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Diseno térmico
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Haciendo las siguientes idealizaciones:

» Estado estacionario

Pérdidas de calor a los alrededores despreciables

vy T de los fluidos a la entrada del equipo uniformes.

Area distribuida uniformemente sobre cada fluido y en cada paso
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Diseno térmico
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i Diseno térmico

Si se cumplen gue:
» Los fluidos no cambian de fase
» Cp de los fluidos es constante

Los balances de energia se pueden simplificar:

Qp = Mh(ih,i —ih,o) s Qn =MnCp(Thi —Tho)

QC = Mc(ic,o _ic,i) mmm)p Q.= IVlcCp,c(Tc,o _Tc,i)
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i Diseno térmico

AT
j U(T, - T,)dA
0

Para resolver la ecuacion Q

se requiere conocer:
» Orientacion de las dos corrientes a traves del equipo
» Naturaleza de la transferencia de calor

Suponiendo U y AT constante a lo largo del equipo:
Q=UAAT
CF luse



Flujo en paralelo o cocorriente
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Flujo en contracorriente
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Calculo de AT
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Calculo de AT
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Calculo de AT

En intercambiadores doble tubo en serie
con flujo contracorriente o cocorriente puro
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Doble tubo serie-paralelo
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Calculo de AT: Tubo y coraza

Fluido B Fluido B

Fluido A

2 pasos por los tubos
1 paso por la carcaza

4 pasos por los tubos
2 pasos por la carcaza
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Calculo de AT: Flujo cruzado

. Fluido B
Fluido B Baffles
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Calculo de AT

Perfil de T para un
Intercambiador de
tubo y coraza 1-2
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i Métodos de calculo

-

» Método F-LMTD
(Log Mean Temperature Difference)

Q=UA-LMTD -F

contracorriente

Q = UAAT ¢

» Metodo e-NTU
(Effectiveness-Number of Transfer Units)

Q=¢ Qmax

N Qmax:(M Cp)min(Thl T )
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P * EFICIENCIA DE TEMPERATURA
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alculo de F
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Calculo de F

Para intercambiadores con 1 paso por la coraza y 2n pasos por los
tubos (n=1,2,3,....) del tipo:

Teot W - Toot
T L TTL — TT : :
i Il
| dTa, | AT, !
| Enl ] |
10 : ] 101 [ ! iy
Tc,iT I iq—dz—r! Tt ! lT]ﬂ,n i4—dz—> |
2
R +1 In 1-P R = Ton,i = Tsh,o P — Tio = Ty
1-RP T T, T T T -T
F= ( j to = T shi = T,
In sh: Coraza (shell)
(R +1++R? + j t: Tubos
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Calculo de F

Para intercambiadores con 2 pasos por la coraza y 4n pasos por los
tubos (n=1,2,3,....) del mismo tipo anterior:

R? +1 In(l—P]
2(R - 1) 1-RP
| (2/P)—1—R+(2/P)[\/(l—P)(l—RP)}r\/RZ+1
n
(2/P)—1—R+(2/P)[\/(1—P)(1—RP)}—\/Rz+1

F =

Aungue estan disponibles en la literatura las curvas de F para
Intercambiadores 3/6*, 4/8*, 5/10* y 6/12*, s6lo algunos disefios
especiales tienen mas de dos pasos de carcaza.

En la practica los mismos valores de F son logrados utilizando un
ndmero equivalente de intercambiadores 1/2* 0 2/4* en serie.

CFluss



:L Calculo de F

O<F<1 poreconomiasesugiere F>0,75

Un bajo valor de F significa que se necesita mayor area
para lograr el mismo intercambio de calor

F depende:

» Del patrén de flujo presente en el intercambiador

» De las temperaturas de entrada y salida de los
fluidos.

CFluss



Calculo de F

Los intercambiadores de tubo y coraza 1-1 y 2-2, con un
"gran” numero de deflectores , proporcionan flujo en
contracorriente puro F = 1.

Sin embargo, no necesariamente son el mejor diseno ya
gue en la mayoria de los casos presentan un bajo
coeficiente de transferencia del lado de los tubos.

F aumenta con el numero de carcazas o bien usando
Intercambiadores en serie.

Dos intercambiadores 1-2 en serie equivalen a un
Intercambiador 2-4.

Por lo general es mas economico y menos complicado de
fabricar un equipo con menor cantidad de carcazas.

Cr|
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Calculo de F

Ejemplo: Efecto del numero de corazas sobre F

Suponga que por la coraza se enfria un fluido desde 200 a 140 °F,
mientras que el fluido que va por los tubos se calienta de 80 a 158 °F.

,_200-140 . o _ 158-80 _, .

©200-80 - 200-140
Intercambiador 1-2 > F=0,485

2-4 > F=0,92

4-8 - F = 0,98

SI T de salida por los tubos fuera 160 en lugar de 158°F,

para el intercambiador 1-2, F = 0.
Para los 2-4 y 4-8, F practicamente no cambia

CFluss



Calculo de F

> Al cambiar de un intercambiador 1/2* a uno
G/2* 0 uno X/2* aumenta F, aunque h del lado
de la carcaza se reduce con la X.

» La carcaza tipo J se emplea cuando el U y los
flujos de ambas sustancias son elevados. Sin
embargo puede presentar altas caidas de
presion.

» Los valores de F para intercambiadores G/2* y
H/2* dan aproximadamente iguales.

» Las carcazas de flujo dividido tienen valores de
F significativamente mas altos que los
Intercambiadores 1/2*

TIPOS DE CARCAZAS

1

It solo paso

Dos pasos con deflector
longitudinad

==

Flujo distribuido

==

Dable flyjo distribuide

[ —

Flujo dividide

T

)

F.ehervidor tipo Fettle

I

Flujo cruzado




Calculo de F: Flujo cruzado
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PHE: Arreglos de flujo

Cada trayecto del fluido desde el tope al fondo del equipo, o viceversa, se
conoce COmMoO un paso.

1 paso para ambos fluidos

___*___-_
+
= .b.___
E
- -_’_- - e
+
- [
4
SRR G-
+

b b
2 pasos para el fluido s T 'T""i" "r' T- --T---1:-- "
identificado con la linea IR IS I SUUNSNENY
continua, 1 paso para el de T | T "|" T T T
linea discontinua bbbl 1-._L___I_+,_
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PHE: Arreglos de flujo

Flujo en contracorriente de un solo paso. Arreglos U y Z.

AR St St RSl Sty At . Sutatt el et S
; \ : 1 : 1 _h 1 I 1 1
] I ' I I 1 ! | |
| I ! | : | I I ' |
‘L ! [ | ' ! . ! . |
1 I | I
rartiadled . dliliridiy
i [ " | : [ . ! : i
: N A I I I
S WAy RTINS R PSR - __h___'______'____._'__-_______J

» Proporciona flujo en co-corriente o en contracorriente puro.

» Son posibles dos arreglos: Zy U,

» En el arreglo Z: 2 puertos estaran en el cabezal fijo y 2 en el cabezal
movible.

» En el arreglo U, los 4 puertos estaran en el cabezal fijo, por lo que el
equipo puede ser abierto sin tener que alterar las tuberias externas.

CFluss



PHE: Arreglos de flujo

2 pasos para cada fluido

h._

TEl T T | et b ..I-+. Para servicios que involucran un
il Lt Ll i amplio intervalo de temperatura
+1'1|1I1l‘*‘.&;‘| P . . : P y
; T + 4 T : + 1!' + | pequeias diferencias de
N o el temperatura entre los fluidos.
ke mbe=locclecclocca cbcca .ol
2 pasos / 1 paso
e - memmm ] - - - h--
1T T AR Se emplea cuando uno de los fluidos
YaTavT 4 | ol ‘i‘ : tiene un flujo mucho mayor, o una caida
I T {7+ de presion permisible menor, que el
e e otro fluido
S TN TR S 1-._|.--.|.+..
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Calculo de F: PHE

» En arreglos 1 /1 el flujo es contracorriente .

