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Resumen. La Refineria San Roque, principal productor de parafina en el pais, posee
entre sus diferentes procesos equipos de enfriamiento, calentamiento y condensacion
de los diferentes fluidos obtenidos de la separacion realizada por las columnas
atmosférica y de vacio. Dichos equipos se llaman intercambiadores de calor y su uso
principal es transmitir energia desde un fluido caliente a un fluido mas frio, con el fin
de disminuir o aumentar la temperatura de uno de los productos para un proceso
posterior. Otros equipos utilizados son las torres de enfriamiento utilizadas para
reducir la temperatura de las aguas que circulan por los diferentes procesos con el fin
de reutilizarlas.

Para mediados del primer trimestre de 2009, se llevara a cabo la parada de planta de
la refineria; por ende, se deben evaluar los equipos para determinar cuales deben ser
sacados fuera de servicio para su limpieza, siendo esto ultimo el objetivo principal de
este trabajo. La evaluacion consisti6 en determinar, por medio de calculos de
transferencia de calor y masa, la eficiencia y el ensuciamiento que estos equipos
poseen en la actualidad. Los resultados de la evaluacion indican que deben ser
sacados fuera de servicio cuatro intercambiadores tipo horquilla y dos tipo tubo y
carcasa, debido a que las incrustaciones de las paredes internas de estos equipos
impiden la transferencia de calor requerida en el proceso. Por otra parte, se debe
cambiar la relacion de liquido-gas de la torre de enfriamiento para lograr el
enfriamiento adecuado.
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LISTA DE SIMBOLOS

a = Superficie interfacial especifica (pie’/pie’)
A= Area de transferencia (pie?)
Acijonnuter =Area de flujo anular (pie?)

B = Espaciamiento entre deflectores (in)
C = Constante relacionada con el disefio de una torre de enfriamiento, obtenida a partir de
la interseccion de curva caracteristica con L/G=1 (adimensional).

C, = Capacitancia del flujo de agua (% )

C.;; = Capacitancia del flujo de aire (B¢ )

C..i, = Capacitancia minima ( B%.r )

Cp, = Capacidad Calorifica del agua (BYfg)

Cp,;, = Capacidad Calorifica del aire (BYf{r )

D. =Diametro interno de la carcasa (in)

D, = Diametro equivalente (in)

D! = Diametro equivalente para caidas de presion (in)
D,; =Diametro externo del tubo (in)

D,; = Diametro interno del tubo (in)

€ = Eficiencia de intercambiadores (adimensional)

€; =Eficiencia de torres de enfriamiento (adimensional)

f =Factor de friccion para calcular la caidas de presion ya sea en lado tubo o en lado

carcasa (adimensional)
F= Factor de correccién del ATML para equipos de multiples pasos (adimensional)

f, = Factor de Darcy (adimensional)

f4p = Factor de Darcy determinado a turbulencia desarrollada (adimensional)

f, =Factor de correccion de la entalpia del aire saturado con vapor de agua (8, )
g = Aceleracion de la gravedad (4.18x10° p%z)

G, =Velocidad masica en lado carcasa (. ;.2 )

)

I _ i 4si ici Ib
G =Velocidad masica superficial del gas seco ( h* ft2_de_ piso

G, = Velocidad masica del gas seco (%)

G; =Velocidad masica en lado tubo (7. - )

h = Coeficiente convectivo de transferencia de calor (5%, ... )

h; = Coeficiente de transferencia de calor por el lado tubo (5%, ... )

h, =Coeficiente de transferencia de calor por el lado anular (B, ‘..., )
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h,, = Coeficiente de transferencia de calor por el lado tubo referido al didmetro externo

(Bty*piez’“’F )

H = Energia expresada en altura de fluido (pie)

H, = Entalpia de entrada a la torre de enfriamiento de una mezcla de vapor y aire (8, )
H, = Entalpia de salida de la torre de enfriamiento de una mezcla de vapor y aire (8y;,)
H, =Cabezal de la bomba (pie)

H.s = Entalpia del aire saturado con vapor de agua a la entrada de la torre de enfriamiento

(5% )
Hf = Pérdidas por friccion (pie)

H...ir =Entalpia promedio de una mezcla de vapor y aire ( 8y, )

H¢ = Entalpia del aire saturado con vapor de agua (8, )

H,,, =Entalpia del aire saturado con vapor de agua, evaluada a la temperatura promedio
del agua (Bty,)

H. = Entalpia del aire saturado con vapor de agua a la salida de la torre de enfriamiento

(Bmlb)
HTU = Altura global de unidad de transferencia referido a la fase gas (pie)
K = Coeficiente de resistencia a la entrada y salida (adimensional)

K’ = Coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa (%piez )

ke =Conductividad térmica promedio del fluido que pasa por el lado carcasa (Y. wr)
k; = Conductividad térmica promedio del fluido que pasa por el lado tubo (BYf.r)
k,, = Conductividad térmica del material del tubo (8. jur)

L = Longitud (pie)

L' = Carga liquida (1B )

h* ft> _de_ piso
rﬁa =Flujo masico del agua liquida (")

m,, = Flujo masico del agua liquida a la entrada del equipo de intercambio ("4)

m,, = Flujo masico del fluido de proceso a la entrada del equipo de intercambio (')

m‘e =Flujo masico del fluido de proceso a la entrada del equipo de intercambio en fase
liquida (%)

m" e, =Flujo masico de vapor del fluido de proceso a la entrada del equipo de intercambio

(%)

m, = Flujo masico del fluido de procesos (")
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m.Sa =Flujo masico del agua liquida a la salida del equipo de intercambio (/)

m,, = Flujo masico del fluido de proceso a la salida del equipo de intercambio (%)

m"s =Flujo masico del fluido de proceso a la salida del equipo de intercambio en fase
liquida (")
m" s =Flujo méasico de vapor del fluido de proceso a la salida del equipo de intercambio
(")
m" s =Flujo méasico de una mezcla liquido - vapor del fluido de proceso a la salida del
equipo de intercambio (%)

N = Numero de deflectores (adimensional)
N,, = Ndmero de Horquillas (adimensional)

N, = Numero de pasos (adimensional)
N, = Ndmero de tubos (adimensional)

NTU’ = Numero de unidad de transferencia (adimensional)

NTU = Numero de unidad de transferencia usado en la insdustria, nimero de Merkel
(adimensional)

P* =Ganancia de temperatura del fluido que va por los tubos (adimensional)

P = Presion puntual (psig)

P, =Presion determinada en el punto inicial (psig)

P, = Presion determinada en el punto final (psig)

Q, = Calor transmitido calculado a partir del flujo de agua en un tiempo inicial (&)

Q,z = Calor transmitido calculado a partir del flujo de agua después de un cierto tiempo
de servicio del equipo (BY)

Qp = Flujo de calor de disefio (Bt)

QpR = Calor transmitido calculado a partir del flujo de proceso después de un cierto
tiempo de servicio del equipo (B )

Q.4 = Calor maximo transmitido (&)

Qp = Calor transmitido calculado a partir del flujo de proceso en un tiempo inicial (Y )

Q, = Calor latente de evaporizacion del agua (8, )

R, =Resistencia a la tansferencia de calor por lado tubo ("™P¢*%4,)

R, =Resistencia a la tansferencia de las incrustaciones por lado tubo (“*p‘ez*°F/Btu)

R, =Resistencia a la tansferencia de calor por el material del tubo ("™P¢*%4,,)

R, =Resistencia a la tansferencia de calor por lado carcasa ("™"¢*F4,)

R, =Resistencia a la tansferencia de calor por las inscrustaciones externas tubo (“*p‘ez*°F/Btu)

XVii



R =Ganancia de temperatura del fluido que va por el exterior de los tubos (adimensional)
I. =Resistencia al ensuciamiento lado carcasa (""¢4,,)
Re =Numero de Reynolds (adimensional)
. -7 * nia2 %0
R,; = Factor interno de obstruccion (™" F/Btu)
-z * il %0
R,, =Factor externo de obstruccion ("™ F/Bm)

R, = Factor combinado de obstruccion (™%, )
R, =Factor combinado de obstruccion calculada a partir de datos de operacion tomadas

del equipo de intercambio ("4 )

- - - - * nin2 %0
I =Resistencia al ensuciamiento lado tubo (™" F/Btu)

S = Pardmetro que identifica al tipo de empaque usado en las torres de enfriamiento
(adimensional).

T, = Temperatura de entrada del agua a la torre de enfriamiento (°F)

T, = Temperatura de salida del agua a la torre de enfriamiento (°F)

T, = Temperatura promedio del agua (°F)

T, = Temperatura promedio del aire (°F)

T., = Temperatura del agua que entra al equipo térmico (°F)

T..;r = Temperatura del aire a la entrada de la torre (°F)

T, = Temperatura promedio entre la temperatura de entrada y salida de los fluidos del

sistema de intercambio térmico (°F)
T.. = Temperatura media del agua (°F)

T, = Temperatura media del fluido de procesos (°F)

T,, = Temperatura de salida del agua del equipo térmico (°F)

T, = Temperatura del aire a la salida de la torre (°F)

T,, = Temperatura del fluido de procesos a la salida del equipo térmico (°F)

Tspc = Temperatura calculada de los fluidos del proceso a la salida del equipo térmico (°F)

Tspr = Temperatura real de los fluidos del proceso a la salida del equipo térmico (°F)

T, = Temperatura supuesta del fluido de proceso a la salida del equipo térmico (°F)

T, = Temperatura de pared externa del tubo (°F)

U, = Coeficiente global de transferencia de calor de disefio (B% pietror )

U, =Coeficiente global de transferencia de calor limpio (®%/. ;- )

U, = Coeficiente global de transferencia de calor determinado después de cierto tiempo de
servicio (BY/. owr)

V =Velocidad ("¢ )

V, = Velocidad promedio determinada en el punto inicial (*%/)
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V, =Velocidad promedio determinada en el punto final ("¢ )
V™ = Volumen de la Torre de enfriamiento ( pie:)

X = Espesor (in)

X =Factor que agrupa razones de temperatura (adimensional)

Y’ =Razon de humidificacion (Ib vapor de agua/ Ib de aire seco)
Z = Altura (pie)
LISTA DE SIMBOLOS GRIEGOS

a = Factor de correccion de la energia cinética (adimensional)
a, =Factor de correccion de la energia cinética en el punto inicial (adimensional)

a, = Factor de correccion de la energia cinética en el punto final (adimensional)
AH,, , , = Variaciones de entalpia usados en el metodo de Tchebyshev (8 )
AP =Caida de presion (psia)

AP, = Caida de presion lado carcasa (psia)

AP, =Caida de presion generadas por la entrada y salida (psia)

AP, =Caida de presion por pérdidas de momentum (psia)

AP, =Caida de presion lado tubo (psia)

AP, = Caida de presion total lado carcasa (psia)

APR,; = Caida de presion Total lado tubo (psia)

AT =Variacion de temperatura (°F)

ATB =Diferencia balanceada de temperatura (°F)

ATML =Diferencia de temperatura media logaritmica (°F)
ATML,, = Diferencia de temperatura media logaritmica real (°F)

% = Rugosidad relativa (adimensional)

1 =Viscosidad del fluido a temperatura media (cP)

U =Viscosidad promedio del fluido que pasa por lado carcasa (cP)
4 = Viscosidad promedio del fluido que pasa por lado tubo (cP)
Lyer = Viscosidad a la temperatura de la pared externa del tubo (cP)
Hyir = Viscosidad a la temperatura de la pared interna del tubo (cP)
p =Densidad (%)

po; = Densidad lado tubo a la temperatura media (%ies )

pc =Densidad lado carcasa a la temperatura media (%ie3 )
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ABREVIATURA DE EQUIPOS E INSTRUMENTOS

AC —1= Acumulador de gasolina.

B—7/7A=Bombas de gasolina.

B —12 =Bomba de agua de enfriamiento hacia el condensador IC-11.
B—-17/17 A=Bomba de condensado de tope de la torre de vacio.

FI = Contador de flujo de valvulas de control

IC —1A/1B = Aeroenfriadores de gas de tope de la torre atmosférica.
IC —2A/2B = Condensadores de gas de tope de la torre atmosférica.
IC —3/4 =Enfriadores de nafta.

IC —5/6 =Enfriadores de diesel liviano.

IC —10/10A = Enfriador de destilado liviano.

IC —11/12 = Condensadores de tope de la torre de vacio.

IC —15= Enfriador de residuo de vacio y gasoil.
IP—7/7A=Enfriadores de nafta de planta de parafina.

