 65 83.7 494208 3.5 106.5 2.7
105 200 1 86.7 440883 116.8 109.5 25.8
10 200 75 89.6 386154 120.7 12.8 2.9
105 200 80 92.5 330037 125.5 u7 18
105 200 85 95.3 272171 1315 1223 18.2
105 200 90 98 212021 139.8 1294 10.5
105 200 95 100.6 148777 1521 139.9 6.8
105 200 100 103~ 80533 174.9 158.9 3.2
100 200 60 18.7 495830 14 107 9.6
100 200 65 81.7 442369 17.4 110 5.7
00 - 200 70 84.7 387678 121.4 3.5 21,9
100 200 5 87.5 331237 126.2 17.6 18
100 200 80 90.3 273060 132.2 1229 14.2
100 200 85 93 212658 140.5 130 10.5
100 200 90 956 149116 1527 1404 6.8
100 200 95 9.1 80707 175.6 159.5 3.2
95 200 55 3.8 495928 1.4 107.3 29.6
95 200 60 76.8 443625 17.9 110-4 25.7
95 200 65 79.7 388674 121.9 113.9 2.3
95 200 70 82.6 332271 126.8 118.2 18
95 200 15 85.4 273930 132.9 123.5 14.2
95 200 80 88.1 213226 14101 130.5 10.5
95 200 85 9.7 143435 153.3 140.9 6.8
95 200 90 9.1 80786 175.9 159.7 3.2
30 200 50 68.8 457401 114.6 107.5 29.6
90 200 55 71.8 444125 118.1 110-6 5.7
90 200 60 4.7 389501 122.3 114.2 2.8
90 200 &5 6 332989 121.2 118.5 18
9% 200 70 80.4 274558 133.4 123.9 14.2
90 200 15 83.1 243173 141.7 131 10.4
90 200 80 85.7 149715 153.8 141.3 6.8
90 200 85 8.1 80851 176.2 160 3.2
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TERP.COND CAUDAL TENP.ENT TERF.SAL CAPACIDAD uc (] i
GRAD. F It/ain GRAD. F GRAD. f BTU/HR BTU/HR- BTU/HR- GRAD.
P1E*2-F PIE"2-F
1" 220 75 92.4 309812 113.1 106.2 30.5
1s 20 80 95.5 451407 116.3 109 26.5
{13 220 85 98.6 395746 120.2 1124 22,3
13 220 90 101.6 338640 129 116.6 18.6
115 220 95 104.6 219576 1311 1219 14.7
s 220 100 107.5 218006 139.2 128.9 10.8
113 220 105 110.3 153303 151.5 139.3 1
115 220 10 112.9 83450 17d.6 138.7 34
1o 220 70 87.5 508449 113.9 106.9 30.4
1o 220 73 90.6 453675 117.2 109.8 26.4
110 220 80 93.7 397715 121.1 113.2 223
1o 220 83 96.7 340268 125.9 114 18.5
110 220 90 9.7 280980 132.1 122.8 14.6
110 220 95 102,95 219341 140.5 130 10.8
110 20 100 105.3 154143 152.8 140.3 T
110 220 105 107.9 83847 176.1 159.9 34
105 220 63 82.6 510670 1146 107.5 30.4
105 220 70 85.7 453872 118 110.5 26.4
103 220 5 88.7 399541 121.9 113.9 24
105 20 80 91.7 341769 126.8 118.1 18.5
105 220 85 94.7 282150 132.9 123.3 14.6
10§ 220 90 97.6 220162 141.3 130.7 10.8
105 220 95 160.3 . 154864 154 141.5 7
105 220 100 102.9 s4211 177.4 161 3.3
100 20 60 7.6 512601 115.3 108.1 30, =
100 220 63 80.7 437566 118.6 1.1 %. % o«
100 T 70 83.8 401279, 122.7 1146 2.4 -
100 220 75 86.8 343192 127.6 118.8 18.5 - K
100 220 80 89.7 283270 133.7 124.2 lag T
100 220 85 92.6 220942 142.1 131.4 10.8 -
100 220 90 95.3 155281 154.7 142 7oA
100 220 95 97.9 84435 178.3 161.7 33 - c
95 220 55 72.7 313878 13.7 108.5 30.3
95 220 0 75.8 439095 119.2 111.6 .3 T
93 220 65 78.8 402536 123.3 113.1 24 7 ¢
95 220 70 81.8 344422 128.2 119.4 185 7 L C
93 220 3 84.8 284293 134.3 124.8 146 = 7
93 220 80 87.6 221622 142.8 132 10.2 ~
95 220 8 9.4 195711 155.4 142.6 !
93 220 90 92.9 84563 178.7 162.1 i
90 220 50 67.7 514648 115.9 108.7
90 220 a5 70.8 459769 119.3 1m.g
90 220 0 73.9 403337 123.7 135
90 220 o3 76.9 345307 128.7 119.9
90 220 A 79.8 285066 135 125.3
90 220 3 82.6 222328 143.5 132.6
90 220 o 85.4 196034 136 143.1
90 220 i3 87.9 84674 179.2 162.4
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TENP.COND CAUDAL TEMPENT TEMP.SAL CAPACIDAD ue up 0T
GRAD. F 1t/nin GRAD. F GRAD. F BTU/HR BTU/HR- 8TU/HR- GRAD. F
PIE2-F PIE*2-F