» En equipos con igual numero de pasos para ambos
fluidos el flujo es practicamente contracorriente.

» En estos casos F deberia ser 1. Sin embargo, el LMTD
debe corregirse por

» Efecto de las placas terminales, donde el calor es
transferido a través de un solo lado

= La placa central en el arreglo 2/2 , donde el flujo es
cocorriente

» Estos factores son despreciables si el numero de canales

por paso > 20 N
CF luse



Calculo de F: PHE

» Para nimeros de pasos desiguales, debe aplicarse F.

» Esto es mas importante cuando existe desigualdad en
las condiciones de flujo de ambos fluidos.

» Si se trabaja con flujos altos y bajos, las velocidades
deben ser controladas en base al menor de los flujos .

> Se sugiere que la relacion de los flujos de ambos fluidos
se encuentra en el intervalo de 0,7 a 1,4.

> Para relaciones de flujo distintas, se utilizan nidmeros de
pasos desiguales.

CFluss



PHE 2/1

Calculo de F
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i Métodos de calculo

-

» Método F-LMTD
(Log Mean Temperature Difference)

Q=UA-LMTD -F

contracorriente

Q = UAAT ¢

» Metodo e-NTU
(Effectiveness-Number of Transfer Units)

Q=¢ Qmax

N Qmax:(M Cp)min(Thl T )

CFluss



étodo ¢-NTU

— Shell fluid (e}, =C,

Mixed
fluid

Tube fluid (mc), =C,

One shell pass
2,4, 6 etc., tube passes

Unmixed fluid
NImxe Ll IOD

| 0} -
e}
=
B0 | &80
.
s = !
20 5 60
o & | ;
= u
= s}
2 40 ¢ E_—: 40 .;
o
i
20 20
0 % B | et 'i
i : : : S : I 2 3 4 5
Number of transfer units 'I\IITUI“:N = IL'r-"fcrnm Number of transfer units, NTUma.\t =4 Ul"rcmin
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Método ¢-NTU

0.5

Counter-flow

Cross-flow with
both fluids unmixed

/

Parallel-flow

(forc=1)

I I I

1 2 3 4 5

NTU = UA /C

min
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Calculo de U

Heat
transfer

Cold
fluid

Hot fluid
A, 1,
h; h
T; »—www#ww#ww—-
R. = 1— Rwall R = 1
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L ocalizacion de los fluidos

» Viscosidad: Por lo general se obtienen mayores flujos de
calor cuando se hace pasar el fluido mas viscoso por la
coraza.

» Fluidos toxicos y/o letales: Se deben pasar por los tubos
para minimizar perdidas o derrames.

» Flujo volumétrico: Usualmente, para que el disefno resulte
mas economico, se debe pasar el fluido de menor flujo
volumetrico por la coraza. Esto se debe a que en la coraza
se alcanza un grado de turbulencia mayor a numeros de
Reynolds mas pequefios que dentro de los tubos.

CFluss



L ocalizacion de los fluidos

» Corrosion: Si se coloca el fluido corrosivo por los tubos,
se requiere menor cantidad de materiales especiales a la
hora de construir el equipo, lo que lo hace mucho mas
econdmico.

» Ensuciamiento: Colocando el fluido con mayor factor de
ensuciamiento por los tubos, se minimiza la limpieza del
equipo. Ademas, incrementando la velocidad del fluido
tiende a reducirse el ensuciamiento.

CFluss



L ocalizacion de los fluidos

» Temperatura y presion: Cuando se trabaja a altas T o P, se
requiere de materiales especiales, por lo tanto, si el fluido
con alguna de estas caracteristicas se hace pasar por los
tubos, se minimiza el uso de estos materiales, con la
consecuente disminucion de costos del equipo.

» Caida de presion: Para una misma caida de presion, se
obtienen coeficientes de transferencia de calor mayores del
lado de los tubos que del lado de la carcaza. Por lo tanto, se
recomienda colocar por los tubos el fluido que tenga una
menor caida de presion permitida.

CFluss



L ocalizacion de los fluidos: Resumen

Si sblo se transmite calor sensible

1.Fluido corrosivo — por los tubos, para evitar danar la carcasa

2 Fluido sucio — por los tubos — uT7 y deposiciénid Ademas la
impieza de los tubos es mas facil

3.T elevadas (materiales especiales) — por los tubos, porque hay
menor superficie y se reducen costes.

4.Fluido caliente — por los tubos para evitar aislar la carcasa
5.Fluido con + P — por los tubos, porque es mas facil aumentar el
espesor de los tubos que el de la carcasa.

6.Caida de P — el fluido con limitaciones de (-AP) ira por los tubos
(porque los coefs. De TQ seran mayores por los tubos para una
misma (-AP))

7.Viscosidad — el fluido mas viscoso por la carcasa —
Generalmente UT

8.Flujos masicos de las corrientes — el de menor flujo por carcasa
— disefios mas economicos generalmente.



i L ocalizacion de los fluidos: Resumen

» Los vapores condensables se pasan, por lo general, a
través de la carcaza.

» El vapor de agua se pasa, usualmente, por los tubos.

» Si la variacion de temperatura de un fluido es muy
grande (300-350 °F) y se requiere de un equipo con
mas de un paso de tubos, entonces este fluido es
pasado, usualmente por la carcaza. Esto minimiza los
problemas por efectos de expansion térmica.

CFluss



i Calculo de U

Th

Fluido
caliente

£\

Deposito

=

Pared solida
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Deposito

Fluido
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i Resistencias termicas

Th

Fluido Fluido
caliente frio
Rh  Rih  Rw  Ric Re
0 AT T, - T, D
T Q= =UAAT = T
h = D Ry Rp+Rin +Ry, +Ri . +R, + 'c
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i Resistencias termicas

Th
Fluido Fluido
caliente frio
D @D
T 1 1,
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i Resistencias termicas

Th
Fluido Fluido
caliente frio
D @D
Th - ¢ h.A ?TC
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i Resistencias termicas

Th
Fluido Fluido
caliente frio
D @D
T 1 1,
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i Resistencias termicas

Th
Fluido Fluido
caliente frio
D @D
T 1 1,
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i Resistencias termicas

Th
Fluido Fluido
caliente frio
» L In(De/Di) P
T, 1 R, = Ry = 1T
h W KA 2nkL c
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Resistencias térmicas: Aletas

Dirt=

’T{a} 10
| -
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i Resistencias térmicas

f,. ) f
1 ZRt:hl . e,.+ln(De/D|)+ e.e

UA A A 27kL A,
]
Con aletas: R; =
h (Asa + rn1Asup. aleta)
1 1 f,. f 1
— =) R, = +———+R +———+
UA 2 (nA),  (n6A), (MoA),  (nohA),
A
_1-_De(1_
lo =1=75 (=) CFlvic



Ensuciamiento

Es un fendmeno muy complejo v puede ser causado por
sedimentacion,  cristalizacion,  reaccion,  quimica,
polimerizacion, coquizacion, crecimiento de materia
organica como algas y corrosion.

Estos mecanismos pueden operar independientemente
unos de los otros o en paralelo. La velocidad de
ensuciamiento esta controlada por relaciones fisicas vy
quimicas que estdan afectadas por las condiciones de

operacion.

CFluss



‘L Ensuciamiento

Variables gue lo afectan:

%+ Velocidad de los fluidos: Afecta de forma moderada
a fuerte todos los mecanismos de ensuciamiento.

% Temperatura de la superficie: Afecta muchos de
los procesos de ensuciamiento, particularmente |3
cristalizacion vy la reaccion quimica.