J —2=Inyector de vacio de condensadores de vapores de la torre de vacio.

Pl = Instrumento indicador de presion.
TI = Instrumento indicado de temperatura.
T —1=Torre de enfriamiento.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 PLANTAMIENTO DEL PROBLEMA

Entre todos los centros de refinacion del pais, la Refineria San Roque es la Unica
planta productora de parafinas; en ella se procesan crudos parafinosos livianos
provenientes de las areas de produccién del distrito Anaco, tales como: Santa Rosa I,
Santa Ana I11, San Joaquin I / 1V, El Toco y Técata.

La producciéon de parafinas involucra una serie de procesos que van desde la
destilacion atmosférica y de vacio hasta una adsorcion, que tiene como finalidad

eliminar las impurezas que estos alcanos arrastran de las etapas aguas arriba.

Estos procesos, a su vez, involucran sistemas de enfriamiento con agua que son
usados para garantizar condiciones Optimas en las etapas aguas abajo. Dichos
sistemas han presentado una desviacion de temperatura fuera del rango de operacion
causando diversos problemas, entre ellos se encuentra la poca condensacion de los
vapores de tope de la columna atmosférica que genera una quema excesiva en el

mechurrio.

Para resolver estos inconvenientes, los supervisores de la planta proponen la
evaluacion de la torre de enfriamiento y de todos los intercambiadores de calor que
usan agua como medio de enfriamiento, con el fin de determinar las posibles causas
que generan estos problemas y asi poder tomar las acciones correspondientes en la

proxima parada de planta a realizarse en Marzo de 2009.



1.2 OBJETIVOS
General:
Evaluar los sistemas de enfriamiento de la Refineria San Roque.
Especificos:
1 Caracterizar los diferentes fluidos que son enfriados por estos sistemas térmicos.

2 Caracterizar a través de ensayos ASTM D86 y D1160 los crudos que entran a la

columna atmosférica.
3 Simular en PROII la planta de crudo y vacio de la Refineria San Roque.

4 Validar los resultados de la simulacion usando los datos de planta disponibles, asi

como los resultados de la caracterizacién de los crudos.
5 Determinar el Rendimiento de la Torre de enfriamiento TE-1.

6 Determinar el rendimiento de los intercambiadores que usan agua como fluido de

enfriamiento.

7 Automatizar los calculos tipicos de ingenieria, usados para la evaluacion de estos

intercambiadores, para facilitar el procedimiento de inspeccion de estos sistemas.

1.3 ANTECEDENTES

Actualmente existen equipos en la refineria donde el monitoreo de la eficiencia es
una rutina necesaria para saber el comportamiento de éstos a través del tiempo, asi se
toman las decisiones cuando la eficiencia de los equipos salga fuera de los rangos
permitidos en los manuales de operacion. Sin embargo, no todos los equipos cuentan
con un procedimiento que les permita el calculo de la eficiencia; entre estos equipos

se encuentran los intercambiadores de calor.

Salazar (2003) da el primer paso en estudiar la necesidad de tener un manual donde

se reporten las condiciones de seguridad de los equipos de la planta de crudo y vacio,



entre ellos se encuentran los equipos de enfriamiento, indicando en su informe las
condiciones de operacion, tanto maximas como minimas de las variables medibles,
tales como: temperatura, presion y flujo. Actualmente los resultados determinados
por Salazar son usados por los operadores como rutina diaria en las tablas de reporte

de estos equipos.

Por otra parte, el personal de la sala técnica y del Departamento de Inspeccion ha
desarrollado a lo largo de los afios una serie de historiales sobre cada parada que se ha
hecho y como se han ido modificando los intercambiadores. También se han
reportado las causas generadoras de sus bajas eficiencia cuando el equipo esta

desarmado para su mantenimiento.

Adicionalmente, dicho departamento cuenta con los planos de los detalles mecénicos
que los fabricantes de los intercambiadores de calor entregan a la hora de ser
comprados. Con la ayuda de los planos se ha podido especificar la construccion de

piezas necesarias para el reemplazo en los equipos.

Toda la informacion antes mencionada, es de vital importancia al momento de
generar procedimientos que ayuden a los supervisores de la refineria a determinar el
comportamiento de los equipos de enfriamiento con respecto a variables que ellos
puedan medir con facilidad, y que a futuro sean la base para nuevos manuales de

operacion de los mismos.



CAPITULO II.
REVISION BIBLIOGRAFICA

En este capitulo se establecen los fundamentos tedricos necesarios para poder lograr
la ejecucién de los objetivos especificos establecidos en este Trabajo Especial de
Grado.

2.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR.

La transferencia de calor puede definirse como la transmision de energia de una
regién a otra como resultado de una diferencia de temperatura notable entre éstas. Asi
un aparato cuya finalidad es la transferencia de energia entre dos fluidos, es Illamado
intercambiador de calor. Estos equipos son necesariamente Utiles para recuperar el
exceso de energia que de otra manera se perderia, reduciendo asi los costos totales en
combustibles o servicios de una planta de proceso (PDVSA, MDP-05-E-01,1997).

En general, un intercambiador de calor es cualquier equipo en el cual se transfiere
calor de un fluido caliente a un fluido mas frio, a través de una pared que separa los
dos fluidos. El calor fluye como resultado del gradiente de temperatura, es decir, que
la fuente de energia proviene del intercambio entre los fluidos a través de una
conveccion forzada del fluido mas caliente que incorpora calor por conduccién y por
conveccion que transmite la pared hacia el fluido menos caliente. Adicionalmente, en
estos equipos puede ocurrir transferencia de calor hacia los alrededores (disipacion

de calor al medio ambiente) por conveccién natural, asi como por radiacion.

Los procesos de transferencia de calor a nivel industrial se clasifican en:
transferencias de calor con cambio de fase (vaporizacion y condensacion) y
transferencia de calor sin cambio de fase (donde sélo ocurre calentamiento y
enfriamiento de fluidos). Una mejor descripcion del funcionamiento de los procesos

industriales es la siguiente:



e Recuperacion de calor: la corriente fria recupera parte del calor de la corriente
caliente, es decir, el calentamiento y enfriamiento de las corrientes
involucradas, las cuales fluyen simultaneamente a ambos lados del area de
transferencia de calor.

e Evaporacion: una de las corrientes involucradas en el intercambiador cambia
de fase de liquido a vapor. Por lo general, son los fluidos mas frios que son
calentados por el otro fluido aumentando su calor latente.

e Condensacion: Una de las corrientes involucradas en el intercambiador de
calor cambia de fase vapor a fase liquida. En estos casos el fluido mas caliente

es enfriado por el fluido més frio generando que su calor latente disminuya.

Existe una gama de tipos de intercambiadores de calor, esto es con el fin de
satisfacer una condicion de operacion que requiera un proceso en la industria
quimica. Dichos intercambiadores de calor son clasificados segin su forma,
mecanismos de transferencia de calor, geometria y tipo de construccién. Las
formas y los tamafios dependeran de la cantidad de energia que estos equipos

requieran retirar o intercambiar entre los fluidos.

Entre los tipos de intercambiadores de calor que la refineria San Roque posee en
sus procesos se encuentran: los intercambiadores de doble tubo, tubo y carcasa y

enfriador por aire de tiro inducido.

La mayoria de los intercambiadores estan ubicados en la planta de crudo, y su
funcién es tratar de disminuir la carga calorica de los diferentes cortes obtenidos
de la torre atmosférica y de vacio, para que éstos puedan ser almacenados a una

temperatura conveniente.



2.1.1 INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO.

Los intercambiadores de calor de doble tubo consisten en un tubo dentro de una
carcasa de tubo. Las unidades casi siempre consisten de dos tubos rectos conectados
en un extremo en forma de “U” o de “horquilla”. A este montaje se le llama seccién
de doble tubo. A pesar de que algunas secciones de doble tubo tienen tubos sencillos,
algunos de estos equipos tienen aletas longitudinales en el exterior del tubo interno
(PDVSA, MDP-05-E-04,1995). En la figura N° 2.1 se pueden apreciar los diferentes
tipos de aletas, que el tubo interno de estos intercambiadores posee.

(b)

Figura N° 2.1 Tipos de aletas: (a) aleta longitudinal, (b) alerta transversal
(McCabe,1991)

El objetivo principal de las aletas longitudinales es mejorar 0 aumentar el area de
transferencia de calor. Tienen dos efectos principales:

e Reducir el area de transferencia del flujo en el lado anular o de la carcasa, lo
cual resulta en un cambio en el didmetro hidraulico del anulo y la aleta e
incremento de la velocidad del fluido.

e Incremento tanto del area de transferencia como de la caida de presidn
(PDVSA, MDP-05-E-04,1995).

La principal desventaja en el uso de los intercambiadores de doble tubo es la pequefia

superficie de transferencia de calor contenida en una horquilla simple. Aunque su



desventaja sea su area de transferencia de calor, son muy Utiles cuando se requiera

superficies de intercambio de 100 hasta 200 pies®.

Generalmente se ensamblan en longitudes efectivas de 12 a 20 pies, siendo ésta la
distancia entre cada rama de la horquilla donde ocurre la transferencia de calor, sin

incluir la prolongacion en “U” del tubo interno ( Kern, 1999).
2.1.2 INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CARCASA.

El intercambiador de tubo y carcasa consiste de un haz de tubos paralelos encerrados
en un tubo cilindrico denominado carcasa. Estos aparatos se disefian, fabrican y
clasifican de acuerdo a los estdndares de la asociacion de fabricantes de
intercambiadores tubulares (TEMA, 1999).

Este es el tipo de intercambiador que se utiliza cominmente en las refinerias. No es
caro, es facil de limpiar y relativamente facil de construir en diferentes tamafios;
ademas, puede ser disefiado para presiones desde moderadas a altas, sin que varie
sustancialmente el costo. Es mecanicamente resistente para soportar las tensiones a
las cuales es sometido durante la etapa de fabricacion, el envio, montaje e instalacion
en sitio; y los esfuerzos externos e internos en las condiciones normales de operacion,
debido a los cambios en temperatura y presion (PDVSA, MDP-05-E-01,1995).

Los tipos existentes de intercambiadores de tubo y carcasa, ordenados segun su
incremento de costos, para rangos de presiones desde moderadas a altas, son los
siguientes:

e Intercambiador de cabezal fijo.

e Intercambiador con tubos en U.

e Intercambiador de cabezal fijo con junta de expansion o junta de empaques.

e Intercambiador de cabezal flotante.



La mayoria de los intercambiadores de tubo y carcasa se montan en posicion
horizontal, si el fluido es liquido. Cuando dicho fluido entra por la parte inferior del
intercambiador, ya sea por el lado carcasa o del lado tubo, y sale por la parte superior,
provoca que el equipo esté siempre lleno del liquido, generando asi el uso de toda el
area de los tubos para su respectivo intercambio térmico. De no ser asi, se forman
nubes o “bolsas” de vapor, como se muestra en la figura N° 2.2, causando pérdida de
eficiencia en la transferencia en los tubos que se encuentran atrapados en esa nube de

vapores.

Nubes de vapor

T T ST T S AT
e e i

---------

Figura N° 2.2 Nubes de vapor en el interior de la carcasa (Elaboracién propia).

2.1.3 VARIACIONES EN LA PRESION.

La caida de presion en un intercambiador es producto de tres tipos de pérdidas: las
pérdidas por friccion debidas al flujo, las pérdidas debidas a cambios en la direccion
del flujo y las pérdidas causadas por la expansion y contraccion en las entradas y
salidas de las boquillas y tubos. EI método para calcular la caida de presion es
diferente para cada tipo de intercambiador. No es deseable tener altas caidas de
presion, ya que éstas contribuyen a la erosion, requiriendo el uso de internos de
espesor excesivo y de valvulas, accesorios o tuberias de una clasificacion mayor en el
circuito del intercambiador (PDVSA, MDP-05-E-01,1995).

En la tabla 2.1 se muestran las variaciones tipicas de las presiones de operacion para
los diferentes tipos de intercambiadores de calor; la tabla 2.2 muestra las ecuaciones

usadas para calcular la caida de presion de cada lado del intercambiador.



TABLA 2.1 Caidas de presion tipicas para intercambiares de calor de Tubo y
Carcasa, Doble Tubo y Enfriadores por Aire (PDVSA, MDP-05-E-01,1995).