1S 240 5 9.4 519768 14 106.9 3.1
15 240 80 946 464059 17.2 109.8 2
115 240 85 97.8 407067 121.2 113.3 23
1S 240 90 1ol 348569 126 7.5 19
115 20 95 104.1 288078 132.2 122.8 15
115 240 100 107.1 224942 140.4 129.9 1.1
115 240 103 110 158502 152.9 140.5 7.2
115 240 110 t112.7 86645 176.7 160.4 3.5
110 240 70 86.5 522714 114.9 107.7 3t
110 240 5 89.7 466600 118.2 110.6 27
110 240 80 92.9 409268 122.1 114.1 3
110 240 85 96 330402 121 118.3 18.9
10 240 90 99.1 289643 133.2 123.7 15
110 240 95 102.4 226405 141.8 1311 1.1
110 240 100 105 159454 154.3 141.7 1.2
110 240 105 107.7 8707 178.1 161.6 3.4
105 240 63 81.5 525170 115.6 108.4 k!
105 240 10 84.8 469070 19 1i.q 26.9
105 240 5 88 411341 123 114.9 22.9
105 260 80 91.1 352113 1219 119.1 18.9
103 240 85 94.2 290977 134.1 124.5 14.9
105 240 90 97.2 227365 142.7 1319 1
105 240 95 100.1- 160281 1556 142.8 7.2
105 240 100 102.8 87482 179.5 162.7 3.4
100 240 60 76-6 527414 116.3 109 30.9
100 . 240 63 79.8 470984 119.7 112 26.9
100 . 240 70 83 . 413269 123.8 156 = 229
100 240 75 86.1 353744 128.7 119.9 18.9
100 240 80 89.2 292233 138 125.3 14.9
100 240 83 92.2 228272 143.5 132.6 11
100 240 90 95.1 160798 156.4 143.5 7.2
100 240 95 97.8 87768 180.5 163:6 3.4
95 240 35 na 528834 116.8 109.4 309
95 240 60 74.9 472741 120.4 112.6 269
95 240 65 78.1 414768 124.3 116.2 22.8
95 240 70 81.2 355143 129.5 120.5 18.9
95 240 75 84.2 293455 135.8 126 14.9
95 240 80 87.2 229113 144.4 133.3 {1
95 240 85 90.1 161286 157.1 144.1 7.2
95 240 90 92.8 87942 181.1 164.1 3.4
90 240 50 66.7 529888 117.1 109.7 30.9
90 249 55 69.9 473593 120.7 112.8 26.9
90 269 60 734 415900 125 116:6 22.8
9 2¢) 65 76.2 356214 130.1 121 18.8
90 2 70 79.3 294389 136.5 12606 149
90 245 75 82.2 229912 145.1 133.9 11
90 2 80 85.1 161763 157.3 1dd.7 7.2
90 249 8 87.8 88099 181.7 164.5 3.4
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TENPCOND CAUDAL TEMP.ENY TENP.SAL CAPACIDAD uc up b7