%+ Temperatura de bulto del fluido: Afecta las ratas
de reaccion y cristalizacion.

%+ Materiales de construccion: Pueden ejercer
acciones cataliticas y corrosion.

<+ Superficie: La rugosidad, el tamano y la densidad de
las cavidades puede afectar la sedimentacidon y la
tendencia a la adherencia de depositos.

CH Huse



Ensuciamiento

Velocidad de ensuciamiento tipico

Initial surface tempe rature 140°F

DO020 |mqgmmmnmmmm o= emm e s e e e

Recommendead
x Tubeside, 4.4 fps (1 24 mps)

00010 e e e e e e e e e e

Compact Heat Exchangar 1.5 1ps (0 45 mps)

L~

» El proceso de ensuciamiento empieza en 0 y, normalmente, alcanza
un un valor asintotico en el que la tasa de deposicion se iguala a la
tasa de remocion del sucio.

» En algunos casos el ensuciamiento no llega a un valor asintotico
sino gque sigue creciendo, comprometiéndose el desempefio del

equipo.
CF luse



Factor de ensuclamiento

. fe

Agua marina 0,0005 - 0,001
Agua de torre de enfriamiento tratada 0,001 - 0,002
Agua de torre de enfriamiento sin tratar 0,002 - 0,005
Agua de rio 0,001 — 0,004
Agua destilada 0,0005
Aceite combustible 0,005
Gasolina 0,001
Liquidos refrigerantes 0,001
Vapor sin aceite 0,0005
Vapor con aceite 0,001
Aire comprimido 0,002
Vapores solventes 0,001
CF Tuse




Ensuciamiento

00 de exceso
U limpio U sucio
en el area

0,0002
(T'p"x_’ para  (o10 200 20
equipos
tubulares) 0,0020 167 67
0 0,0002 833 20
(Tipico para 0,0010 666 100
compacto) g go20 333 200

» El flujo de fluidos sobre una superficie lisa (dentro o fuera) produce, a igual
velocidad, factores de ensuciamiento similares.

» Los fe para intercambiadores tubulares se conocen con bastante exactitud.

» Los intercambiadores compactos son muy variados, por lo que hay mucha
incertidumbre en los fe. Si se usan los fe de tubo y coraza, se obtienen unidades
sobredimensionadas.



Ensuciamiento

» Cuanto mas eficiente es el intercambiador mayor es el efecto del
factor de ensuciamiento sobre el % de exceso en el area.

Si se supone gque el U limpio tiende a infinito,
Si fe = 0,001, el maximo U sucio = 1.000

Si fe = 0,002, el maximo U sucio = 500

» En base a estos resultados, se recomienda especificar un exceso
de area entre 5y 20% para intercambiadores compactos por
efecto del ensuciamiento y no usar los fe de tubo y coraza.

CFluss



Calculo de h dentro de tubos

M: Flujo masico
V: Velocidad

M pvD: e
— _ I Re: Numero de Reynolds
V= A ‘ Re = p: Densidad
PAE H Ac: Area de flujo

A: Area de transferencia de calor
N;: Namero de tubos
he Np: Numero de pasos por los tubos

Si hay mas de 1 paso por los tubos

—_

_—

_—
—_—

— Di ., = _
— De—/"

2 N
A = D LN, Ar = (D) T
P
G luss
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Uso de internos

Simulacién de T y AP en un ACHE con y sin internos
El equipo consta de 3 bahias y se usa para enfriar un liquido de 180 a 84 °F

S sininternos Con internos

Bahia
Tubos Entrada 180 112 106,9 180 96,7 94,3
Salida 112 106,9 102,3 96,7 94,3 90,8
Aire Entrada 33,3 33,3 33,3 33,3 33,3 33,3
AP Tubos 1,22 1,99 2,33 4,1 10,1 10,3
Modo CN CN 3F CN CN 3F

CN: Conveccién natural. F: Conveccion forzada. 3: Nimero de ventiladores

Con internos se logra T de salida menor pero AP mayor

ﬁ

Referencia: S. S. Shastri, 1. A. Karimi, G. P. Rangaiah and C. Yap, Hydrocarbon Processing (diciembre 2001) 1E|I:A|




‘L Region anular

pVDeq
ReDeq =
)
M
V=——
PAF

A =nD,L

7\

e

D1

D2
D3

N—

_D._p. ™=P Friccion
3 2
GF Nuss



Estimacion de h para corazas

Patron de flujo dentro corazas

Ideal =111

OO0
[

iyt
el win

)

Real |—

D0

CH 03 00

D0 O

SO0 D oOa0 000}

53

I'.I_;l_l. I
L T LT
‘\t‘:'\n:i:u G

LA

GF Nuss



i Estimacion de h para corazas

Método de Kern
pVDeq
L

ReDeq —

B: Espaciamiento entre baffles
Ds: Diametro de la coraza
P+ Pitch

elele]elele
slejelelele
elelelelcic:

toh

OIOIOIOIBSH

=
D, =4 4

cd D

e
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i Estimacion de h para corazas

Meéetodo de Kern O Q O O Q

S 000000

T sleJeleInE:
oA OIOIOIOT

P- —D

Ar =B -Dg (Pr ~De) Pitch (PY)
Pr

A 2

D =4-—F PLsen60"—0,5£D2
°d P 2 4 °
M D. =4
°q 0,5nD,

B: Espaciamiento entre baffles
Ds: Diametro de la coraza
P+ Pitch

CFluss



h para coraza: Metodo Kern

1,000
']
6
4
3
2
oo
L]
p- 3
S [
I E 3
:i.f :
3L
>
=
! 3
T
o
Al
— 2
a2
=
-3
" 10
x
- a
6
4
3

i00 1,000 10,000 100,000 i0®
2 3 4 5 8 | 2 34 3 | H 3 4 6 8 | 2 3 4 6 8 2 3 a4 6§ 8 |
r eyt X I T T T TTT I I T - e o T e s e e e T 1,000
H Flow area across bundle, ag = Dy x C' x B 19 Fios/Inch 16 Fins/Inch TP o
- ~ Bare Tube ¢
|| Mass veloclty, Gy = W/ag, Tube OD  Pitch o dq R 4y e do 4 A~ i
u 4 x axial flow area, 3/ 1"g | 0.250" 0,95" 0.34" . 0.325" 121 b :"‘/ 1A
Equivalent dlameter, dy = wetted perimeter bUl 1-1/4" 0 |0,250"  0.99" 0.34" 1.2 0,32" 1.z | 1 131
M " o " " 5 £ g “ 4 4
1-1/4 1-9/16"0 | 0.3125" 1.23 A
ag  Flow area across bundle 1-1/2" 1-7/8" 0 [0.375"  1.48" ol - = = - /,/",/,-/
[ B Balfle spacing 5/8" 13/16"A| 0.1875"  0.535" 0.278"  o0,82" 0.2655" 0,78" = - 3
H e Specific heat of fluld 3/4 15/16"4 [ 0.1875"  0.55" 0,278"  0,80" 0.2655"  0,75" < —
|| €' Clearance between adjacent tubes 374" 1" Alo.250" 0,130 0,34 1. 00" 0.325 0.9 -]
De Equivalent diameter S L) 1-1/4" Al 0.250" 0, 72" 0.34" 0.97" 0.32" 0.981" 3 1H 2
] de Equivalent diameter 1-1/4" 1-9/16" Al 0,3125" 0.91" 1
Gs  Mass velocity 1-1/2" 1-7/8" A]0.375"  1.08" 1A~ A7
-~ - i
Bo  Film coelficient outside bundle //f;ﬁj;/ |
H Dg Inside dlameter of shell A liisa
j k  Thermal conductivity -
[ Tubepitch ) S = = s
|| W Weight flow of fluld % —
n Viacosity at the calorle temparaturs BAFFLE cuT + L 4":/’/"; 1
Pw  Viscosily at the tubs wall temperature o -
T =T
1 | 25 .1~ 1A A
&=
! ! 35ﬂ\\ t =% -
3
A O bl %
e = ?
BAFFLE CUT ,‘::/;« g
°, 1
I:ﬁf.__\ ~ o ;’A
. LA T+
35— LA~ -4
a5 ::‘“ > ////
s - 10
4 L]
P .
] ]
//,-::/
= 4
-
o 3
= =3
/ :
I
= [
2 4 5 4 5 4 5 5 3 A c
[+] oo 1,000 10,000 100,000 o]