FLUIDO AP (psi)
Gases y vapores (alta presion) 5-10
Gases y vapores (baja presion) 2-5
Gases y vapores (presion atmosférica) 0.5-2
Vapores (vacio) <05
Vapores (Condensadores de Torre de vacié) | 0.06-0.23
Liquido 10-25

TABLA 2.2 Ecuaciones para calcular las caidas de presion ( Kern, 1999).

INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CARCASA

LADO CARCASA LADO TUBO
2 2
AP, = fxGExDe x(N +013 (2.1) AP, - f xGy xNp x LO.14 (2.7
2><g><prDe><(’ucj x144 2><g><pT><De><£’uT J x144
Hwic Hwit
f =1.756 x Re % (22) | f =0.411xRe,, ** (28)
para Re >300 paraRe,,, >1000
L
(N +1) = E (23) APR _ 4x NP X Pr xV 2 por paso (29)
2x g x144
AP = AP; + AP, (2.10)
INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO
4x fxGZxL 4x fxGy xL [PT]
_ AP =TT | P (2.12)
APC ZXQXPCZXD(: @4 ' zngpszDiT 144
Ap. - NxV*x1,296x10 es | f= 0.0035+&40_42 (2.12)
ES 2xQ ' DiT GT
Hr
AP = (AP +AR)*(SE)  (29)




2.1.4 DIFERENCIA DE TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA (ATML)

La diferencia de temperatura en cada punto del intercambiador de calor constituye la
fuerza impulsora mediante la cual se transfiere el calor desde la fuente al receptor.
Dicha fuerza no permanece constante a lo largo del equipo debido al cambio de

energia entre los fluidos.

Como es muy complicado medir los promedios de temperatura en cada punto a lo
largo del equipo, se toman Unicamente las temperaturas de entrada y salida de los
fluidos caliente y frio, respectivamente. Mediante un balance diferencial de energia
en un punto del intercambiador en los fluidos caliente y frio, con una posterior
integracion para la longitud total del equipo, se llega a expresiones que pueden
representar los ATML, ya sea para fluidos que se desplacen en paralelo y en

contracorriente.

Dichas expresiones se determinan partiendo de las siguientes suposiciones:

e El intercambiador esté aislado de sus alrededores.

e EIl coeficiente global de transferencia de calor es constante en toda su
trayectoria.

e Los calores especificos de los fluidos son constantes.

e Los cambios de energia potencial y cinética son despreciables.

e Laconduccidn axial a lo largo de los tubos es insignificante.

e La cantidad de flujo que pasa por el equipo se mantiene constante (estado
estacionario).

¢ No hay cambios parciales de fase en el sistema.
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En la figura N° 2.3 se muestran los perfiles de temperatura para cada caso de

desplazamiento de los fluidos.

Tep

t
L/ e an
T&ﬂ

T

A
W

h""'h-‘____ El_ Tsp

area o longitud del equipo

Tep 1

Tea -6—-— co-corriente —d——-Tsa

Tsp

T

oo £}

ATy

Tsa T—\
_ﬂif Tsp
e

area o longitud del equipo

Tep 1

— contra-corriente ‘d’T&ﬂ

Tsp

Figura N° 2.3 Representacion de los perfiles de temperatura para flujos en paralelo y

en contracorriente (Elaboracion propia).

Las ecuaciones que representan la diferencia de temperatura media logaritmica son

las siguientes:

-T.)-(T,-T
Flujo paralelo: ATML = (e ~Tea) = (Tep ~Tss) (2.13)
Tep _Tea
In
Tsp _Tsa
(Tep ~Toa) — (T, —Te)
Flujo contracorriente ATML = (2.14)
Tep _Tsa
In
Tsp _Tea
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Aun cuando dos fluidos pueden transferir calor en un aparato de intercambio de calor,
ya sea en contracorriente o en flujo paralelo, la direccion de los dos fluidos influye
en el valor de la diferencia de temperatura. En general, el ATML de contracorriente es
mucho mayor que el de flujo paralelo, trayendo consigo un area superficial de
transferencia de calor mas pequefia para el arreglo en contraflujo que para el arreglo
en paralelo, siempre y cuando permanezca constante el coeficiente global de
transferencia de calor.

Por otra parte, cuando existe condensacidén de compuestos puros, la temperatura de
cambio de fase permanece constante en toda su trayectoria. En cambio, para
condensaciones de mezclas de vapores, la diferencia media logaritmica de
temperatura (ATML) se llamara diferencia balanceada de temperatura (ATB), y se
determina a partir de la diferencia de temperatura promediada entre la curva de
condensacion de la mezcla de vapores (temperatura en funcion del contenido de
calor) y la linea recta que representa el medio de enfriamiento. En la figura N° 2.4 se

presentan estas dos tendencias de condensacion.

T I
* Tsaturacién
T mezcla de vapores
cond
Tsa
B \
Tea N
area o longitud del equipo Carga térmica

{a) (Ix}
Figura N° 2.4 Representacion de los perfiles de temperatura en condensacion: (a)
condensacion isotérmica de un compuesto puro, (b) curva de condensacion de una

mezcla de compuestos (Elaboracion propia).

Cuando los intercambiadores poseen mas de dos pasos por la carcasa ocurre una

combinacion de flujo paralelo y contracorriente. Por ende, la diferencia de
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temperatura media logaritmica debe corregirse mediante un factor que depende del
numero de pasos por la carcasa. Existe una correlacion obtenida de la modificacion
de la derivacion de Underwood y se presenta en la forma final por Naple y Bowman,

Mueller y Nagle (Kern, 1999).

1xm 1- Xj
1-RX

F= (2.15)
2—xx(R+1 VR? + )
(R=DxIn
2—X><(R+1+ R? + )
_ * }{\IP
1_(11 RPP j
Donde X = (2.16)
_[1-RP Y e
1-P*
T -T
R=_2* % (2.17)
Tsa _Tea
0
p*:@ (2.18)
Tep _Tea

Donde el parametro R es el cociente de los productos de calor especifico por flujo
masico de cada uno de los fluidosy P* es una eficiencia térmica que representa el
cociente de la diferencia de temperatura del fluido que va por los tubos (proporcional
a la energia intercambiada en forma de calor) y la diferencia de temperatura de

entrada (fuerza impulsora para el intercambiador de calor).
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2.1.5 FACTORES DE ENSUCIAMIENTO.

Cuando los aparatos de transferencia de calor han estado en servicio por algun
tiempo se depositan incrustaciones en la parte interior y exterior del tubo, como
resultado de las interacciones entre los fluidos y el material usado para la elaboracién
del equipo. Estas incrustaciones afiaden resistencias adicionales en el coeficiente
global de transferencia de calor, generando una disminucién gradual de la eficiencia
del equipo, debido a que las temperaturas de salida requeridas en los fluidos del
intercambiador, no serén alcanzadas por la resistencia que estos depositos generan.
En la figura 2.5 se pueden observar las resistencias que se generan en el tubo interno

de los intercambiadores.

Tubo
y interior
Rdﬁ %’. % Tl.lhﬂ'
: exterior

Figura 2.5 Localizacion de los factores de obstruccion en un intercambiador
(Kern, 1999).

Cuando se determina el valor del coeficiente global a partir de la resistencia de las
paredes de los tubos, coeficientes de pelicula internos y externos es llamado
coeficiente total limpio (Uc), mientras que al incluir las resistencias de ensuciamiento
(tabuladas), su nombre cambiard a coeficiente total de disefio (Up), término que

proporcionara las bases en las cuales el equipo debe ser fabricado.

Los factores de ensuciamiento tabulados pretenden evitar que el intercambiador
transfiera menos calor que el requerido por el proceso, durante un periodo
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aproximado de un afio a un afio y medio. Sin embargo, los datos tabulados son
solamente una guia, ya que cuando exista informacion que pueda ser utilizada para
determinar con precision el factor de ensuciamiento para un servicio en particular, se
deben usar éstos en lugar de los reportados en tablas (PDVSA, MDP-05-E-01,1995).

Como el coeficiente global de disefio y las temperaturas de salida cambian a medida
que se acumulen las incrustaciones, se puede determinar un criterio que indique
cuando sacar de servicio un equipo de intercambio para su limpieza. Si ATML se
calcula a partir de las temperaturas observadas en lugar de las temperaturas de
proceso, Up se llamard Ur que representa el coeficiente real que posee el equipo
después de cierto tiempo de servicio, entonces:

i = i+ Rdi + Rdo (219)

U R U Cc

Cambiando R, +R,, =R, (2.20)

Entonces R, _Ye =Yy (2.21)
c xUg

La ecuacion anterior puede ser usada para determinar R, para un periodo de tiempo
dado.

Cuando R, (depositado) > R, (permitido), como ocurre después de un periodo de
servicio, el equipo no transferira una cantidad de calor igual a los requerimientos de

proceso y debe limpiarse (Kern, 1999).

Otra expresion usada para generar tendencias del factor de incrustacion con respecto

al tiempo es
1 1

=—+R,(t 2.22
0.0 U, o () (2.22)

La ecuacion 2.22 es usada para determinar el tiempo en el que un intercambiador

debe ser sacado fuera de servicio para su limpieza.
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2.1.6 DIFERENCIA ENTRE EVALUACION Y DISENO DE LOS
INTERCAMBIADORES DE CALOR.

La diferencia radica en que los disefios de intercambiadores de calor son procesos
intrinsicamente de ensayo y error, debido a que se debe ir proponiendo una
configuracién del equipo térmico, de manera que satisfaga la comparacion entre la
caida de presion, el calor y el area de transferencia de calor calculada con la requerida
por el proceso. Si el arreglo propuesto no satisface los requerimientos del proceso, se
debe elegir otra configuracion hasta que estos arreglos se aproximen a los parametros
de comparacién. Mientras que en las evaluaciones se comparan datos recalculados de
las variables de salida con los datos de disefio y operacidn, sabiendo de antemano la

configuracion real del intercambiador estudiado.

Tanto para el disefio como para la evaluacion se debe partir de datos bases que
representan la informacion necesaria para iniciar los calculos de cada caso. En la

tabla N° 2.3 se presenta un resumen de los datos bases del disefio y evaluacion.

TABLA N° 2.3 Datos base para el disefio y evaluacion de intercambiadores de calor

(Elaboracion Propia).

DATOS BASE: DISENO DATOS BASE: EVALUACION

my-m,  Tep» Tea,PTOpiedades

termofisicas de los fluidos, factor de
: : ) ensuciamiento de cada fluido, AP,
mp /My T, Ty Tea Tea, Propiedades
disposicion de los fluidos

termofisicas de los fluidos, factor de Lado carcasa:D,, nimero de pasos,

ensuciamiento de cada fluidoy AP o
espaciamiento entre deflectores.

permitido . .
Lado tubo: nimero de tubos, longitud,
didmetro externo, espesor del tubo, tipo

de arreglo y nimero de pasos.
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Aunque los datos base de cada caso son diferentes, las ecuaciones usadas para el
disefio y evaluacion son las mismas. Sin embargo, los procedimientos de calculo son
muy distintos en cada caso. A continuacion se presentan en la figura N° 2.6 los
diagramas de bloques del célculo general, donde se denota la diferencia entre
evaluacion y disefio de los equipos térmicos.

DISENO EVALUACION

/D.ﬁ.TDS BASE/ DATOS BASE
¥

Disposicidn de los

L A Suponer Tsop Calcular ATMLx
Calcular Q, del Fluido de 2
los tubos o de la carcasa Calcular Qp [Calcular Gp- 6 Qar]

Calcular Tsa
Computar ATML Sabiendo i,le Qp=Qa Calcular U con

ecuacion de Diseno

Calcular propiedades de Caleular ATML
los fluidos Evaluados a Tm 3

Calcular propiedades
termofisicas a Tm

Seleccionar configuracion
y amreglo interno del
equipo, como ensayo

Calcular Coeficientes
Internos vy externos

orregir ATRL
con F{R,P)

E
Calcular APcal v U
Incluyendo Rd=Rdi+Rdo

Calcular coeficientes
internos iexternt:s Calcular &l Calor

de Disenc O

armparar
Qp=Co

Calcular AP y LU
Incluyendo Rdiy Rdo

Comparar:

Tsop con Toperacion
APcal con APoperacian
Calculo de eficiencia
Verificar que Rd=<=Rd

erficar Satisfaccion
del ensayo

no

Hacer Diseno
Mecanico

Figura N° 2.6 Diagrama de procedimiento general para el disefio y evaluacion de
intercambiadores de calor (Elaboracion propia).
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2.2 TORRES DE ENFRIAMIENTO.