GRAD. F 1t/nin GRAD. F GRAD. F BTU/HR BTU/HR- BTU/HR- GRAD. F
PIE"2-F PIE*2-F
115 260 5 90.5 532132 114.7 107.6 3.6
115 260 80 93.8 475264 118 110.5 21.5
115 260 85 97.1 417093 122 114 23.4
115 260 90 100.4 357361 12649 118.2 19.3
1s 260 93 103.6 295628 133.1 123.6 15.3
1Hs 260 100 106.7 231116 1414 130.8 1.3
{13 260 105 109.7 163150 1541 141.5 74
1s 260 1o 112:6 89509 178.4 161.8 3.5
1o 260 70 85.6 535364 15.7 108.5 316
1o 260 5 88.9 478063 119 {11.4 21.5
110 260 80 92.2 419514 123 114.9 234
110 260 85 95.9 359402 121.9 9.1 19.3
110 260 90 98.6 297319 134.2 1246 15.3
1o 260 95 101.8 232677 142.8 132 11.3
110 260 100 104.8 16419 1556 142.8 7.4
1o 260 105 107.6 899%9 179.9 163 3.5
105 260 65 80.7 538043 116.5 109.2 3.5
109 260 70 84 480762 119.9 112.2 274
105 260 75 87.3 421816 123.9 15.7 23-3
105 260 80 90.5 361290 128.8 120 19.3
103 260 85 93.7 298833 135.2 125.4 15.2
105 260 90 96.8 233715 143.8 132.8 1.3
105 260 95 9%.8 165119 157 144 7.3
105 260 100 102.6" 90449 181.4 164.3 3.5
100 260 60 75.7 540575 17.3 109.8 31.5
100 260 65 ” 482909 120.7 112.8 274
100 20 70 82.3 423926 124.8 116.4 23.3
100 260 15} 85.6 363125 129.8 120.8 (9.2
100 260 80 88.7 300250 1361 126.2 15.2
100 260 85 91.8 234807 144.8 133.6 1.2
100 260 90 94.8 165714 157.8 144.7 7.3
100 260 95 97.6 90750 182.4 1691 3.5
95 260 S5 70.8 542136 1.7 110.3 .5
% 260 60 7441 484874 121.4 113.5 2.3
95 260 85 7.4 425656 125.5 nL 233
95 260 70 80.6 364691 130.6 121.5 19.2
95 260 75 83.8 301622 137 127 15.2
95 260 80 86.9 235763 145.6 134.4 1.2
9 %0 85 89.8 166307 158.7 5.4 7.3
95 260 90 92:6 90989 183.2 165.8 3.5
90 260 50 65-8 543458 18.1 110.6 314
90 260 55 691 485903 124.7 113.8 27.3
90 260 60 724 426914 126 17.5 3.2
90 260 65 75.6 365928 131.2 22 19.2
90 260 70 78.8 302631 137.7 127.6 15.2
% 20 75 a1.9 236693 146.5 135.1 1.2
9 260 30 84.9 166346 159.5 6.1 7.3
a0 260 8 87.7 91192 183.9 166:3 3.5
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CAPALIDAD DE REFRIGERASION (TONS)