Re

G luss



i h para coraza: Metodo Kern

0.14

Nuy,, = 0.36 Re™> Pr*” Ll
Deq HS

Valida para:

» Arreglo cuadrado y triangular
» 2000 < Repg < 10°

> Propiedades a Tb excepto L, a Ts
» Deflectores segmentados simples 25%

CFluss



h para coraza: Método Bell-Delaware

Fuga coraza-deflector. Corriente E Fuga tubo-deflector. Corriente A Con un sealing-sirip

Sin sealing-sirip

Zona de
flujo cruzado

¥

Zona del
deflector

b

Bypass —

Cr |

luse




h para coraza: Método Bell-Delaware

hi: Flujo cruzado ideal

Factores de correccion
» Jc.Efectos de borde por
separacion finita

» JI: Corrientes de fuga
deflectores-tubos, A, y
deflectores-coraza, E

» Jb: Bypass haz de tubos-
carcaza, C

» Jr: Disminucion de h a
medida que circula el fluido
en el equipo.

» Js: corrige espaciamiento
desigual de los baffles

G Nuse



h para banco de tubos: Sin aletas

Correlaciones:
e Grimison
e /hukauskas

. m n
Nu = Cl Remax Pr Ccorreccic')n

PV maxP
vl

Re =

max

Cr|

luse




Fluidodinamica en banco de tubos

':’.

A N AN - Arreglo escalonado

7.7 mis 578 \x,_ﬁ_‘__ r.-”;_w | x_l"‘xh_h'“_
: = = SR
T L ‘e —
Arreglo alineado SN =
{ i S | .

Tomado de:
http://webdoc.sub.gwdg.de/ebook/serien/aa/Freiberger_Diss_Online/134.pdf 'GII:_II_IJ@B



i h para banco de tubos: Sin aletas

A
6o & .02 @
! A @i < Y &
- >1
Alineado ) VST = Vméx (ST _D) Vméx = (S —D) \
.
Escalonado ====p- 2(S, -D)<(S; -D) s {sﬁ {%ﬂ <32 2+D
Sl/ \NO
ST _ ST
max Z(SD —D)V Vméx _ (ST —D)V
.

GF Nuss



Distribucidon de T banco aleteado

Plano de las aletas

W

B >

Plano medio entre las aletas

I
FWAEK 3!15 031z 3']".15 28815 :.15 29318 E!JE ZE1S 28BS 2345

Tomado de:
http://webdoc.sub.gwdg.de/ebook/serien/aa/Freiberger_Diss_Online/134.pdf 'GlI:_II_I@B



h para banco de tubos aleteado

] A YO8 p YOI 1o 0a2
Nu=h-¢=f, .C-Re® [—0) [—) Pr3 [T—J —> gases

e AGO S

] A YOE( 4 Y015 1, 04
Nu=h=¢ = f, -C-ReE'G( 0) [A } Pr3 [i) — liquidos
Go

“ (Ae Ms
Ao St(S+9) ALYy, 2 (g +d+d)
Ae) (Sy-d)S+(Sy—-d-2h;)s Aso) d(s+3)
y=l-—T si (S, /d)>1
4(Sy /d) p-v, -Le n
ReL = LC_E
T . c \IIM
=1- 1
Vel e T g SS9
S /S1)-0,3 .
fo=1+ 2 C=0,45 — escalonado 1°A=1+0’175 [(L T) }2 C=0,26 — alineado
3(s /d) V(S /81)+0,7]
Tomado de

Correlations for Convective Heat Transfer, Dr. Bernhard Spang, Presented at The

Chemical Engineers’ Resource Page, www.cheresources.com ‘Bllﬂ[u@g




h para intercambiadores compactos

JH

0,060 .

0.040

0.030

0.020

o010k
0.008

0.006 }

..10.3.....

. 2 - : -
Nomero de Reynolds, Re

] 2&5%
F 16.4 '
s

mm

Diametro exterior del tubo, D, = 16.4 mm

Espaciado de aletas = 275 por metro

Diametro hidraulico del paso del flujo, Dy = 6.68 mm

Espesor de aleta, r = 0.254 mm

Area de flujo libre/area frontal, & = 0.449

Area de transferencia de calor/volumen total, a = 269 m2/m3

Area de aleta/area total, A/A = 0.830

Noza: El area minima de flujo libre es transversal at flujo en espacios.

Cr|

luse




Estimacion de h para PHE

B

WD, M s

Repeq = . oA <
W
L

Ac =W -B-Ng Pu =2(¢-W+B)

A 2B
Deq=4p—comoW>>B = Deg =—/ AN - A,

M

El corrugado de las placas incrementa el ancho real
¢ = Ancho real/Ancho proyectado (W)
1,1 <¢ < 1,25 siendo 1,17 el mas comun

Ap: Area de transferencia de calor de una placa
Np: Numero de placas o
Ng: Numero de subcorrientes. Para arreglos en serie, Ng=1 ‘GlI:WIIJSB




Estimacion de h para PHE

Para placas tipo Chevron, Kumar (1984)

propuso la siguiente correlacion:

Chevron Reynolds
Angle (deg) Mumber Cr ¥

= A = 10 n7ls 0.349
= 10 0345 0663

45 < 10 n7ls 0.349

[ O 100 0.400 0.595

= 10 0,300 0663

50 < 200 0630 0.333
20300 n29l 0.59]

= 300 0130 0,732

6 < 20 0562 0.326
20400 0. 306 0.529

= 40 0108 0,703

= 05 < 200 0562 0326
20500 0331 0503

= 500 0087 0718

3/ M
NUpeq = C Reg, Pr3 "
S

GF Nuss



Intercambiadores SSHE

Suponiendo valido el modelo de SSI, Q transferido al liquido:

Q
t h = hi:2\/kpCpnB

Q=2kA(Ts-T) — TAA(Ts-T) .

Para liquidos muy viscosos, h es menor que el predicho por la
ecuacion por efecto del bajo mezclado. Para estos casos se propone

la correlacion empirica:

0,57 0,17 0,37
hDa :4’9(Davpj Pr0,47[Danj [&j
K vl Y L

Numero de palas

: Didmetro del rascador
Longitud del intercambiador
Velocidad del agitador
Tiempo entre el paso de dos palas rascadoras sucesivas. t= 1/nB
Velocidad promedio del fluido ‘Gllﬂrl_@g

ST =2nNow




Tanques agitados

Placa
El coeficiente convectivo depende deflectora

de si el tanque estd encamisado o dispone
de serpentin interno, y del tipo de agitador

%36 R

deflectora

L 11 ] L]
() (b) (c) (d)

(a) Helice de 3 palas. (b) Turbina abierta de palas rectas
(c)Turbina de disco con palas. (d) Turbina abierta de palas curvas




Tanques agitados

Calentamiento/enfriamiento de liquidos en un tanque
cilindrico con placas deflectores, equipado con un
serpentin helicoidal y agitador de turbina

0,67 0,1 0,5 0,24
2 ’ ’ ’
heDe _ g q7|BalP | proar (&j [D—C) (ij
k H Dy Dy Hs

h=185h; g Turbina de palas inclinadas de igual D

=170 — Propulsor de igual D

h.: Coeficiente convectivo entre la superficie del serpentin
y el liquido dentro del tanque