En los procesos industriales se producen excesos de calor, usualmente en la forma de
agua caliente que puede ser enfriada y volverla a utilizar. Las torres de enfriamiento
disipan esta cantidad de calor rapidamente, por la circulacion de las aguas calientes
de los procesos en presencia de aire para maximizar la evaporacion (Hensley, 1992).

Los procesos de enfriamiento del agua a partir de la humidificacion del aire, llevan
consigo un proceso de difusion, que consiste en la transferencia de material entre una
fase y otra o entre las dos fases provocada por una diferencia de presion o
concentracion entre dichas fases. Esta conducta se Ilama Transferencia de Masa o

material para diferenciarla de los conceptos de transferencia de calor (Kern, 1999).

La humidificacién del aire en las torres de enfriamiento ocurre por la saturacion de
éste con vapor de agua, que sale con el aire llevando consigo su calor latente de
vaporizacién. Esto es debido a que el calor latente del agua es tan grande que una
cantidad pequefia de evaporacion produce grandes efectos de enfriamiento (Treybal,
1988).

Este tipo de torres poseen empaque que tienen como funcion el aumento de la
superficie de transferencia, ya sea distribuyendo liquido sobre una gran superficie o
retardando la caida de las gotas a través de este equipo. Debido a los requerimientos
de grandes volumenes de aire y pequefias caidas de presiéon permitidas, es costumbre
usar largueras de madera de seccion rectangular o triangular, que dejan la torre
sustancialmente sin obstruir el paso de los fluidos. En la figura N° 2.7 se muestra la

forma de estos tipos de empaque.
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v
???

Fh b by SRR I B

Flujo de aire Flujo de aire

u-u-q
h..@ ”-q.q

ce=ld

b,..« u-.ﬂ
n,..q ”-,.q

fa) (b)
Figura N° 2.7 Tipos comunes de empaques en torres de enfriamiento: (a) empaque

triangular, (b) empaque rectangular (Elaboracion propia)

En los célculos involucrados en el disefio y evaluacion de las torres de enfriamiento,
se encuentra una variable conocida como temperatura de bulbo himedo; dicha
temperatura es muy importante, debido a que se puede sacar una descripcion de la
transferencia simultanea de masa y calor. La temperatura de bulbo hiumedo se define
como la temperatura mas baja a la que el agua puede obtenerse por humidificacion
adiabatica (Kern, 1999).

Una ecuacién usada para la evaluacion y el disefio de torres de enfriamiento, es
deducida a partir de la combinacién y rearreglo de las ecuaciones del balance de masa
y energia en un pequefio diferencial de la altura de la torre, como se muestra en la
figura N° 2.8.
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Tf‘: a

calionte _ dm.+h, G, (14Y'+dY')
e Humair + dHona
humidificado H.+dH. mair mair
| A
Equipos de torre de b ¢ _ |
enfriamiento enfriamiento T i d |'|'1 alre
L —— > dz agua !
_i» e
A
L :1 Gy (1+Y)
a -
po— r aire H, Humair
T .
enfriada T eair

Figura N° 2.8 Seccidn diferencial de una torre de enfriamiento (Elaboracién propia).

Al realizar un balance de calor y masa seguida de unas suposiciones, se tiene que:

/ Hy
Z= ,GS xj AH (2.23)
ki xa HZHS_Hmair
G/
Donde ——— =HTU (2.24)
k' xa
"t dH
y j—:NTU’ (2.25)
HZHS - |_|mair

En la industria, NTU es conocido como el nimero de Merkel y también como la
demanda de la torre. Con frecuencia, las industrias dedicadas a la elaboracion de
torres de enfriamiento representan la ecuacion 2.25 como una funcion de las

temperaturas de entrada y salida del agua que circula por la torre:

k' xaxV* _TZ CdT

m n Hs —H

a

NUT = (2.26)

mair
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Una representacion grafica de NTU en funcion de L' /G es conocida como la

curva de demanda o de requerimiento de disefio y representa una medida del grado de
dificultad para alcanzar las condiciones de disefio de enfriamiento del liquido, sin

depender en lo absoluto de las caracteristicas fisicas de la torre.

La solucion de la ecuacion 2.26, es determinada a partir de un método estandarizado
por el Instituto de Torres de Enfriamiento (CTI) en el afio 1967, llamado método de
integracion numérico de Tchebyshev, que consiste en la evaluaciéon de la ecuacion

por cuatro temperaturas en el intervalo de operacién o requerido para el enfriamiento,

es decir:
T = [T [T s (2.27)
s Hy—H . 4 = AH

Donde

AH, =H; —H,__, ,evaluado a la temperatura T, + 0.1x (T, -T ) (2.28)
AH, =H, —H ., evaluado a la temperatura T, + 0.4x (T, -T ) (2.29)
AH, =H, —H,,, ,evaluado a la temperatura T, + 0.6 x (T, -T,) (2.30)
AH, =H; —H .., evaluado a la temperatura T, + 0.9x (T, -T ) (2.31)

Debido a que este término es muy importante para la industria son generadas muchas

correlaciones para diferentes torres y disposiciones de los empaques. Estas

correlaciones son también una relacion de  NTU en funcion de m_/G{ y su

representacion gréfica es conocida como Curva Caracteristica, la cual da una medida

de la capacidad de enfriamiento de una torre en particular.

/ S
NTU = CX(CI;_ j 2.32)

S
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Donde Cy S son las constantes que caracterizan el tipo y disposicién de los

empagques.

En la figura N° 2.9 se aprecian las curvas de NTU en funcién de L' / G/ :

Curva caracteristica de la torre
para ¥, ¥,k

HTU

curva de demanda
para varios rangos
de temperatura

- Razén J' ,I'IG; de operacion

I

i

Figura N° 2.9 Representacion gréfica de la curva caracteristica y la curva de demanda

de una torre de enfriamiento (Elaboracién propia).
2.2.1 EFICIENCIA DE TORRES DE ENFRIAMIENTO.

Para definir la eficiencia de un equipo donde se intercambie calor, se debe determinar

primero la transferencia de calor maxima posible,Q, ..., para dicho sistema térmico.

Antes de determinar una expresion para la eficiencia, se debe definir la capacitancia

térmica del flujo de agua y de aire como:

C, =Cp, xm, (2.33)
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Cair = Cpair x GS (234)

El calor méximo posible se determina a partir de la menor capacitancia que se pueda
obtener de los dos fluidos que estan intimamente en contacto, entonces

Qméx = le’n X (Tep _Tea) (235)

Obteniéndose como eficiencia que e = Qe (2.36)

max
La expresion anterior es muy usada para determinar la eficiencia de un
intercambiador de calor, con la unica diferencia de que el calor maximo estaria

representado por el calor usado para el disefio del equipo.

Para determinar la eficiencia de una torre de enfriamiento Jaber & Webb (1989),
desarrollaron una ecuacién necesaria para aplicar el método de e-NTU para torres de
enfriamiento en contra flujo y flujo transversal. Krdger (2004) manej6 los detalles de
las expresiones desarrolladas por Jaber & Webb e implementé la eficiencia a los

sistemas aire y agua, llegando a la ecuacion 2.37 (Kloppers y Kroger, 2005).

e, = C.x(T,-T) (2.37)
le’n ><(Hes - fi - Hl)

Donde f, es un factor de correccion, otorgado por Berman en 1961 con el fin de

mejorar las aproximaciones de la entalpia de saturacion del aire en funcion de la
temperatura del agua como una linea recta. El factor de correccion es calculado a

partir de la ecuacion:

— (HsS +Hes _ZXHSm)
4

f (2.38)
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2.3 ECUACION GENERAL DEL TEOREMA DE BERNOULLI

El teorema de Bernoulli representa la aplicacion de la ley de la conservacion de la
energia al flujo de fluidos en una tuberia. Expresa que la energia total en un punto
cualquiera, por encima de un plano horizontal arbitrario fijado como referencia, es
igual a la suma de la altura geométrica, la altura debida a la presion y la altura debida

a la velocidad, es decir:

Z+—+—=H (2.39)

Si las pérdidas por rozamiento se desprecian y no se aporta o se toma ninguna energia
del sistema de tuberias, tales como bombas y turbinas, entonces la altura total H en la
ecuacion anterior permanecerd constante para cualquier punto del fluido. Sin
embargo, en la realidad existen pérdidas o incrementos de energia que deben incluirse
en la ecuacion de Bernoulli.

La ecuacién de Bernoulli debe corregirse para fluidos no compresibles; en este caso
se debe registrar que las pérdidas por rozamiento en las tuberias para un fluido que

circula desde un punto a hasta un punto b (Hf ) se expresan en pérdidas de altura

del liquido circulante. La ecuacién puede escribirse de la siguiente manera:

2 2
i+ Vi +lei+ v +Z,+Hf (2.40)
o~ 2xg 79 2x(g

Adicionalmente, se deben introducir factores de correccion a la energia cinética

2 2
L o L B LA T I T (2.41)

9 2x(g 9 2xQ

24



La friccion se produce en las capas limite, debido a que el trabajo realizado por las
fuerzas de cizalla para mantener los gradientes de velocidad, tanto en el flujo laminar
como en el turbulento, se convierte finalmente en calor por accion viscosa (McCabe,
1991).

El flujo de fluido en tuberias estd siempre acompafiado de rozamiento de las
particulas del fluido entre si y, consecuentemente, por las perdidas de energia
disponibles; esto quiere decir que tiene que existir una pérdida de presion en el
sentido del flujo. La ecuacion general de las pérdidas de presion, conocida como

ecuacion de Darcy es:

2
HE = f, X(LJX v (2.42)
2%

Esta ecuacion se aplica a tuberias de diametro constante a través de una tuberia recta,
ya sea vertical, horizontal o inclinada. Ademas, esta ecuacion puede ser usada para el
flujo laminar, transitorio y turbulento desarrollado, pero el factor de Darcy ( f,) debe
ser evaluado correctamente de acuerdo al régimen del flujo expresado en la tabla N°
2.4,

Tabla 2.4 Variacion del Factor de Friccion de Darcy con respecto al Régimen de

Flujo (Elaboracién propia).

Régimen Laminar Régimen de Turbulencia R I Tlﬂbglento
Re < 2100 Re > 4000 Desarrollado
- = Re >>> 4000
64 £ £
f,=— 2.43 f, =F(=,Re f, =F(=
"= TRe (243) | f, (D ) d (D)
o =2 (Correccion Cinética) | a =1 a=1

El Factor de Darcy puede ser representado por la ecuacion de Colebruck — Wens.
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&
75 ,_ 251 (2.44)

371 Rexy[f,

1
——=-2x10g,,
V fd
La cual requiere de un pequefio ciclo iterativo que consiste en ir suponiendo factores

de Darcy hasta que se cumpla la igualdad de la ecuacién 2.44.

Para evitar la iteracion existen otras correlaciones que expresan muy bien este factor,
cuando el flujo es turbulento (PDVSA, MDP-02-FF-03,1997). Un ejemplo es el de la

ecuacion:

11772
6.9 %

f,=4x|-3.6xLo — |+ | = 2.45

d x x gm(Re] 37 ( )

Cuando se estd evaluando la ecuacién de Bernoulli generalizada en un tramo de
tuberia que posee muchos accesorios, sus pérdidas deben sumarse a la pérdida por
friccion total. Se debe tomar en cuenta que el factor de friccion de Darcy debe ser

evaluado en los accesorios como turbulencia desarrollada.

Hf = v (f X(Lj + ) f X(LJ +K j(246)
2>< g ’ D TUBERIA P D ACCESORIOS erireda-salide

El coeficiente de resistencia a la entrada y salida (Kg, . saica) S€ cONsidera

independiente del factor de friccion y del numero de Reynolds, los cuales pueden
tratarse como constantes para cualquier obstaculo dado en un sistema de tuberias bajo

cualquier condicion de flujo.

2 2
En este sentido Hf = f x(L)x Ve K x v
D) 2xg 2x g

(2.47)
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es decir que K esequivalente a f, x (%j (2.48)

Cuando se incluyen sistemas de bombeo, en el balance de energia se debe incluir el

cabezal suministrado por la bomba centrifuga en altura de liquido (H;).

2 2
h +Z,+ AL Hg = z +Z,+ Vi | hf (2.49)
pPXQ 2x g pxg 2xg

Cuando se despeja este cabezal y se evalla a diferentes caudales en el tramo desde la
succion hasta la descarga de una bomba (o0 donde se puedan medir con facilidad las
variaciones de presion de la bomba), se podra determinar por medio de una tendencia
la curva de operacion del sistema.