EVAPORADOR
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TEMPEFATURA DE EVAPORACIOM [GRAD. F)

A Temperatura de entrada del agua = 67 Grad. F
B Temperatura de entrada del agua = 62 Grad. F
Cc Temperatura de entrada del agua = 57 Grad. F
D Temperatura de entrada del agua = 52 Grad. F
E Temperatura de entraia del agua = 47 Grad. F
F Temperatura de entraaa del agua = 42 Grad. F
* CAUDAL = 131.5 1t/min (Agua a enfriar)
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MHFERPEMCIA WMEDIA DE TEMP. [GRAD. F)

A Caudal de Agua = 220 1l1lt/min
B Caudal de Agua = 180 lt/min
c Caudal de Agua = 140 1t/min
* Temperatura de Evagp.racion = 32 Grad. F
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EVAPORADOR

CARACTERISTICAS TECMICAS

TEMP. DE SALIDA DEL AGUA (GRAD. F)
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TEMP. DE EMNTRPADA DEL AGUA (GRAD. Fl

A : Temperatura de Evaporacion = 47 Grad. ¥
B : Temperatura de Evaporacion = 42 Grad. F
C : Temperatura de Evaporacien = 37 GQGrad. F
D ° Temperatura de Evaporacion = 32 GQGrad. F
E : Temperatura de Evaporacion = 27 QGrad. F
F : Temperatura de Evaporacion = 22 Grad. F

* CAUDAL = 181.5 1t/min (Agua a enfriar)
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CAPASIDAD DE REFRIGERACION (TONS)
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TEMPERATURA DE EVAPORACIOM (GRAD. F)
A Temperatura de Condensacion = 115 QGrad. F
B Temperatura de Condensacion = 110 Grad. F
Cc Temperatura de Condensacion = 105 Grad. F
D Temperatura de Condensacion = 100 Grad. F
B Temperatura de Condensacion = 95 Grad. F
F Temperatura de Condensacion = 90 Grad. F
* CAUDAL = 213.23 1t/min (Agua de Condensacion)

¥ Temperatura de entrada del agua
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CARPACIDAD DE CONDENSACION (10rF BTLL-HR)
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CARAMCTERISTICAS TECHICAS
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C ON

DENS ADOR

CARACTERISTICAZ TECMICAS

CAPASIDAD OE REFRIGERAZION (TONZ)

a0 70 g0 110
TEMP. BE EMTRADA DEL AGUA {GRAD. F)

A Temperatura de Condensacion = 115 Grad. F

B Temperatura de Condensacion = 110 Grad. F

C Temperatura de Condensacion = 105 @Grad. F

D Temperatura de Condensacion = 100 Grad. F

E Temperatura de Condensacion = 95 Grad. F

F Temperatura de Condensacion = 80 Grad. F

* CAUDAL = 213.28 1t/min (Agua de Condensacion)

¥ Temperatura de Evaporacion en la que se basan
las Capacidades = 32 Grad. F
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A : Caudal de
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Cc Caudal de

% Temperatura
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de Condensacion = 105 Grad.

it

220 lt/min
200 lt/min
160 1lt/min

GRAFICO Nro. 7




TEMP. OF SALIDA DEL AGLA  (SRAD. F)
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CONDENSADOR

CARACTERISTICAZ TECMICAS

S0 FQ R 80
TEMP. DE EMTRADA DEL AGUA [GRAD. F}

A Temperatura de Condensacion = 115 GRAD. F
B Temperatura de Condensacion = 110 GRAD. F
C Temperatura de Condensacion = 105 GRAD. F
D Temperatura de Condensacion = 100 GEAD. F
E Temparatura de Condensacion = 85 GRAD. F
F Temperatura de Condensacion = 90 GRAD. F

* CAUDAL = 213.28 1t/min (Agua de Condensacion}
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TEMPERATURA DE EVAPORACIOM (GRAD. F}

A Temperatura de Condensacion = 85 Grad. F
B Temperatura de Condensacion = 85 Grad. F
C Temperatura de Condensacion = 105 Grad. F
D : Temperatura de Condensacion = 115 Grad. F
E : Temperatura de Condensacion = 125 Grad. E
¥ Velocidad de rotacion = 846 RPM
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CAPACIDAD DE REFRIGERASION (TONS)

UNIDAD DE CONDENSACION
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TEMPERATURA DE EVAFORACIOMN (GRAD. F}
* COMPRESOR
A : Temperatura de Condensacion = 95 @Grad. F
B : Temperatura de Condensacion = 105 @rad. F
C : Temperatura de Condensacion = 115 @Grad. F
Velocidad de rotacion = 846 RPM
* CONDENSADOR
D : Temperatura de Condensacion = 115 Grad. F
E : Temperatura de Condensacion = 105 Grad. F
F : Temperatura de Condensacion = 85 Grad. F

CAUDAL = 213.28 1lt/min (Agua de Condensacion)
Temperatura de entrada del agua
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~APACIDAD DF REFRIGERACION (TONS)

UNIDAD DE CONDENSACION
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Caudal de Agua
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220 lt/min
181.5 1lt/min
140 lt/min
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Unidad de Conden: acion

* Temperatura de entrada del agua en
el Evaporador = 52 Grad. F
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CAPITOULO 7

METRADO Y ANALISIS DE COSTQ

Este capitulo trataria sobre el material que es necesario
emplear en la construccidn del Condensador y del

Evaporador asi como el costo que esto conlleva.