D;: Diametro del tanque

D,: Diametro del agitador

D.: Diametro del serpentin

n: Velocidad del agitador, 1G|I:1r|_@|3




Tanques agitados

Transferencia de calor desde o hacia el encamisado de un
tanque con placas deflectoras con agitador tipo turbina

2
NP1 _ o 76| Dl PrB[iJ
H Hg
h=19h, - Turbina de palas inclinadas de igual D

N=160  — Propulsor de igual D

Para liquidos muy viscosos, con 5 a 1 0,18
agitador tipo ancla hj Dy _K Danp pr3| &
K=1y a=0,5 10<Re<300 K ol e

K=0,36 y a=2/3 para 300<Re<40000

h;: Coeficiente convectivo entre el liquido y la superficie interior del encamisado del tanque ‘Gllﬂrl.@B



Intervalos de U (BTU/hr.ft2.'F)

Gas (1atm) - Gas (1 atm) 1-6 Placas Agua — Gas 3-10
Gas (250 atm) - Gas (250 atm) 25-50 PHE Agua - Liquido 60-200
Tubo y Liquido - Gas (1 atm) 2-12 Espiral Liquido — Liquido 120-440
coraza Liquido - Gas (250 atm) 35-70 SHE Liquido - Vapor condensando  160-600
Liquido - Liquido 25-200 Gas (1 atm) — Gas (1 atm) 2-6
o Compacto o
Liquido - Vapor condensando 50-200 Gas (1 atm) — Liquido 3-10
Gas (latm) - Gas (1 atm) 2-6
Doble Gas (250 atm) - Gas (250 atm) 25-90 Tanque agitado
tubo Liquido - Gas (250 atm) 35-100
Liquido - Liquido 50-250 Liquido — Vapor condensando 90-260
Con
Agua — Gas (1 atm) 3-10 chaqueta  Liquido en ebullicion — Vapor 120-300
externa condensando
ganco Agua — Gas (250 atm) 25-60 Agua — Liquido 25-60
e
Agua - Liquido 50-160 Con Liquido — Vapor condensando 120-440
tubos ,
serpentin

Agua — Vapor condensando 50-200 interno Agua — Liquido 90-210



* Intercambio con cambio de fase

CALOR

GF Nuss



Calculo de AT con cambio de fase

Temperatura
T saturacion _
T condensacion
= To fluido frio
Ti fluido frio —
Longitud del equipo
i UM &
Ti fluido frio el o —~ " . __ _ | === To fluido frio

S e S l.._,.l'__‘-_._._._ 1.-.4-"'-.. -

Cuando cambia de fase una sustancia pura, F = 1, AT = LMTD
G Tuse



:L Calculo de AT con cambio de fase

Por lo general, el calculo de LMTD se hace de manera
global, a partir de las temperaturas de las corrientes de
entrada y salida al equipo.

Cuando los flujos son multicomponentes y ocurre cambio
de fase, el LMTD varia apreciablemente a lo largo del
equipo por lo gue es mas adecuado dividirlo en n zonas y
calcular el LMTD correspondiente a cada una de ellas:

Q=UALMTD donde LMTD=—

CFluss



* Ebullicidn

2 il
' 4

[ |
. g
.
s | b

Flujo

Estancada o en piscina

Forzada

GF Nuss



Ebullicion estancada

¥

Nucleada

¥

pelicula

Inicio de la ebullicidon

(U

O O )

)
O - -

(L
O L o

/TGl

TR

/77777057 7 000000

%:JSEF

Régimen de burbujas
individuales

Régimen de glébulos vy
burbujas

Ebullicién en pelicula
estable

CFluss




Ebullicion

estancada

Natural convection Nucleate Transition Film
boiling SeiluE boiling boiling
T T ‘I ‘I
— | . |
|Bubbles! [ Maximum
: collapse : : (cri tlcal') :
| in the | cly heat flux, ¢ |
10° - | liquid | | | 4
o1 | | : !
E | I | |
| | | |
aﬁmlof” B | ! | :
&=l
<3¢ : I I |
'/ Bubbles | g
10* - ' | Bubbles ' o
Al : rise to the : : Leidenfrost point, g, .
i :free surface: :
| I | |
| I | |
10° I L1 | | | ;
1 ~5 10 ~30 100 ~120 1000
ATexcess = T5 - Tsar’ €«

Para ebullicidn nucleada

1/2
CpL (Ts o Tsat)

Cs £ hyg Pr"

g(pL —py)

Q = MthgA

ny Cs¢ dependen de la naturaleza de la superficie y del fluido

GF Nuss



Ebullicion estancada

Natural convection Nucleate Transition Film
boiling SeiluE boiling boiling
T T ‘I ‘I
— | . |
|Bubbles! [ Maximum
: collapse : : (cri tlcal') :
| in the | cly heat flux, ¢ |
10° - | liquid | | | 4
o1 | | : !
E | I | |
| | | |
aﬁmlof” B | ! | :
&=l
<3¢ : I I |
'/ Bubbles | g
10* - ' | Bubbles ' o
Al : rise to the : : Leidenfrost point, g, .
i :free surface: :
| I | |
| I | |
10° I L1 | | | ;
1 ~5 10 ~30 100 ~120 1000
ATexcess = T5 - Tsar’ €«

Para ebullicion en pelicula

1/4

—p, )h D®
9(PL ~Pv) g Wa/3 _ a3

conv — ht/3
kav (TS — Tsat) conv rad

C=0,62 para cilindros horizontales, C=0,67 para esferas

GF Nuss




Ebullicion: Naturaleza de la superficie

h
Tipo de superficie W/ m>2K
Superficie después de 8 h de usoy 48 h 8000
Inmersa en agua
Superfice después de ser tratada con
3900

chorro de arena
Superficie tratada con chorro de arena,

. : 2600
después de un tiempo largo de uso
Superficie recubierta con cromo 2000

Caso: Agua hirviendo sobre placas de cobre, AT = 5,6 °C

CFluss



Condensacion estancada

O

|. e T !

Condensado
3 J1/4
h=C 9P (pL )hfgkL Tubo horizontal: C = 0,729
B w (T —T,)D Esfera: C = 0,815
sat W

Correccion por subenfriamiento/sobrecalentamiento

h = h +0,68C — Este término por lo
o P (T - @ general es despreciable

h
h

Tubo vertical

vertical

GF Nuss

=1 ZQ(LJ SiIL>2,77D —>» hhorizontal >h

Tubo horizontal




Condensacion estancada

N
| )
C

Banco de tubos horizontales

El condensado de las filas superiores se va
anadiendo al de las inferiores.

Caso ideal —> Flujo suave de fila en fila
—> Flujo laminar
. 1/4
h —~0.729 gp, (pL o pv)hfgkf . N—1/4 h
Banco Tubos ~ ™7 T —T )N D ~ " VFila Tubo horizontal
HL( sat w) Filas

GF Nuss



Condensacion estancada

Caso real — Puede haber arrastre del condensado.
— Flujo de condensado no laminar.
— El factor N*  es demasiado conservador.