Una bomba no tiene un unico punto de funcionamiento sino una infinidad de ellos. La
curva que une todos los puntos de funcionamiento posibles de una bomba acoplados a
un motor concreto recibe el nombre de curva caracteristica 0 curva de la bomba,

siendo los fabricantes los que suministran la informacion (Mott, 1997).

Si la tendencia de la curva de operacion es dibujada sobre las curvas caracteristicas
que provee el fabricante, se puede obtener a partir de las intersecciones de las curvas
del fabricante y la curva dibujada, la gama de puntos de operacion a las cuales estaria
operando la bomba para un sistema particular. En la figura N° 2.10 se muestra la
gama de puntos de operacion a la que estaria trabajando la bomba.

Curvas del diametro
del impulsor

gama de puntos
de operacion

eficiencia

Cabezal (m})

o
A‘ﬁ%\T 60%
‘L"_
Curva cabezal de la .

bomba en funcié \ \ 50%%
del cauclal

Caudal {GMP)

Figura N° 2.10 Ubicacién de la gama de puntos de operacion en el diagrama del

fabricante de una bomba (Elaboracion propia).
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CAPITULO 111
METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Para cumplir los objetivos especificos se llevaran a cabo la serie de pasos y

procedimientos que se describen a continuacion:

3.1 CARACTERIZACION DE LOS DIFERENTES FLUIDOS QUE SON
ENFRIADOS EN LOS DISTINTOS EQUIPOS TERMICOS.

Se recolecto toda la informacion sobre los diferentes procesos que se llevan a cabo en
la refineria. Para ello se conté con el apoyo, comentarios y explicaciones de los
supervisores de las &reas; ademas, se tuvo acceso a los manuales de operacion de
cada una de las plantas que conforman la refineria. Por otro lado, se llevaron a cabo
recorridos diarios por las diferentes areas para confirmar la informacion y determinar
los cambios, tanto de equipos como de alineaciones de tuberias, que se hayan
generado en cada parada de planta.

Después de haber armado un bosquejo de los procesos y ubicado cada uno de los
equipos que posee la refineria, se realizé un diagrama de flujo de procesos (DFP),
con la finalidad de conocer la conexion que hay entre los diferentes procesos de la
refineria San Roque. A partir del DFP, se identificaron los fluidos enfriados por los

sistemas térmicos en estudio.

3.2 CARACTERIZACION A TRAVES DE ENSAYOS ASTM D86 Y ASTM 1160
DE LOS CRUDOS QUE ENTRAN A LA COLUMNA ATMOSFERICA.

La evaluacion de los intercambiadores necesita como datos las propiedades
termofisicas de los fluidos que son enfriados por estos sistemas térmicos, tales como:
la viscosidad, capacidad calorifica, densidad y conductividad térmica. Dichas

propiedades no se encuentran reportadas en la literatura ni en los datos de andlisis que
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se le realizan a estos fluidos diariamente en el laboratorio de la refineria, debido a que
éstos estan formados por una mezcla compleja de compuestos. Para ello se simul6 en
el programa PRO 1l la destilacion atmosférica y la de vacio, a las corrientes de los
diferentes cortes que se obtuvieron de la simulacion se les generd un reporte quimico
que incluye todas las propiedades necesarias para la evaluacion en funcion de la

temperatura.

Para iniciar la simulacion se necesitan como datos de entrada al programa los ensayos
ASTM D86 y ASTM 1160 del crudo que se alimenta a la torre atmosférica.

3.2.1 PROCEDIMIENTO PARA REALIZAR EL ENSAYO ASTM D86

Los ensayos ASTM D86 y 1160 fueron realizados en las instalaciones del laboratorio
de la refineria San Roque bajo la supervision de los diferentes analistas de turno. El
equipo usado para la destilacion atmosférica es llamado HEMPEL (método manual) y
su procedimiento de analisis sigue la norma COVENIN 423-76. Su procedimiento de

uso es el siguiente:

1. Tomar una muestra de crudo de los tanques de almacenamiento.

2. Pesar un baldn de destilacion de 500 mL con 10 perlas de vidrio (bolas de vidrio
menores de 2 mm de diametro) y una malla de fraccionamiento.

3. Retirar la malla, afadir 300 mL del crudo a destilar y colocar la malla
nuevamente en el balon.

4. Acondicionar con hielo la cava de condensacion del equipo hasta lograr un rango
de temperaturas entre 0 y 4 °C.

5. Conectar el balon de destilacion a la cava del condensador e introducir un
termometro, de forma tal que su bulbo se mantenga al mismo nivel de la pared
interior de su conexion de salida.

6. Conectar la resistencia eléctrica a la fuente de electricidad.
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7. Encender el regulador de voltaje accionando el interruptor de encendido ON/OFF.
Ajustar el voltaje a 60 V girando la perilla del regulador, de forma tal de ajustar el
calor para que el tiempo entre su primera aplicacién y el punto inicial de
ebullicion esté entre 5y 10 minutos.

8. Cubrir un rango de destilacion general de temperaturas comprendidas entre 122 y
527°F. Durante este proceso se deben medir los volumenes de destilado en los
siguientes cortes:

122, 167 y 212°F: Corresponde a la gasolina de tope de la torre atmosférica.
302, 347, 392°F: Corresponde a la nafta.
329y 482°F Corresponde a diesel liviano.

482 y 527°F correspondientes a diesel mediano.

9. Contabilizar la cantidad de destilado que aln sigue saliendo del balén cuando la
temperatura esté en 527°F y la resistencia esté apagada.

10. Pesar el residuo de fondo cuando haya terminado de destilar la muestra de crudo
dentro del balon a las temperaturas indicadas anteriormente.

La figura N° 3.1 muestra el montaje completo de la destilacion manual HEMPEL

| ™S .
P iTermametro

'?';:j

'll __- By E
- Ealdn con
Recolectores t
N f : []
L | | |. ]

de condensado

Figura N° 3.1. Equipo de destilacion atmosférica ASTM D86 (Elaboracion propia).
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3.2.2 PROCEDIMIENTO PARA REALIZAR EL ENSAYO ASTM 1160.

En la figura N° 3.2, se muestra el montaje completo de la destilacion a presiones

reducidas; su procedimiento esta dado por la norma COVENIN 2370-86 vy es el

siguiente:

1.
2.

Pesar el matraz de destilacion al vacio sin muestra.

Transvasar 100 mL del residuo que queda en el baldn de la destilacion ASTM
D86 hacia el matraz de destilacién al vacio.

Colocar un pequefio tapon de lana de vidrio dentro del receptaculo para el
termometro del matraz de destilacion; insertar el termometro al termopar.
Lubricar las uniones del equipo de destilacion con la grasa apropiada, en
cantidades minimas. Limpiar las superficies de las uniones antes de aplicar la
grasa.

Colocar el matraz sobre el calentador y conectar las uniones del equipo,
sujetandolas con pinzas ajustables.

Poner en funcionamiento la bomba de vacio y observar el contenido del matraz
para detectar una posible formacién de espumas; en cuyo caso, se debe dejar que
aumente ligeramente la presion del equipo, hasta lograr eliminar la espuma.

Hacer vacio en el equipo, hasta que la presion alcance el nivel deseado para la
destilacion, entre 1y 2 mmHg.

Iniciar la destilacion y anotar las temperaturas y presiones de vacio observadas en
la primera gota 'y en los volimenes de 5, 10, 20% y punto final, suprimiendo el
calentamiento a los 640 °F, corregido a la presion atmosférica.

Desalojar el destilado recuperado a los 640°F, instalar un nuevo cilindro y
continuar el calentamiento.

Nota: para poder desalojar la muestra destilada, se debe bajar el calentamiento y
esperar que el matraz se enfrie unos minutos con una corriente de aire suave hasta
gue no se observen vapores de hidrocarburos, ya que si se presuriza el sistema con
aire mientras éste contiene vapores de hidrocarburos se podria producir una

explosion.
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10. Anotar las temperaturas y presiones de vacio observadas en la primera gota y en
los volimenes de 5, 20, 30, 40, 50% y punto final, suprimiendo el calentamiento a
los 900°F.

11. Corregir todas las temperaturas para cada porcentaje a la presion de una

atmosfera.

Ealdn con
chagueta

f Camara de
condensacion

de latemperatura = ‘ Im
ginterna

.

§ Colector del 3

drafica usada para condensado M
Corregir temperatura
et et
1
1
1

Walvula liberadora
de vacio

Figura N° 3.2. Montaje usado para el analisis ASTM 1160 (Elaboracion propia).

3.3 DETERMINACION DE LAS DIMENSIONES DE LOS EQUIPOS DE
INTERCAMBIO DE CALOR.

Una vez conocido el nimero de equipos a evaluar térmicamente se visito la sala
técnica, con el fin de determinar los detalles de cada intercambiador, tales como: el
numero de tubos con su respectivo diametro, longitud y material, el diametro de la
carcasa, su longitud y material, el nimero, porcentaje de corte y el espacio de
separacion entre los deflectores a lo largo del intercambiador y disposicion de los

tubos.

Adicionalmente, se investigaron los detalles de la torre atmosférica y de vacio, para

su posterior uso en la simulacion en PROII.
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3.4 SIMULACION EN PROII DE LA PLANTA DE CRUDO Y DE VACIO DE LA
REFINERIA SAN ROQUE.

Para poder desarrollar este objetivo se cont6 con el DPF y los valores de las
variables que la sala de control reporto, asi como también de los detalles mecénicos
de los diferentes equipos que conforman las plantas de crudo y vacio.
Adicionalmente, se investigd sobre las teorias termodinamicas que son usadas para

modelar el crudo que entra a las torres de destilacion.

3.5 VALIDACION DE LOS RESULTADOS DE LA SIMULACION USANDO
LOS DATOS DE PLANTA DISPONIBLES, ASI COMO LOS RESULTADOS
DE LA CARACTERIZACION DE LOS CRUDOS.

Para poder cumplir con este objetivo especifico, se realizaron ensayos ASTM D86 y
1160 a los cortes obtenidos de la torre atmosférica y de vacio que estan disponibles
para obtener muestras en linea. En este caso se compararon los ASTM D86 de
muestras obtenidas en planta de nafta, diesel liviano, destilado liviano y gasolina con
los obtenidos en el simulador PRO II. EI ASTM 1160 fue comparado con las

muestras de Residuo de vacio y destilado liviano.

3.6 GENERACION DE DT&I.

Debido a que la planta no posee diagramas de tuberias e instrumentacion (DT&I) de
las aguas que circulan por los diferentes procesos, se disefid un procedimiento que

contempla lo siguiente:

Tomando como punto de partida los equipos de enfriamiento que se realizaron en el
DFP, se realizd un recorrido diario linea por linea para dibujar a mano alzada las
trayectorias de estas tuberias de agua hacia los diferentes procesos, diferenciando

entre las tuberias de agua de enfriamiento a los procesos, de las que transportan agua
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caliente hacia la torre de enfriamiento. Se dibuj6 en el programa AUTOCAD version
2006 el DT&I siguiendo las normas PDVSA numero L-TP 1.1 para la realizacion de

estos planos. (Ver anexo F)

3.7 EVALUACION DE LA TORRE DE ENFRIAMIENTO.

Para la evaluacién de la torre de enfriamiento se llevaron a cabo los siguientes pasos:

1) El flujo de aire que sale de la torre fue determinado a partir de un anemoémetro,
con el fin de determinar la velocidad del aire que sale de los ventiladores. Con
dicha velocidad y el area de escape del aire, se determind el flujo de aire que entra

y sale del sistema.

2) A partir del flujo de agua que sale de los equipos de enfriamiento, se determino la

cantidad de agua que entra a la torre.

3) Se determind con un termometro de mercurio y una gasa humedecida la
temperatura de bulbo himedo y bulbo seco del tope y fondo del aire que entra al
sistema. Adicionalmente, se determind la temperatura del agua a la entrada y

salida de la torre.

El método de evaluacion consistié en calcular el niimero de unidad de transferencia
para las condiciones determinadas en los pasos anteriores, para luego compararlas
con las de disefio. Adicionalmente, se determiné la eficiencia de la misma con la

ecuacion 2.37.
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3.8 EVALUACION DE LOS INTERCAMBIADORES DE CALOR.