La evaluacién econdémica del costo de fabricacidén puede
dividirse en dos grandes rubros como son: el costo del
Material Directo y el cost& de Fabricacién Propiamente
Dicho (mano de obra directa e indirecta, gastos directos e
indirectos, gastos administrativos, etc.). Aqui solamente
trataremos con lo primero puesto que lo segundo
normalmente es politica de cada empresa gque se dedica a la

construccién de estons equipos.

El metrado ¥y costo de estos equipos pueden verse en los
cuadros N 7.1 y NQ 7.2 para el evaporador y condensador
respectivamente. La evaluacidén de estos costos se hizo en

base a los siguientes valores unitarios (Enero de 1,987):

- Planchas delgada y gruesa
(calidad Sider Peri o equivalente) 20.12 I/./Kg
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- Tubo 3/8" ¢ STD 24.81 I/./mt
- Tubo 2" ¢ STD 114.95 I/./mt
- Tubo 2 ¥" ¢ STD 185.25 I/./mt
- Tubo 3/4" ¢ext de cobre tipo "K" 930.00 1/./20 pies
- Barra 3/8" ¢dext 9.28 1I/./mt
- Perno %" ¢ x 3 Long. c/t 5.70 1I/./unid
- Perno %" ¢ x 2 %" Long. c/t 5.00 I/./unid
- Tuerca para 3/8" ¢ 1.20 I/./unid

Aunque existen empresas que se dedican a la venta de
material con la medida deseada (retazos de planchas,
tubos, etc.), nosotros le sumaremos un 20% a los costos
dados en los cuadros mencionados anteriormente para tomar
en cuenta algunas pérdidas de material que se pueden
generar al comprar un determinado tamafio, diferente .al
deseado. Asi tendremos que los costos aproximados para

estos equipos considerando sélo el material seréan:
Evaporador

Costo : 1/.- 45,032.8

Costo + 20% : 45,032.8 x 1.2 = 1/. 54,039.4
Condensador

Costo : 1I/. 47,357.3
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Costo + 20% : 47,357.3 x 1.2 =1/. b56,828.8

Si bién nuestros calculos se han referido sélo al costo
del material que se emplea en la construccién de éstos
equipos, también se hizo cotizar con una conocida empresa
metalmecénica y cuya propuesta puede verse en la pag. 229.
Aqui puede verse que 1los costos son aproximadamente el
doble del que nosotros hemos calculado. Esta diferencia
corresponde, como ya se dijo, a la mano de obra directa e

indirecta, gastos administrativos, etc.
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EVAPORADDOR
CANT, PESD TOTAL  COSTO TOTAL PLAND
tKg} (I/.}
CONJUNTO CORAZA
1} Coraza : [
-PL 421,217 x 1,880 mn { .4 1,436.6
Dl =7387 m .
Esp = 4 an
Long = 1,880 aa
2} Toberas de ingreso y salida . A-3
-PL9.9x 124 x {24 ma 2 2.3 4.3
- Tubo 2° ¢ 5TD x 100 ma 2 23.0
3) Placa deflectora A4
- PL4x 192 x x 384 sa 17 39.1 786.7
4) Placa de tubos ’ A5
- PL 20 x 485 x 485 sa 2 73.4 1,476.8
- Perna (brida) 1/2° @ KC x 2 1/2* Long c/t 16 80.0
5} Soporte de coraza A-4
=PL 4 x 100 x 735 22 2 4.6 92.5
= PL 4 x 130 x 440 a0 2 3.6 72.4
- PL & x 168 x 300 a» 2 3.2 84,4
-PL4x 50 x 100 ss 4 0.6 12.1
&) Tubos para intercaasbiador
- Tubo de cobre 3/4 * & Tipo K x 2030 ma 2 38,130.0
{41 tubos de 20 pies)
7} Varillas tensadoras y espaciadores A7
- Tubo 3/8 * @ STD x 208 am Long. 13 7.4
- Tubo 3/8 * & 57D x 203 am Long. 1 5.1
- Tubo 3/8 * % 5T x 103 ma Long. n 8t.8
- Tubo 3/8 "% STD x 99 »a Long. 2 4.9
- Barra 3/8° ¢ 1,795 es Long. 2 3.3
- Barra 3/8" & 1,690 sa Long, 1 15.7
- Tuerca 3/8* - 16 NC 3 3.4