Se sugiere
— >Kern (1999): h =N_/° |
= " 'Banco Tubos Filas Tubo horizontal
Flujo de
vapor
= >Bell (Ludwig, 1999): Neancotubes = Nruno horizonta
— &

»Short y Brown (Ludwig, 1999):

hBanco Tubos = hTubo horizontal Sl |\IFiIas < 20

CFluss



Ebullicidbn/condensacion forzada

Patrones de flujo en tuberias horizontales, Shoham (1998)

FLUJO SEGREGADOD

A B I EAE FEWE T EEEEFEEEEEEEEES TR EEF

WLy
ESTRATIFICADO LISO

Wl T A TP TT i FES T IS TSI TS

I‘-pj FFFRFES R EEFFRFRRET FFEEEETEEEE TS

ESTRATIFICADO ONDULADOD

T s

FLLJO ANULAR

FLUJO INTERMITENTE

O Pl

BURBLUJA ELONGADA O TAPOMN DE GAS

b o e S T P il

'h.fur__' T il ol Sll S F S e A

FLUIO SLUG O TAPON DE LIGUIDG

FLUJO DISTRIBLIDO

BURBUJA DISPERSA
A A A A

- L -
L . . ag =k

. . i -
‘e e =ew el
= . am -
LY o =
"1 - L e .ll.-.._-.
* e L 1-;.,

i i -.-"' .n".
FLUJO MIEBLA O NEBLINA




i Ebullicidbn/condensacion forzada

Patrones de flujo en tuberias verticales, Hewitt y Hall (1970):

o
- ¢
",
S e
l.'
R
b .
“n
ol 9
& -
L]
.h1
B =
1
o ¥
e
[

Anular

Tapon

(Slug) CFTvse



Ebullicidn forzada interna

Low High
] Forced convection
=T .
% ‘—8'_, Mist flow
-1
T . Transition flow
0 _.:.-:
- o
- 5 Annular flow
s
g
2
=
o
Slug flow
Bubbly flow
1x=0
Forced convection

Coefficient of heat transfer

]

luse



i Ebullicidon forzada interna

- 1/3
I\ PL

Sid < 1.6 x10% Domina la ebullicibn nucleada

Mills (1997) propone:

Gh, |
O=—"0"0 1+x[p—L—j

G Pv

Si® > 1.6 x 104 Domina la ebullicion en pelicula

hfg: Calor latente de vaporizacion (J/kg)

G: Flujo masico superficial (kg/m?2s)

g: Flujo de calor por unidad de area (W/m?)
x: Calidad

p: Densidad (kg/m?3)

CFluss



i Ebullicidon forzada interna

d < 1.6 x104

kL
1/2
N = Lk LC—{ 2 }
kL g(pL o pv)
« gL « P PL
q =— P = =
NPy, [G g(p, - Pv)T/2
P: Presion

o: Difusividad térmica = k/pCp
k,,: Conductividad térmica del tubo

GF Nuss



i Ebullicidon forzada interna

d>1.6x104
0.2 k 0.09
Nu =0, 087Re°6Pr1’6(pV] (—Wj
P K,
Re = e V_E[ux(p—t—lﬂ
VL pL pV

En ambos casos las propiedades se evallan a Tsat

CFluss



i Ebullicidon forzada interna

h=(h3 +h3)"

hy,: Coeficiente convectivo en dos
fases

h;.: Coeficiente convectivo de una GD
sola fase basado en el nUmero === Re =
de Reynolds de liquido puro al

Estas relaciones son validas para P: 0.61-30.4
bar; G: 50-2690 kg/m?s; x: 0.017-1.00; D: 1.63-
41.3 mm

CFluss



Condensacion forzada interna

Re =G(1_X)D Re =GXD

L
My Hy

Si Re, >35000 (Flujo anular)

hD Pr Re®® (1 2,85 w Y (1-xY (e, )
Nu=k—=0,15 = —+ 0476 X=|— —_— —

F=5Pr,+5In(1+5Pr ) +2,5In(0,0031Re}*?) 1125 <Re,

F = 5Pr +5In| 1+Pr, (0,0964Re)**~1) | 50 <Re, <1125
F=0,707Pr Re”® Re, <50

CFluss



i Condensacion forzada interna

Si Re, < 35000

En este caso, el regimen anular no se mantiene
Si el tubo es horizontal, el flujo se estratifica

1/4
n, = 0,555| 3P (P =Py )k
(T —TW)D

sat

w

My =Ny +5 0P, (T - T,)

CFluss



i Caida de presion en doble tubo

AP (AP] (AP)
hf = =| — +| —
pg pg parte recta pg accesorios
D2

.
D3
L. v?

‘ D1 .
_ _r -
Dentro del tubo gy h =1 D 29
sentido
L V2 4
Anillo m— h=hE g
eq g

L;: Longitud total recorrida por el fluido
N,: Nimero de horquillas 'GllﬂrIJ@B




i Caida de presidon en tubo y coraza

D (N +1) v2
Corazas ) hH =1 Método de Kern

Tubos )
Cmnmode
senudo

Para tubo y coraza y doble tubo por lo general:
AP <5-10 psi

Npr: Namero de pasos por los tubos
Ng: Numero de baffles

GF Nuss



Factor de friccion para la coraza

T 3 4 s sres| 2 I 4 s g7 r 3 & asva¥ 7 7
L e — l A1 P
H o :

o
T N, T
* \
. LY \ Py . i
s 1N s
LYy \w L Oy
. R - T L
LS N 2/iNn2
R f en ft2/ =
MISIRN en N
o > Y -
: . '
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AP para flujo cruzado sin aletas

L. V2

Dentro de los tubos = h, = f, ET %

V2 N 0,14
Banco de tubos ~ =P [ = f' M (“s]

g \Hu
Alineado —pe-f'=70,25+ 0,118 | Re 0116
|:(ST _D)/Di|1,08) max

.

0,08-S /D _
[(S D) / D:||(_0’43+1’13~D/5L) >Rem0é,i_5
-

J

Escalonado =i f'=:0,044 +

N: Namero de hileras de tubos en direccion del flujo 'Bllﬂ[u@n




Caida de presion para PHE

Para placas tipo Chevron, Kumar (1984) propuso
la siguiente correlacion:

Reynolds
Mumbsr Kp Z
< 10 50,0060 1000 h . 41; LT
10—100 | G, 4060 0589 f D
= 100 2.990 o183 eq
< 15 470060 1000
15300 | 8.290) (652
= 300 | .44 (.20
< 20 340060 1000
202300 I1.250 63 K Cambio de
= 300 0772 0. 16l f — P
< 40 24,0060 1000 Rez
40400 3.240 0457 Deq
= 400 0,760 215
< 5l 24 0060 1000
S0-500 2.800) 451
= 500 0639 213
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Caida de presion con cambio de fase

Célculo de la caida de presion

Monoféasico

Incompresible

Compresible

Propiedades

Densidad variable:

Bifasico

Flujo homogéneo

Una sola ecuacion
de la energia para

practicamente Ecuacion de
constantes estado ambos fluidos
I
I |
Isotérmico Adiabatico Propiedades

promedio

Retencién de fases
o hold-up

Flujos separados

Una ecuacion
para cada fluido

Propiedades
para cada fluido

Condicién de
borde en la interfase

Dependientes del
patrones de flujo

Independientes del
patron de flujo

Forma de la interfase:
Patrones de flujo

Area que ocupa
cada fluido: v=Q/A

Retencién de fases
o hold-up

Cr|
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i Problema de evaluacion

e Flujos

e Temperaturas

* Presiones

» Configuracion del
Intercambiador

* Propiedades de
los fluidos

e Factores de
ensuciamiento

1.

2.

Calculos
geometricos
Correlaciones de
coeficientes

de transferencia
de calor

. Correlaciones de

caida de presion

T salida
(L dato)

L (Q dato)

Caida de
presion

G luss



Problema de diseno

Identificar el problema

¥

Estos calculos pueden
hacerse a mano o por
computadora

Seleccionar un tipo basico de equipo

Seleccionar un conjunto “tentativo”
de parametros basicos de disefo

¥

Evaluar el disefio propuesto:
Desempeiio térmico
Caida de presion

4

Q y AP son aceptables?

Modificar los parametros de disefno

Evaluar el disefio propuesto: NO

Disefio mecanico,
estimacion de costos, etc.