Para la evaluacion de los intercambiadores de calor se especificaron las variables que
se pueden medir en cada uno de los equipos, tales como: temperatura, presion y flujo.
A continuacion se da una breve explicacion que expresa la forma en que las variables

fueron obtenidas:

En la figura 3.3 se muestra que las temperaturas del fluido de proceso tienen
instrumentos tanto en la entrada como a la salida, para la medicion de la temperatura
(termometro) y presién (manometro). En cuanto al flujo de agua, no se cuenta con
una valvula libre a la entrada del equipo y a la salida s6lo cuenta con una valvula
(marcada con el nimero 1 en la figura), que fue usada para medir la temperatura con
un termémetro de mercurio y la presion con un manémetro que fue facilitado por el

departamento de servicios industriales.
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Figura N°3.3. Diagrama de los intercambiadores IC-3 y 5 (Elaboracion propia).

Para obtener la presion y la temperatura a la entrada de los intercambiadores 1C-3 y
IC-5, se realizé un permiso de trabajo en frio, donde se instalaron valvulas libres a las
entradas de agua de estos equipos. En la figura N° 3.4, se muestra el cambio realizado

a estos equipos de intercambio.
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Figura N° 3.4. Modificacién de la entrada de agua de los equipos IC-3y 5

(Elaboracion propia).

Los flujos de proceso de los intercambiadores IC-3 y 5, son reportados en los
controles de flujo a la salida de los intercambiadores 1C-4 y 6, respectivamente, ya
que estos equipos operan en serie. En la figura N° 3.5, se muestran los diagramas de

los intercambiadores 1C-4 y 1C-6.

Figura N° 3.5. Diagrama de los intercambiadores 1C-4 y 6 (Elaboracién propia).

Las temperaturas del flujo de proceso a la entrada de los intercambiadores 1C-4 y 6,

son reportadas por los indicadores ubicados a la salida de los intercambiadores 1C-3
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y 5. Las temperaturas de salida fueron medidas con un termémetro de mercurio en las
valvulas disponibles (indicadas en la figura N° 3.5 con el nimero 2) contando con el
apoyo de los operadores y con el equipo contra incendios, ya que estos fluidos son

altamente inflamables.

A diferencia del 1C-4, la temperatura de salida del agua de enfriamiento y la caida de
presion no puede ser medida en el IC-6, ya que solo cuenta con una véalvula
disponible a la entrada; en este caso se realizd un trabajo en frio, con el fin de
reemplazar un accesorio de la linea por otro que permitiera la medicion de la presion
a la salida (se reemplaz6 un codo de 90 por una T). En la figura N° 3.6, se muestra el

reemplazo realizado en el intercambiador IC-6.

Reemplazo de codo 90°

poruna Ty valvulalibre

Figura N° 3.6. Modificacion de accesorios a la linea de agua a la salida del

intercambiador 1C-6 (Elaboracion propia).
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En los enfriadores de nafta IP-7/7A mostrados en la figura N° 3.7, las temperaturas y
presion de entrada y salida del agua de enfriamiento fueron facilmente determinadas a
partir de la valvula libre (indicadas en la figura N° 3.7 con el nimero 1). Al igual que
el agua, la temperatura del fluido de proceso se determiné a partir de sus indicadores
y el flujo se tomo de los indicadores ubicados a la salida de la linea de proceso del
intercambiador. Para determinar la presion del fluido de proceso, se realizd un
permiso en frio, donde solo se pudieron instalar valvulas libres (indicada en la figura
N° 3.7 con el nimero 2) en la entrada y salida del equipo IP-7A, ya que el

intercambiador IP-7 no cuenta con conexiones para instrumentos.
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Figura N° 3.7. Diagrama de los intercambiadores IP-7 y 7A (Elaboracion propia).

En la figura N°3.8 se muestran los intercambiadores IC-2A/2B, donde las
temperaturas del agua de enfriamiento siguen siendo faciles de determinar. A
diferencia del agua, el fluido de proceso representa en este caso el principal problema
para la determinacion de las variables, debido a que éste no posee indicador de

temperatura a su entrada.
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Figura N°3.8. Diagrama de los condensadores IC-2A/2B de los vapores de tope de la

torre atmosférica (Elaboracion propia).

En este caso la refineria cuenta con un departamento de inspeccion e ingenieria de
instalaciones que dispone de un equipo laser para determinar temperaturas de
superficies. Con la temperatura reportada por este equipo y conociendo la
conductividad térmica del material de la tuberia y su emisividad, se realizd un
balance de calor en una seccion transversal de la tuberia. A partir de dicho balance se
determind la temperatura de entrada del IC-2A/2B. En la figura N° 3.9 se muestra el

equipo usado para medir temperaturas de superficies.
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Figura N°3.9. Equipo laser medidor de temperaturas de superficies (Elaboracion
Propia).
La temperatura de salida se obtuvo a partir de la lectura del indicador ubicado a la
salida de la bomba B-7A/7B.
El flujo de proceso se determind a partir de un balance de masa en el equipo AC-1,
donde la suma de las salidas de dicho equipo corresponden a la cantidad total de flujo

que circula por los condensadores.

En los condensadores de tope de la torre de vacio 1C-11 y 12, las temperaturas de
entrada y salida tanto de agua como del condensado del flujo de proceso, fueron
facilmente determinadas, tanto por sus indicadores como manualmente con un
termometro de mercurio, como se muestra en la figura N° 3.10 (en el desagiie de
descarga de la bomba B-17/17A).

El flujo de agua se determind a partir de un balance de energia, haciendo el uso del
teorema de Bernoulli, incluyendo todas las pérdidas y determinando las presiones de
entrada y salida de la bomba B-12, a partir de la instalacion de un manémetro de
Bourdon que fue facilitado por el departamento de instrumentacion de la refineria San

Roque.
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Figura N°3.10. Diagrama de los condensadores IC-11y 12 de los vapores de tope de
la torre de vacio (Elaboracion propia).
El flujo masico del fluido de procesos que entra al intercambiador 1C-12, se
determind a partir de un balance de masa en la torre de vacio (TV-1). Se sabe por
datos de planta, que el equipo IC-12, condesa mas del 90% de la carga entrante, el
10% restante es condensado por el intercambiador IC-11, incluyendo a este ultimo el

flujo de vapor que entra en el eyector J-2.
En los intercambiadores IC-10/10A la metodologia de recopilacion de los datos de

las variables necesarias para su evaluacién, es la misma usada en los

intercambiadores anteriores.
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Figura N° 3.11. Diagrama de intercambiadores IC-10/10A (Elaboracion propia).

La forma en que se determiné el flujo masico en el intercambiador 1C-10A, es a
partir de un balance de energia de Bernoulli generalizado en un tramo de tuberia
donde se podia medir una variacién de presion. Como se muestra en la figura N°3.11
la valvula de control a la entrada del IC-10 reporta porcentaje de abertura en la sala
de control; como el porcentaje de abertura es directamente proporcional al caudal, se

usa la expresion dada por los fabricantes de valvulas:

AP
—Cv L— 3.1
q ot (3.1)

Siendo el térmico Cv una constante que depende del porcentaje de abertura de la

valvula.

De igual forma se procedié para el calculo del flujo masico del agua en el
intercambiador IC-15 que se muestra en la figura N°3.12, tomando en cuenta que para
la determinacion de la presion, tanto en la entrada como en la salida de la valvula de
control, debe instalarse un mandémetro con la ayuda del personal de instrumentacion,

ya que estas valvulas deben ser manipuladas con cuidado.
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Figura N° 3.12. Diagrama de intercambiador IC-15 (Elaboracién propia).

Como la mayoria de los intercambiadores no poseen medidores de flujo en la
corriente de agua de enfriamiento, se determiné dicho pardmetro a partir de los

conceptos de mecanica de fluidos mencionados.

Finalmente, se procedio con la evaluacion de los diferentes intercambiadores usando
el diagrama de bloques de la figura 2.6 y se compararon los resultados obtenidos con

los reportados por el programa B-JAC.

B-JAC es un modulo de ASPEN muy usado para el disefio térmico, mecanico y
evaluacion de costos de intercambiadores de calor de tubo y carcaza. Dicho programa
fue de mucha ayuda para la evaluacién de los condensadores, debido a la complejidad
y extensién de los calculos implicados en su anélisis evaluativo. Ademas, fue una
herramienta importante a la hora de proponer un disefio nuevo de estos equipos. La

Unica complicacién es que este software no cuenta con hidrocarburos ni con la
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opcion de generacion de pseudocomponentes de los fluidos de proceso. Sin embargo,
a partir de los datos reportados por PROII, se puede usar el ASPEN PROPERTIES,
se trabajo con la opcion de usuarios de este programa, para compilar los resultados

de las propiedades de los hidrocarburos como una nueva sustancia en el B-JAC.

3.9 BALANCE DE MASA DE LAS AGUAS

Uno de los objetivos especificos es determinar cuanta agua circula por las plantas de
crudo, vacio y parafina. Para ello se tomaron todos los valores de flujo de agua
calculados en los intercambiadores evaluados y ademéas se calculd, a través del
teorema de Bernoulli, la cantidad de agua de enfriamiento que sale de las piscinas de
las torres de enfriamiento. Las aguas de reposicion que entran a la torre de
enfriamiento no poseen ningun instrumento que ayude a medir este flujo; por lo tanto,
se usé un crondémetro y un envase con el fin de medir el tiempo que tarda el envase en

llenarse y asi determinar este flujo.

Existen otros equipos que usan agua como medio de enfriamiento, tal es el caso de
los intercambiadores 1P-13/13A y los enfriadores que usan los compresores de
amoniaco de la planta de parafina, aunque estos intercambiadores no fueron
evaluados debido a que no han presentado inconvenientes, se les calcul6 el calor
retirado y con este Ultimo se determino el flujo de agua que circula a través de ellos.

3.10 AUTOMATIZACION DE LOS CALCULOS DE INGENIERIA
Se realizaron hojas de célculos para cada uno de los intercambiadores estudiados,

siguiendo el procedimiento de célculo mostrado en los anexos A y B tomando en

cuenta el esquema presentado por la figura 2.6.
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CAPITULO IV

RESULTADOS Y ANALISIS

En el capitulo anterior se describieron todos los pasos realizados para la evaluacion
de los intercambiadores de calor de las plantas de crudo y vacio incluyendo a la torre
de enfriamiento. El presente capitulo tiene como objetivo, mostrar todos los
resultados obtenidos de las diferentes evaluaciones y comparar dichos resultados con
las variables reales de operacion de estos equipos.

La evaluacion de los intercambiadores fue establecida a un total de trece (13) equipos
de enfriamiento con agua. En la tabla 4.1 se encuentran clasificados los diferentes

equipos estudiados con la respectiva identificacion de los fluidos de intercambio.

Tabla 4.1 Identificacion de los intercambiadores de calor, que usan agua como fluido

de enfriamiento.

Intercambiador Tipo Fluido de proceso
IC-2A Tubo y carcasa | Vapor de tope TA-1
IC-2B Tubo y carcasa Vapor de tope TA-1

IC-3 Horquilla Nafta
IC-4 Horquilla Nafta
IC-5/6 Horquilla Diesel liviano
IC-10 Tubo y carcasa Destilado liviano
IC-10A Tubo y carcasa Destilado liviano
IC-11 Tubo y carcasa | Vapor de tope TV-1
IC-12 Tubo y carcasa Vapor de tope TV-1
IC-15 Tuboy carcasa | Mezcla de Residuo
de vacio- Gasoil
IP-7 Tubo y carcasa Nafta
IP-7A Tubo y carcasa Nafta




4.1 RESULTADOS DE LA VALIDACION DE LA SIMULACION DE LA
PLANTA DE CRUDO Y VACIO.

La comprobacion de la simulacion consistié en comparar los ensayos ASTM que el

simulador reporta con los hechos en el laboratorio.

411 DESTILADO LIVIANO

A continuacidn se presentan en la tabla 4.2, los resultados de los analisis ASTM D86

del destilado liviano.

Tabla 4.2 Resultados del ensayo ASTM D86 del laboratorio y el simulador del

destilado liviano.

DESTILADO LIVIANO
%Vol. |[T(°F)-Pro Il |T(°F)- laboratorio| % Desv.
Pl 547,3 428 21,8
5 367,5 460 25,2
10 654,9 493 24,7
30 707,2 548 22,5
50 740,1 618 16,5
70 754,4 700 7,2
90 792,7 786 0,9
95 813,7 813 0,1
PF 837,2 844 0,8

Como puede observarse las desviaciones no sobrepasan el 25,5% y decrecen a
medida que va aumentando la temperatura del destilado. Cabe destacar que las
desviaciones comprendidas entre los puntos desde el 5 al 70%, es debida a la

cantidad de livianos que la muestra poseia durante la destilacion.
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4.1.2 DIESEL LIVIANO
En la tabla 4.3 se muestran los resultados de los andlisis ASTM D86 de una muestra
de diesel liviano tomado a la salida del 1C-6, en donde sus desviaciones se conservan

por debajo del 15%, indicando asi que la tendencia tedrica se aproxima a la real.