Cuadro N2 7.1
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CONJUNTD DE CANALES

8) Brida A-8, A-%
- PL20 x 485 x 485 wm 2 58.7 1,476.8

9) Canal #-8, A-9
-PL & x 110 x 1,217 ma 2 8.4 189.0

10) Tapa de canal A-8, A-9
- PL 16 x 387 ¢ 387 2 37.4 752.5

1) Placas divisorias #-8, A-9
- PL 6.4 x 100 x 385 me 2 3.8 76.4
- PL 6.4 3100 x 192 ma 1 1 20.1

12) Tohera de entrada A-10
-PL 9.5y 142 x 142 ms 1 1.5 30.2
- Tubo 2" ¢ ST x 100 & Long. 1 1.9

13) Tobera de salida ' a-11
- PL 9.5 x 155 x 155 e 1 1.9 36,2
- Tubo 2 /2" B 5TD x 100 Long. 1 18.5

7. 45,0328

Cuadrs N2 7.1 (Cont.)

Nota:

El orden correlativo de las partes del Evaporador, que

aparece en esta tabla, corresponde a la numeracién que

aparece en el Plano A-1.
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CONDENSADDR

CANT.  PESO TOTAL  CDSTD TOTAL PLAND
{Kg) {1.)
CONJUNTO CORAZA
1) Coraza s B-1
~PL4 1 1,376 x 1,450 en 1 62,25 1,252.5
Bl =438 ma
Esp=4m
tong = 1,450 m
2) Tobera de ingreso B-3
~PL9.5x 124 1 124 ma 1 1,14 22.9
= Tubo 2* @ 570 x 100 ma 1 11.5
3) Tobera de salida B-4
~PL9.52 1152 115 »a 1 0.98 19.7
= Tubo 2*@STD 2 50 sa 1 5.7
4) Placa deflectora B-5
~PLSx 217 x 434 3 i 221.3
3} Placa de tubos B-b
~PL25x 53 x5 m 2 112 2,253.4
- Perno fbrida) $/2° ¢ NC x 3° Long. ¢/t 16 9.2
8} Soporte de coraza 8-7
- PL 4 x 100 x 800 aa 2 H 100.4
- PL 4 x 130 2 500 ma 2 4 80.5
-PL4x 190z 310 m 2 3.7 74.5
“PL4xS0x 100 s 4 0.6 12.1
7} Tubos para intercasbiador
- Tubo de cobre 3/4 "¢ Tipo X x 1,524 ma 166 39,060.0
{42 tubos de 20 pies)
8} Varillas tensadoras y espaciadores B-9
- Tubo 3/8 * @ STD x 730 an Long. 3 54.3
- Tubo 3/8 * # 5TD x 725 am Long. 3 54,0
- Tubo 3/8 * % STD x 340 am Long. 3 6.8
~ Barra 3/8" 1,120 an Long. 3 3.2
- Barra 3/8* 4755 aa Long, 3 2.0
- Tuerca 3/8" - §6 NC 3 3.6

Cuadro N& 7.2
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CONJUNTD DE CANALES

9) Brida 8-9, B-10
- PL 25 x 536 x 536 e 2 112 2,283.4

10) Canal B-9, B-10
-PL&x 110x 1,376 2 9.4 18%.1

11) Tapa de canal B-9, B-10
- PL 20 x 438 x 438 2 §9.8 1,203.2

12} Placas divisorias B-9, B-10
- PL 6.4 x 100 & 437 an 1 2.2 4“3
- PL 6.4 2 100 x 215 aa 1 14 2.1
-PL 6421002199 mn 2 2 40.2
= PL &4 x 100 x 437 a» 1 2.2 M3
- PL 6432 100z 405 m 2 4 B0.5

13) Toberas de entrada y salida B-11
-PL9.5x 1421 142 mn 2 3 40,4
- Tubp 2* & STD x 100 Long. 2 23.0

17, 47,351.3

Nota:

Coadro N 7.2 (Cant.)