G lus

@
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Diseno Inicial de tubo y coraza

1. Calcular un estimado del area A, con U, estimado de tablas:

Q=U, A, -LMTD = A __—2 =Ny -n-D, -L
°© 0 © U, -LMTD T ¢

2. Estimar el tamafio fisico del equipo: A=A_FF,F;

F,, F, y F; son factores de correccion.
Son iguales a 1 para tubos de Do = %4 in, en arreglo triangular
de 15/16 in de pitch, para 1 paso de tubos y cabezal fijo.

4. Para un determinado valor de A, se puede trabajar con varias

relaciones L/D..
Se debe cuidar la relacion de aspecto del equipo. Esto afecta las

velocidades de los fluidos y por ende h.

Se recomienda: 6 £L/D.<10 -
s G luss



Diseno Inicial de tubo y coraza

Outside Tube Heat Transfer Area, ft2

Effective Tube Length, m

16

0 2 4 6 8 10 12 14
| |

108

N W e

~N
o
Y

n W &

10¢ — g 10°
3 1) -
’ 31 =
3 e — —;
3 255N F4 for various tube —s3
5 S diameters and layouts —,
__,..—--/“sz,a N <\ 3'.1L i
\ \ | Tube Tube
103 <61 0D, in |Pitch,in | Layout Fi | —= 102
7| = e— 1=
5 \\_ \\ i 58 1316 —q 0.90 :: 5
4 . ~N \10!1 5/8 13416 — {0 1.04 =4
3 AN 34 1516 | —» « 1.00 |THs
2 ~ 34 1546 —oo| 116 |—1,
151 % 1 e | 114 |
3!4 1 —_— 0 1.31
4 101
10° 1 1% | —»aq | 1.3¢ |=4 10
7 1 114 —on| 154 |37
5 s
4 i [ I [ = 4
30 40 50 60 70

Effective Tube Length, fi

Outside Tube Heat Transfer Area, m?



Diseno Inicial de tubo y coraza

F, for Various Numbers of Tube-Side Passes*

Number of tube-side passes

Inside shell diameter, in 2 4 6 8
Upto 12 1.20 1.40 1.80 -

135 t0 17/ 1.06 1.18 1.25 1.50

19% to 23/ 1.04 1.14 1.19 1.35

25 to 33 1.03 1.12 1.16 1.20

35 to 45 1.02 1.08 1.12 1.16

48 to 60 1.02 1.05 1.08 1.12

*Since U-tube bundles must always have at least two passes, use of this table is essential for
U-tube bundle estimation. Most floating-head bundles also require an even number of passes.

F; for Various Tube-Bundle Constructions

Inside shell diameter, in

Type of tube bundle construction Up to 12 13 to 21 23 to 35 37 to 48 Above 48
Split backing ring (TEMA S) 1.30 1.15 1.09 1.06 1.04
Outside packed floating head (TEMA P) 1.30 1,15 1.09 1.06 1.04
U-Tube* (TEMA U) 1.12 1.08 1.03 1.01 1.01
Pull-through floating head (TEMA T) - 1.40 1.25 1.18 1.15

*Since U-tube bundles must always have at least two tube side passes, it is essential to also use the above table for

this configuration.




A per kg/s

Diseno Inicial de PHE

20
-~ 20 kPa
10 // == 50 kPa
; [ /f‘/—-—--——- 100 kPa
i //4/_.__,_ 200 kPa
1 v
2 7///
1 ///V/
0.5 1.0 240 5.0 10
NTU

. Determinar las T de entrada y salida de ambos

fluidos

. Estimar LMTD contracorriente

. Calcular NTU = ATfido primario

LMTD

. De la figura determinar A, para una AP dada

. Calcular A = A M

. Estimar AP del fluido secundario

1,9
M

sec undario

APfiuido secundario = APprimario
primario

. Determinar el tamafio, tipo y dimensiones

aproximados de la unidad a partir de disefos
estandar de placas, conociendo el area y flujos

totales.
G

Tuse
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i Diseno de PHE

Alto/Bajo Bajo/Bajo

Alto/Alto

N\

200
100

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

NS

)
......................................................................................

NUmero
de placas

)

D
......................................................................................

.......................................................................................
)

Bajo @

Alto @

N

100% A

50% A - 50% B

100% B



Re-diseno tubo y coraza

Salida inicial:
L, D, Dy,
pasos, B

AP_>AP *
0]
AP->AP *

AP <<AP*
o

NO

* Maximo valor que se
acepta en el disefio final

Ajustar
parametros Re-evaluar
internos
Agregar
coraza en Re-evaluar
paralelo
Agregar coraza en paralelo Re-evaluar
Disminuir diametro coraza Re-evaluar
Ajustar los parametros
Re-evaluar

internos a valores estandar




Estimacion de costos clase IV

Método de estimacion factorial (Guthrie, finales afos 60)
Cem = Cp Fan =Cp (B, +B, Ry R )
BM — ~¥P'BM — ¥YP\~1 2'M'P

Cgy = Costo del equipo completo.
C.? = Costo base del equipo, fabricado con el material mas comun

(acero al carbono, CS) y que opera a P atmosférica.

 Costos directos e indirectos sobre el
equipo: instalacion, materiales, etc.

 Tipo de material, F,,

* Presion de operacion, F;

Fgy = Corrige por—

CFluss



Correccion de costos

Tipo de equipo

Doble tl:lbO, multiples tubos, SSHE, 174 155
serpentin

Cabezal fijo, flotante, tubos en U, kettle 1,63 1,66
ACHE, PHE y SHE 0,96 1,21

G Nuse



Incidencia del material en los costos

Material asovado | - eapociales
Acero al carbodn 1

Bronce 1,05

Aluminio 1,075

Hierro galvanizado 1,11

Acero inoxidable (304) 1,28 2,75

Acero inoxidable (316) 1,5 4

Niquel 1,71 8,2

Titanio 2 8

CFluss



Correccion por efecto del material

CS-coraza/CS-tubos 1
Doble tubo CS-coraza/Cu-tubos 1,3
Cu-coraza/Cu-tubos 1,7
Tubo y coraza CS-coraza/SS-tubos 1,8
SS-coraza/SS-tubos 2,7
SSHE CS-coraza/Ni alloy-tubos 2,6
Ni alloy coraza y tubos 3,7
Serpentin CS-coraza/Ti-tubos 4,6
Ti-coraza/Ti-tubos 11,4
CS-tubos 1
ACHE Al-tubos 1,4
SS-tubos 3
CS 1
Cu 13
PHE y SHE SS ’
) 2,5
NI 46 . -
Ti ’ I Nuss




Condiciones de operacion

Presion

Al trabajar con gases
SiP>P,n,

e Se incrementa la densidad (disminuye el volumen del gas) por lo
gue, para mantener el mismo tiempo de residencia, el volumen del
equipo es menor a medida que aumenta P.

e Muchos equipos no aumentan de precio mientras P < 10 atm.

e SiP > 10 atm, el espesor del material del equipo aumenta mucho lo
gue lo encarece apreciablemente.

Si P <P

e Tiende a aumentar mucho el volumen de los equipos lo cual,
generalmente, requiere técnicas de construccion especiales lo que
redunda en un aumento apreciable del costo de los mismos.

Se justifica operar en el intervalo 1 < P < 10 atm

CFluss



Correccion por efecto de P

IogjLO F> =C, +C,log,q P +C;[log,, P]2

---

SSHE, P <40
Doble tubo y mdltiples 0,6072 -0,9120 0,3327 40 < P <100
tubos 13,1467 -12,6574 3,0705 100 < P < 300
Tubos y coraza de equipos
con cabeza fijo, ﬂOtg”tg’ 0 03(’)881 0 1?272 0 052183 5 <PP<<514O
tubos en U, Kettle ’ ’ ’
Solo tubos de equipos con 0 0 0 P<5
cabezal fijo, flotante, tubos .0.00164 -0.00627 00123 5<P<140
en U, Kettle
PHE y SHE 0 0 0 P<19
0 0 0 P<10

ACHE -0,1250 0,15361 -0,02861 10 < P <100

. 0 0 0 P < 150
Serpentin

-0,2115 0,09717 0 150 < P <400



Estimacion de costos

Turton et al. (2007) proponen la siguiente correlacion
para calcular el costo base de los equipos

log,, Ca =K, + K, 10g,5(A) + K, [Iog10 (A)]2

» Las constantes K; estan tabuladas para diversos equipos y
condiciones para septiembre de 2001 (ver lamina

siguiente).