Tabla 4.3 Resultados del ensayo ASTM D86 del laboratorio y el simulador del diesel

liviano.
DIESEL LIVIANO
%Vol. |T(°F)- Pro Il |T(°F)- laboratorio| % Desv.
Pl 337,3 369,9 9,6
5 379,1 433 14,2
10 394,9 4473 13,5
30 408,7 466,7 14,2
50 416,0 475,3 14,5
70 4259 483,4 13,5
90 446,9 496,6 11,1
95 4644 504,7 8,7
PF 497,9 513,5 3,1

413 NAFTA

Al igual que en los analisis anteriores, se reportaron valores de destilacion
atmosférica ASTM D86 de la nafta que sale del intercambiador IC-4. Los resultados
mostrados en la tabla 4.4 indican una desviacion maxima del 58.9% en el punto

inicial.

Una de las principales limitaciones para la comprobacion de la simulacion, fue la
recoleccion de las muestras para el ensayo, ya que no todos los cortes que se obtiene
de la torre atmosférica pueden ser tomados para dicho analisis, debido a que son
pocas las valvulas con toma muestras existentes en la planta de crudo. Sin embargo,
con los tres analisis realizados se demostré que la simulacion de la torre atmosférica

se aproxima en buena medida a la realidad.
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Tabla 4.4 Resultados del ensayo ASTM D86 del laboratorio y el simulador de la

Nafta (Elaboracion propia).

NAFTA
%Vol. |T(°F)-Proll| T(°F)- laboratorio | % Desv.

Pl 152,6 2424 58,9
5 274,2 265,5 3,2
10 303,5 273,2 9,9
30 327,7 295 10

50 332,1 321,1 3,3
70 348,5 335,5 3,8
90 379,9 401,2 5,6
95 395 418,6 5,9
PF 4194 431,2 2,8

414 DESTILADO PESADO

Los diferentes cortes de destilados que se generan en la torre de vacio son
caracterizados bajo la norma ASTM 1160. Los productos principales de dicha torre
son: el destilado pesado, residuo de vacio y vapores de tope. A continuacién se

presenta la tabla 4.5 donde se reporta el ensayo realizado al destilado pesado.

Tabla 4.5 Resultados del ensayo ASTM 1160 del laboratorio y el simulador del

destilado pesado.

DESTILADO PESADO
%Vol. | T(°F)-Pro Il | T(°F)- laboratorio | % Desv.
Pl 637,6 480 24,7
5 664,7 513 22,8
10 678,3 551 18,8
30 729,7 633 13,3
50 758,3 716 5,6
70 779,5 760 2,5
90 8154 804 1,4
95 830,1 831 0,1
PF 846,7 853 0,7
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Al igual que en las discusiones anteriores, sus desviaciones presentan valores
méaximos de 24.7 %, causada por la presencia de compuestos mas livianos en la
muestra analizada. Sin embargo, a medida que la temperatura aumenta su desviacién
decrece de manera tal que el comportamiento generado por el simulador tiende a ser

parecido al real.

4.1.5 RESIDUO DE VACIO

En la Gltima muestra analizada, se realizo el ensayo hasta una temperatura de maxima
de 900°F, debido a que la resistencia térmica del equipo de vidrio usado para la
destilacion no esta fabricada para altas temperaturas. En la tabla 4.6, se muestra la
destilacion del residuo de vacio, con un méximo de destilado de 50%, para evitar

sobrepasar la temperatura permitida.

Tabla 4.6 Resultados del ensayo ASTM 1160 del laboratorio y el simulador del
Residuo de vacio.

RESIDUO DE VACIO
% Vol. | T(°F)-Pro Il | T(°F)- laboratorio | % Desv.
Pl 774,4 341,7 55,9
5 797,0 588,2 26,2
10 805,9 628,9 22,0
30 845,3 667,8 21,0
50 883,9 847,3 4,1

Durante el analisis de esta muestra ocurrieron variaciones continuas en la presion de
operacion debido a fallas presentadas en el sistema que genera el vacio. Sin embargo,
las desviaciones generadas por cada porcentaje de destilado fueron decreciendo a

medida que el porcentaje de destilado aumentaba.
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4.2 RESULTADOS DE LA EVALUACION DE LA TORRE DE
ENFRIAMIENTO.

Para la evaluacion de la torre de enfriamiento se debe tener como dato base el caudal,
tanto de agua como del aire que circula por el equipo asi como tambien las
temperaturas de entrada y salida de agua y la temperatura de bulbo humedo. La
cantidad de agua que entra a la torre se obtuvo de la suma de todas las aguas que
salen de los equipos de intercambio. En la tabla 4.7 se muestra la cantidad de agua

que pasa por los intercambiadores de calor de las diferentes plantas.

Tabla 4.7 Caudales de agua de los intercambiadores.

INTERCAMBIADORES PLANTA CAUDAL (GPM)
IC-2A CRUDO 291.687
IC-2B CRUDO 291.687
IC-3 CRUDO 63.407
IC-4 CRUDO 53.630
IC-5 CRUDO 63.407
IC-6 CRUDO 49.018
IC-10 CRUDO 143.900
IC-10A CRUDO 329.126
IC-11 VACIO 426.69
IC-12 VACIO 3494.76
IC-15 CRUDO 70
IP-7 VACIO 690.526
IP-7A VACIO 222.369
IP-13/13A PARAFINA 18.16
1J-P1/2, 11-P1/2, EA-3P1/2,
EAPL2. EAIPL2 UR-2/PARAFINA 3637.758
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Los valores reportados en la Tabla 4.7, son el resultado de un balance de energia de
Bernoulli entre dos puntos de una linea de agua, que tiene valvulas libres que
permiten medir caidas de presion. Cabe destacar que estos resultados son teoricos, ya
que las Unicas pérdidas incluidas en el balance son el factor de rozamiento que
generan las tuberias y los accesorios y no incluye pérdidas por obstruccion ni
depdsitos de solidos en la linea. Para poder resolver este inconveniente, se determind
la diferencia que existe entre el valor tedrico del caudal de agua con el real,

resultando ser este ultimo un 15% por debajo del valor teorico.
Para poder determinar el NTUYy realizar la evaluacion se necesitan los datos con los
que fueron disefiadas las torres de enfriamiento; en la tabla 4.8 se reportan las

condiciones de disefio y actuales de la torre de enfriamiento.

Tabla 4.8 especificaciones de disefio de la torre de enfriamiento T-1

PARAMETRO VALOR DE VALOR ACTUAL
DISENO
Tasa de circulacion (GPM) 6000 8369,2
Temperatura del agua caliente (°F) 115 100
Temperatura de agua fria (°F) 86 88
Temperatura de bulbo himedo (°F) 80 79
Relacion L' /G | smemeeeeee- 0,01
NuUmero de unidad de transferencia
2.467 0.876
(NTU)

Es de notarse que el flujo de agua que circula por las diferentes plantas de la refineria
excede la capacidad de disefio de la torre. Sin embargo, la diferencia de temperatura
para los valores actuales es menor a la de disefio, indicando que el potencial que debe

vencer la torre es menor al cual fue disefiada.
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Aunque este Ultimo sea una ventaja, se observa que la temperatura de salida real de la

torre es superior en dos unidades a la temperatura de disefio, enviandose, agua a las

diferentes plantas con una pequefia desviacion.

Como ya se mencioné en el capitulo anterior, la evaluacion consistio en determinar

la relacion de caudales que satisfaga el NUT y la temperatura de salida de disefio. En

la tabla 4.9 se muestran los resultados de la evaluacion de la torre de enfriamiento,

reportando la relacion L/G calculada y la eficiencia.

Tabla 4.9 Resultado de la evaluacién de la torre de enfriamiento T-1

L' /G’ de Disefio

L' /G’ Actual

L' /G’ Calculado

0,01

1,36

Eficiencia e1%

Ecuacioén 2.37

Calculada a partir de la

Calculada a partir de la

expresi()n (QACTUAL/ QDlSENo)

0,89%

67,7 %

Como puede observarse el valor de la relacion de flujo necesaria para llegar a la

temperatura de salida de disefio de salida, debe ser mayor a uno (1), indicando que el

flujo de agua debe aumentarse o disminuir el flujo de aire. Era de esperase que el

resultado fuera mayor a la unidad, debido que la torre presenta acanalamiento en su

celda mas pequefia evitando la transferencia de calor y masa en toda su area. En la

figura 4.1 se puede apreciar el efecto de acanalamiento de la torre de enfriamiento.
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Figura 4.1 Zonas de acanalamiento en el area de distribucion de agua de la torre de

enfriamiento (Elaboracion propia).

En cuanto a la eficiencia de la torre, el valor arrojado por el uso de la ecuacion 2.37,
indica una eficiencia menor al 1%, indicando que la expresion no se ajusta al proceso

de transferencia de la torre de enfriamiento.

La eficiencia determinada por la expresion tradicional de transferencia de calor (Ec.
2.36) genera un valor de 67,7%, siendo este Ultimo mas aceptable al

comportamiento de la torre.
La eficiencia generada en este caso es relativamente baja, esto es debido al

acanalamiento que hay en la celda que provoca una disminucién en la fuerza

impulsora requerida por el proceso.

53



4.3 RESULTADOS DE LA EVALUACION DE INTERCAMBIADORES TIPO
HORQUILLA.

Los resultados obtenidos en la evaluacion de los equipos de intercambio tipo
horquilla son presentados en la tabla 4.10.

Tabla 4.10 Resultados de la Evaluacién de los intercambiadores tipo Horquilla

Disposicion
Intercambiador é)e los Tspc | Tspr AP_R AP_C Rer<Rq | %0 €

fluidos (°F) (°F) (psi) (psi)
Carcasa: 147 280 5 3.14

IC-3 Nafta No | 22206
Tubo: 95 97 10 59 | cumple
Agua
Carcasa: | 853 | 132 | - 3.37

IC-4 Nafta No 77%
Tubo: | 965 | 108 | 27 4 | cumple
Agua
Carcasa: | 1828 | 260 5 3.1

IC-5 Diesel Liv. No 72.4%
Tubo: | 1011 | 97 10 59 | cumple
Agua
Carcasa: | 10342 | 120 | ------- 3.7

IC-6 Diesel Liv. No 73.7%
Tubo: | 933 | 105 | 24 | 598 |cumple
Agua

Una de las principales limitaciones presentada en la recoleccion de las variables
medibles, fue la obtencion de la caida de presion del lado del fluido de proceso de los
intercambiadores IC-4 y IC-6, debido a que la linea que transporta este fluido no

cuenta con valvula libre a la entrada del equipo.
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La diferencia de temperatura entre la calculada y la real del fluido de proceso es muy
significativa en los primeros tres intercambiadores de calor mostrados en la tabla
4.10. Esto es debido al factor de ensuciamiento, que sobrepasa al requerido y genera

resistencia a la transferencia de calor entre los fluidos.

Aunque la diferencia de temperatura sea muy grande, la eficiencia de los
intercambiadores son mayores del 70% en los tres ultimos intercambiadores de calor,
indicando un buen comportamiento del equipo. Sin embargo, la carga del fluido de
proceso a la cual fueron disefiados estos equipos es menor al flujo de operacion,
causando que el calor de operacion transferido tienda a acercarse al de disefio y
genere buenos valores en la eficiencia. Adicionalmente, el fluido de procesos no se
conserva fijo durante el dia, provocando cambios en la eficiencia. Por tal motivo, el
calor de disefio se modifica de acuerdo a los cambios de flujo, conservando en el

calculo de la misma, la variacion de temperatura por la cual se disefid.

La caida de presion se conserva en buena medida entre los valores calculados y los
reales, a diferencia de los intercambiadores IC-4 y 1C-6, que exceden de los valores
permitidos; esto se debe a que ambos equipos poseen mas horquillas que los

intercambiadores IC-3 y IC-5 causando mayor friccion por pie lineal del equipo.