El orden correlativo de 1las partes del Condensador, que

aparece en esta tabla, corresponde a

aparece en el Plano B-1.

la numeracién que
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Sefior )
ING. ROGER ESPEJO MANTILLA enbarcaciunes Pasgeras
Domingo Elfas N° 1025 Plantas de_ tataniento de Agua
Surguillo ke g e i
Equipos mineros
Equigos para transporte
Equipos para almacenamienta
Estrecruras metalicas
Tubesias de gresién
" su referencia nuestra referencia Victor A. Belatinde 852 (Av. Argentina Cdra. 57)
CSK/dv. CALLAO 3. 33 ae Enero de 1987
cov-n11 PERU
Estimados sefiores :
Por intermedio de la presente y atendiendo su gentil invitacidn, tenemos ..

agrado de hacerles llegar nuestra oferta por la fabricacidn a todo costo
de lo siguiente :

ITEM N° 1 : Un evaporador, segiin esquema proporcionado por ustedes de
acuerdo a las caracteristicas que detallamos:

- Didmetro interior : 337 wm.

- Longitud : 2019 mm.

- Cuerpo : Cilindrico, de 4mm de espesor, en acero A-36
- Placa portatubo : Embridado de 20mm. de espesor {02 piezas)

- Tubos de cobre : Son 122 Tubos de 3/4" fextx 1912 mm tipo "K"

-~ Cuatro (4) salidas para conexiones
-~ Diecisiete (17) placas deflectoras, de 4mm. de espesor
- Dos (02) soportes de 335 x 200 mm., espaciados a 1280 mm.

- Acabado : Arenado comercial por una capa de pintura
anticorrosiva.
~ Valor de Venta I/. 114,009.00

=m====== S

ITEM. N° 2 : Uncondensadorsegiin esquema proporcionado por ustedes y

de acuerdo a las caracteristicas que detallamos :

- Didmetro interior : 438 tm,

- Longitud + 1740 .

~ Cuerpo . Cilindrico de 4mm de espesor, en acero A-3F

- Placa portatubos : Erbridado y bridas dﬁ 25mm. de espesor.

- Tubos de cobre . Son 166 tubos de 3/47 @ ext. x 1500 mm.
tipo "X

- Cuatro (N4) salidas para conexiones s
Smm. da espesor
- Tres (03) placas deflectoras de P
-Dos (02) soportes de 380 x 210 mm., espaciados a 857 rm. .
- Acabado ) : Arenado comercinl por una cana de pintura
anticorrosiva.

/. 108,009.00

fmEsszEmeSns s

— Valor de Venta

/"..

i 7 ib. Tributaria 9030557 Reg. de Ventas 482351
] Jel Reg. Mercantil de Lima, ljlb.
Inserta afs-ﬁgfz:igo?‘foig?.iulgo . Casillas 10069 Lima 6 117 Callao - Telex 20300
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METAL EMPRESA S. A.

Seflor Ing® Roger Esvejo Mantilla
coM-011 del 22-1-87

/.

-~ Condiciones de Pago : —-50% con su orden de comnra
Saldo, contra entraca.

- Otras condiciones 1 A convenir

- Lugar de entrega : Fn nuestros Talleres

- Validez de la oferta ¢ -15 dias

- Tiempo de entrega ;=30 dias

Sin otro particular y en espera de sus vrontas noticias, quedamos
de ustedes,

Muy atentamente,
METAL, EMPRFSA S, A.

Ing® Carlos Saravia
Jefe Dpto. Comercial,



1.

En este trabajo se ha demostrado que el calculo de
las temperaturas intermedias de un perfil de
temperaturas que recorre un intercambiador de calor
es s6lo funcién de las razones de flujo, el calor a
intercambiar y las temperaturas iniciales y finales
de ambas corrientes. El conocimiento de éstas
temperaturas permite obtener un disefio mis eficiente
debido a que se toma en cuenta las variaciones de las
propiedades de los fluidos a lo largo del
intercambiador, es deéir, los célculos se basan en un
coeficiente global variable de transferencia de

calor.