> A es el parametro de capacidad del equipo. Para
intercambiadores de calor este parametro es el area.

CFluss



Estimacion de costos

Constantes para estimar el costo base de intercambiadores de calor

(afio 2001). A es el area en m? (Turton et a/., 2007)

] ] Intervalo de

SSHE

Cabezal flotante
Cabezal fijo
Cabezal en U
Rehervidor tipo Kettle
Doble tubo
Tubos multiples
PHE

SHE

ACHE

Serpentin

3,7803
4,8306
4,3247
4,1884
4,4646
3,3444
2,7652
4,6656
4,6561
4,0336
3,9912

0,8569
-0,8509
-0,3030
-0,2503
-0,5277
0,2745
0,7282
-0,1557
-0,2947
0,2341
0,0668

0,0349
0,3187
0,1634
0,1974
0,3955
-0,0472
0,0783
0,1547
0,2207
0,0497
0,2430

2-20

10 — 1000
10 - 1000
10 - 1000
10 - 100

1-10

10 - 100
10 - 1000

1-100

10 — 10000

1-100

B



Efecto del tiempo en los costos

Este efecto se puede estimar empleando los indices de costos:

C = costo de compra

C,=0C.,- Il | = indice de costos
2 1 | 1 = se refiere al afio base de la estimacion
1 2 = se refiere al afno del costo deseado

» Buen estimado si el periodo involucrado es menor a 10 afios.
» Los indices mas comunes son:
« Marshall and Swift Process Industry Index (valor para 1926 = 100)

Engineering News-Record Construction Index (valor para 1967 = 100)

Nelson-Farrar Refinery Construction Index (valor para 1946 = 100)

Chemical Engineering Plant Construction Cost Index (valor para 1957 = 100)

Labor and material indexes published by the US Bureau of Labor

CFluss



Indices de costos

Chemical
Afo Engineering Plant
Cost Index
1986 318.4
1987 323.8
1988 342.5
1989 355.4
1990 357.6
1991 361.3
1992 358.2
1993 359.2
1994 368.1
1995 381.1
1996 381.7
1997 386.5

Chemical
Afo Engineering Plant
Cost Index

1998 389.5
1999 390.6
2000 394.1
2001 394.3
2002 395.6
2003 402.0
2004 444.2
2005 468.2
2006 499.6
2007 525.4
2008 575.4
2009

Cr|

luse



Ejemplo

Capacidad P operacion, barg

A = 2
Condensador de tope ﬁi ggr(;zrg Ublbgs. T ) Tulses £
. y Coraza: CS Coraza: 5

Cabezal flotante
Area = 205 m2  Tubos: SS

Rehervidor Tubo y coraza Coraza: CS Tubo: 1_8
Coraza: 6
Cabezal flotante
: Area = 10 m? Tubo: 5
Enfriador de producto Doble tubo Todo de CS Anillo: 5

EEE R
Condensador 1,74 1,55 33.000 108.500
Rehervidor 1,023 1,8 1,74 1,55 36.900 177.900
Enfriador 1 1 1,74 1,55 3.700 12. 300

i luse



T optima de salida del agua

Cuando se emplea agua como medio de enfriamiento se puede
trabajar de dos maneras

Poco flujo de agua y elevado AT

Q:MCpAT{:

Alto flujo de agua y AT pequeio
=) se debe hacer un andlisis de costos

Costos =M tC,,, + AC,

C,y Costo del agua + Costo quimicos para el tratamiento
C.: Costos fijos anuales por unidad de area del equipo que incluyen
mantenimiento y depreciacion

t: Tiempo de operacion del equipo ‘Gllzwrl_@n




T optima de salida del agua

Costos = _Q Cw Q F
CpA U-LMTD
AT, = AT, |\ Thi—Teo) = (Tho = Tei
AT:TCO_TCi LMTD_ 2 T 1:(h C’O) (h,O C')
’ 1 In—2 |n(Thvi _TC’O)
! (Th,o Tc,i)
Sustituyendo, manteniendo todos los factores constantes 4~ ctos
excepto T, la temperatura de salida éptima se determina: T 0
c,0
2
UtCW[Th,i_Tc,o_ATlJ _<|n[Th,i_Tc,oj_ 1 1 _o
CF Cp TC,O _ Tc’i AT]. (Th,l o TC,O)
i AT, |

CFluss



T optima de salida del agua

Ejemplo

Se desea enfriar un fluido viscoso desde 175 a 150 °F con agua
disponible a 85 © F. ;Cual es la temperatura optima de salida del agua?.
Suponga U = 15 BTU/hr.ft2. °F; t = 8000 hr de operacién anuales; costo
del equipo 4%/ft2.

CW = 0,01 $/1000 gal; CF = 20% por efecto de reparacion y
mantenimiento y 10 % por depreciacion sobre el costo del equipo.

Reemplazando los valores en la ecuacion anterior, y resolviendo:
T., 6ptima= 110 °F

Cuando U es alto o hay amplios margenes de T en el fluido
caliente, la temperatura Optima puede superar los 120 °F

Esto no es adecuado pues se eleva mucho el mantenimiento

CFluss



Velocidades sugeridas

Dentro de tubos: h oc v°8 AP o y1:8

Cuando se inyecta algun inhibidor de corrosion o de formacion
de hidratos, se sugiere que la velocidad del fluido cumpla con
la siguiente relacion, para garantizar una buena distribucion en
todos los tubos

A p: Densidad kg/m3 Ib/ft3
VM = [ v,: Velocidad minima m/s ft/s
X A: Constante 26 21

G Nuse



Temperatura de aproximacion

Desde el punto de vista economico, para intercambiadores
tubulares, se sugiere gque el menor AT entre los dos
fluidos esté en el intervalo

Fluidos involucrados

Enfriadores con aire 10 - 25 18 - 45

Enfriadores de hidrocarburos
liguidos y gases con agua

Intercambio liquido — liquido 11-25 20-45
Chillers 4-6 7-11

8 —-12 14 - 22

G Nuse



Condiciones de operacion

Servicios

Vapor: En una planta por lo general se dispone de vapor de alta presion,
entre 40 y 50 atm, lo que proporciona una temperatura entre 250
°Cy 265 °C.

Por encima de esta T los costos se elevan apreciablemente.

Agua: Por lo general se dispone de agua de enfriamiento a temperaturas
alrededor de 30 °C (y retorna a la fuente de suministro a 40 °C).
Para servicios a temperaturas menores, los costos se incrementan
por efectos de refrigeracion.

Para servicios criogénicos, se requieren materiales de construccion y
servicios sumamente costosos

Se recomienda operar en el intervalo 40 °C < T < 260 °C

CFluss



Heuristicas

Para disenar redes de intercambio de calor

>

>

Intercambie calor entre la corriente mas caliente que se tiene
gue enfriar y la corriente mas tibia que se ha de calentar

Intercambie calor entre la corriente mas fria que se ha de
calentar y la corriente mas fria que se debe enfriar

Si es necesario adicionar calor a la red, que sea a la
temperatura mas baja posible

SiI necesita eliminar calor de la red, que sea a la temperatura
mas alta posible

Las fuentes de calor son mas econdémicas a menor T,
siempre que éstas estén por encima de la ambiente

CFluss
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