Se ha encontrado una expresién que calcula la altura
del liquido que se estA condensando en el exterior de
los tubos de un intercambiador de coraza y haz de
tubos., Esta expresidén puede usarse para disponer los
tubos sobre el nivel del liquido condensado y poder

evitar que esto afecte 1la razén de transferencia de
calor.
Para la solucién del problema se usaron tubos de 3/4"

doxt y dispcsiciones de estos en la placa de tubos

para diferenies tamafios de coraza, segin las
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sugerencias dadas en la tabla N2 9 del apéndice de la
Ref. 24. Si bién 1la solucién encontrada es la més
éptima para estaﬁ coAsideraciones, es posible
encontrar otras soiuciones 6ptimas (y tal vez mejor
que la que hemos encontrado)_para otros tamaifios de
tubos y disﬁosiciones. Pero buscar estas soluciones
implicaba hacer un{t:abajo minucioso (lo cual escapa
a los fines y alcances que persigue este trabajo)
como el conteo de tubos para la placa, para
diferentes pasos entre tubos, diferentes didmetros de
coraza y otras consideraciones como son las
tolerancias que debe haber entre la coraéa vy los
tubos exteriores del haz tubular y también cuando
existe mds de un paso en los tubos debidoA a las

placas divisorias que $e colocan.

Con el método de éalculo propuesto hemos visto que
para el condensador se necesita 156.1 pies2 de ‘&rea
de transferencia de calor. 8Sin embargo haciendo un
calculo global (tradicional) del condensador y para
el mismo modelo de intercambiador, encontramos que se
necesita 158.7 pies2 de area, es decir que el método
que se ha propuesto nos ahorra en un 1.5 % de Area
que se estaria colocando innecesariamente. Esta
diferencia aumentaréd cuando se trate con fluidos gque
reccorran un fﬁaiéi. rango de temperaturas y cuando
las propiedades. ‘“de estos’ sean :hayormente

| . ) .
influenciadas: por-los-cambios-de temperaturas.



5.- De un  grupo de alternativas de sclucidén, no siempre
la mé&s optima es aquella que térmicamente es la mas
satisfactoria (es decir aquella gque nos da el mas
alto valor del coeficiente global), si no también
debe considerarse’ la cantidad de material que se va a
emplear procurando que la perdida inevitable de
material sea qihimo. Asi pués podemos ver gue tanto
para el condensador y evaporadeor las scoluciones mas
éptimas no fueron aquellas qQue nos arrojaron los més

altos valores del coeficiente global, si no aguellas,

que ademas, emplearon la menor cantidad de material.

Antes de finalizar este punto gqueremos dejar en claro
que ademéas de aquellas consideraciones gque son
inherentes al disefic mismo del equipo, existen otras
que no 1o son y que pueden influir mucho o en todo
sobre la mejor solucidn como son: la ubicacién,“el

espacio disponible, etc..

6.- Con respecto al disefic mecénico, agui se ha planteado
una metodologia de cdlculo en base a los criterios
dados por las normas JIS y a aquellos otros
encontrados en literatura especializada, asi como de
algunas apreciaciones y consideraciones hechas por el
autor de este trabaljo. Creo sinceramente que este
planteamiento ayudaré mucho a todo aguel que se
inicie en el disefio y la construccién de estos
equipos y aque ademas el mismo iréd me jorando con el

tiempo y la experiencia que vaya ganando en este



campo, esto es, ir dejando de lado & agquellas normas

extrangeras para ir creando las propias que esten de

acuerdo a nuestra realidad.

Siempre que se disefia un eguipo de transferencia de
calor, debe encontrarse las caracteristicas de su
funcionamiento para prevenir o saber de antemano lo
gque ocurrira con éste cuando varie cualesquiera de
las condiciones a la que esta sujeta, pués creemos
que un buen diselio nunca estard completo mientras ne
se cumpla con este requisito. En este trabajo hemos
mostrado con cuadros v graficos las caracteristicas
de funcionamientc no sclo de un equipo en forma
aislada. si no también del sistema, es decir, cuando

todos los equipos interactuan entre si.

Por Gltimo queremos recordar gue leos resultados eue
.se han obtenido en este trabajo, no hubieran sido
posibles sin la ayuda de una microcomputadora, puesto
que ello hubiera implicado wun +trabajo 1lento e

ineficaz.
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