4.4 RESULTADOS DE LA EVALUACION DE LOS INTERCAMBIADORES
TIPO TUBO Y CARCASA.

En estos intercambiadores se compararon las temperaturas de salida tanto del fluido
caliente como del fluido frio, asi como la caida de presion tanto del lado carcasa
como del lado tubo de los datos reales y los calculados. Adicionalmente, se
compararon estas variables con el médulo de Aspen B-JAC, con el fin comprobar la

versatilidad del programa.
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A continuacion se presentan en la tabla 4.11 las temperaturas de salida de los equipos

de intercambio tipo tubo y carcasa

Tabla 4.11 Resultados de las temperaturas de salida de los intercambiadores tipo tubo

y carcasa.
Intercambiador Disposicion Tspc | Tspr | Tspc (°F) | %Desv. | %Desv.
de los fluidos (°F) | (°F) | B-JAC | Calculada | B-JAC
Carcasa:
Gasoil+Residual de | 98,87 | 229 99 56,82 56,76
1C-15 vacio
Tubo: Agua 90,48 | 96 88 5,75 9,1
M 136,8 | 160 1115 145 30,3
1C-10A Destilado liv.
Tubo: Agua | 831 | 112 84 25,8 25
Carcasa: 83,2 | 123 86 32,4 30,1
1C-10 Destilado liv.
Tubo: Agua 82,2 95 83,6 13,5 12
Carcasa: 83,5 | 90 85,6 7,2 4,9
IP-7 Nafta
Tubo: Agua 80,6 | 82 85,9 1,7 45
Carcasa: 84,7 | 89 84,2 49 5,3
IP-7A Nafta
Tubo: Agua 81,8 82 84,5 0,24 2,9

Los intercambiadores IP-7/7A arrojan muy buenos resultados en las desviaciones
entre los datos y los valores reportados por el simulador, esto indica que el método de
calculo y las correlaciones tomadas para su evaluacion presentan una buena

aproximacion a la realidad operativa del equipo.

Aunque los métodos de célculo representan una buena aproximacién a la evaluacion
térmica de los equipos de intercambio, existe una desviacion significativa en el
intercambiador IC-15, con porcentajes mayores al 56,5%, esta desviacion se debe a
que el fluido de enfriamiento no conserva un flujo fijo a la entrada, ya que éste posee

una valvula de control que se acciona con el fin de mantener la temperatura de salida
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del fluido de proceso en un rango de 200-220 °F. Esta operacion del equipo 1C-15
hace que los célculos de la evaluacion del intercambiador no se aproximen a la

temperatura real.

Las desviaciones del fluido de procesos de los intercambiadores 1C-10 y IC-10A no
sobrepasan el 31%; el flujo de agua posee una pequefia diferencia entre sus
desviaciones tanto en los resultados calculados como en los que reporta el B-JAC,
indicando nuevamente que el proceso de célculo usado para su evaluacion fue la

correcta.

En cuanto a la caida de presion, se muestran los resultados en la tabla 4.12.

Tabla 4.12 Caidas de presion de los intercambiadores tipo tubo y carcasa

Disposicién APc | APg ABPESDFE) C(%iDeIS\::i %Desv.
Intercambiador |  de los fluidos (psi) | (psi) : alculada | g yac
Carcasa:
1C-15 Gasoil+Residual de | 0,198 2 0,179 90,1 91,1
) vacio
Tubo: Agua 1,54 1 0,422 35,1 57,8
Carcasa. 0,466 1 0,65 53,5 35
1C-10A Destilado liv.
Tubo: Agua 81,22 46 39,5 76,6 14,1
Carcasa: 0,187 1 0,215 81,3 78,5
1C-10 Destilado liv.
Tubo: Agua 7,95 48 0,657 83,4 99,6
Carcasa: 0,042 | ----mmm- 5 J (R R ——
IP-7 Nafta
Tubo: Agua 119.05 | -------- 88,59 | | -
Carcasa: 0,042 2 1,14 97,9 43,2
IP-7A Nafta
Tubo: Agua 5,037 28 3,75 82 86,59
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Los resultados arrojados por la tabla anterior reflejan desviaciones muy altas, tanto en

el lado carcasa como en el lado tubo, esto es debido a que los equipos presentan

depdsitos de solidos en sus partes internas que provocan mayor friccion, en la tabla

4.13 se muestran los intercambiadores que deben ser sacados fuera de servicio para su

limpieza.

Tabla 4.13 Eficiencia y factor de obstruccion de los intercambiadores tipo tubo y

carcasa.
Intercambiador Rdr<R4 % €
IC-15 No cumple 16.45
IC-10A Cumple 64.91
IC-10 No cumple 46.25
IP-7 Cumple 76
IP-7A Cumple 76

Como puede observarse los equipos que no cumplan con la condicion “Rgr<Ry”, tales
como IC-15/10 deben limpiarse en la préxima parada de planta. A diferencia de los

intercambiadores que no cumplan la condicion, la eficiencia de los otros equipos

indica que éstos tienen un buen funcionamiento de transferir calor hacia el fluido mas

frio.
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4.5 RESULTADOS DE LA EVALUACION DE LOS CONDENSADORES.

A continuacién se presentara la tabla 4.14, donde se muestran los resultados de la
evaluacion a través del programa Aspen B-JAC de los condensadores de los topes
tanto de la torre atmosférica como la torre de vacio. Las caidas de presion por el lado
carcasa de estos equipos de intercambio, representa la principal limitacion, debido a
que no poseen indicadores de esta variable medible a la entrada ni a la salida de los

mismos.

Tabla 4.14 Resultados de la evaluacion de los condensadores tipo tubo y carcasa.

L : Condesado | Condensado
Intercambiador lelsp01§|IC'I3n AP(psi) | APr Real B-JAC % @
¢losfluidos | B-JAC | (psD) | (1ph) (Ib/h)
Carcasa:vaporde | 235 | -
IC-2A/2B tope TA-1 21930,07 25956,55 84,25
Tubo: Agua 15 1
Carcasa: 191
Vapor de tope L
IC-12 TV-1 687,97 694,1 90,1
Tubo: Agua 8,56 34
Carcasa: 0.125
IC-11 Vapor ST 0 R p—
sobrecalentado
Tubo: Agua 11,1 28

Como puede observarse la condensacién del 1C-2A/2B y IC-12 reales son menores a
los determinados por el simulador. Sin embargo, sus eficiencias indican que los
equipos estan funcionando bien. En cambio, la condensacion producida por el equipo
IC-11 es nula. Esto es debido a resistencias generadas por incrustaciones o
taponamientos de los tubos que evita la transferencia de calor y genera problemas
operacionales a la planta de vacio. Al igual que la cantidad de condensado, su
eficiencia no pudo ser determinada.

59




4.6 RESULTADOS DE LA AUTOMATIZACION DE LOS CALCULOS DE

INGENIERIA.

La automatizacion consistio en determinar de manera rapida y precisa los resultados

que corresponden con la evaluacion de los intercambiadores de calor. En la figura 4.2

se observa la hoja de célculo usada para la evaluacion de los intercambiadores tipo

horquilla y tubo y carcasa.

& | B Jcio] E [F| 5 [H| | 0 [kl L|Im][ N | ©
1 v Doc. No. Rev
D PDVSA T s
T AN
4 NOMBRE DE LA EMPRESA: REY. | DATE [ELAB. APPR. PAGINA
5| ovssamonue SHELL U MR Erchuaer
B LOCACION:
L SANTA ANA HOJA DE CALCULD DE EYALUACION 2
g PROJECTO No. - DE INTERCAMBIADORES DE TUBD Y
? NO APLICA CARCASA
10
11 HOMBRE DEL EQUIPO | ENFRIADOR DE RESIDUO-GASOIL COH AGUA TAGHo.=[ IC-15
12
13
W DATOS DEL PROCESO
15 LADO CARCASA LADO TUBO
16| Fluida: E Fluio: | Ascua
17 | Fuijo, m, [BFH] 20,0 Flujo, m, [GPM)] 70,0
18| Flo, m, [laih] 5.309,240 Flujo, m, [lkh] 34,949,017
19 | temperatura de entrada, T, [F] 230,0 temperatura de entrada, T5[°F] 0,0
20| temperatura de salida, T2[°F] 103,714065 temperatura de salida, T, [°F] 30,11
21| Denzidad, p, (bbbl 297,067 Denzicad, o, [Kain?] 996,129
22 | “Wiscosidad, b, @ Bulk Fluid Temp., cp 4,378 Wiscosidad, P, @ Bulk Fluid Temp., [kain*s] 0,001852 Qcarc-QD
23 | wiscosidad, p, @ Bulk Fluid Temp., lffth 10,595 Wiscosidad, p, @ Bulk Fluid Temp., it h 4,553 0004395796
24 | Wiscosidad, p, @ Surface Temp., cp Wiscosidad, P, @ Surface Temp., cp
25 | Calor Especifico, Cp, BTUMR F 0,481 Calor Especifico, Cp, [KJig *C) 4,180
25 | Conductividad térmica, k, [BTUM 1t °F] 0,0548 Thermal conductivity, k, [Wim °C) 0,6211
27| temperstura media, Tmp [°F] 166,857 temperatura media, Tmw [F] 85,057 CALCULAR
28

Figura 4.2 Hoja de calculo usada para la evaluacion de intercambiadores de calor

Dicha hoja de excel posee un boton que permite calcular la temperatura de salida del

lado tubo y carcasa, siguiendo el procedimiento de evaluacion mostrado en la figura

2.6.
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CAPITULO V
CONCLUSIONES

De los resultados obtenidos en los diferentes equipos evaluados se concluye lo

siguiente:

e Los ensayos ASTM D86 y 1160, generados por el simulador, se ajustan en buena

medida a los andlisis hechos en el laboratorio.

e El flujo de agua que circula por la planta y entra a la torre de enfriamiento es
8369.2 GMP.

e Larelacion L' /G’ que debe utilizarse, utilizada en la torre de enfriamiento debe

ser mayor a la de disefio.

e El acanalamiento en la torre de enfriamiento es causante de la disminucion de la

eficiencia.

e Laeficiencia en la mayoria de los intercambiadores de calor es superior al 50%.

e Los intercambiadores 1C-3/4/5/6/10 y 15 deben ser sacados fuera de servicio para
limpiar sus partes internas y asi disminuir su resistencia a la transferencia de
calor.

e La causa de la no-condensacion presente en el intercambiador IC-11, es debida a

una resistencia muy grande que interrumpe la transferencia de calor; por ende, se

debe sacar fuera de servicio par hacerle una limpieza de sus tubos e internos.
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CAPITULO VI
RECOMENDACIONES

Luego de haber evaluado a los equipos de intercambio y de inspeccionar en forma

visual cada uno de éstos, se pueden establecer las siguientes recomendaciones:

e Se debe instalar una termocupla a la entrada y salida del lado carcasa del gas de
tope de los condensadores IC-2A/2B, con el fin de hacer las evaluaciones futuras

con mayor facilidad.

e Se deben colocar bandejas con perforaciones en la boquilla de distribucién de
agua de la torre de enfriamiento, con el fin de eliminar el acanalamiento. En la
figura N° 5.1 se muestra un modelo de bandeja para la distribucién de agua en

toda el area de transferencia.

Boquilla de
distribucion
deagua

Bandeja

Figura N° 5.1 Modelo de bandeja para la distribucion de agua por toda el area de
transferencia (Elaboracion Propia).
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e Se debe eliminar el agua usada para mojar la superficie externa de la carcasa del
condensador IC-11, ya que ésta no estd garantizando la condensacion del vapor
que entra al intercambiador. Cabe destacar que el vacio es generado por el
inyector J-2 y J-3 y que la eliminacion del agua de riego no generara pérdida del

vacio del sistema.

e Para obtener més cantidad de gasolina o condensados a la salida de los 1C-2A/2B,
se puede instalar un condensador adicional (llamado 1C-2C) a la salida del
acumulador de gasolina AC-1 con un pequefio tambor flash (llamado PF-2), como

se muestra en la figura N° 5.2

Condensados

Figura N°5.2 Arreglo de la propuesta de disefio del intercambiador IC-2C, en el

arreglo actual de condensadores 1C-2A/2B.

En el anexo E se encuentran los detalles del disefio del condensador 1C-2C.
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ANEXO A
PROCEDIMIENTO DE CALCULO EVALUATIVO DE UN INTERCAMBIADOR TIPO
HORQUILLA.
CALCULO TIPO PARA INTERCAMBIADOR IC-4

DATOS BASE PARA EL LADO CARCASA DATOS BASE PARA EL LADO TUBO
NAFTA AGUA
Numero de Horquillas, Ny =3 Diametro externo del tubo, Der [in]=1,9
Diametro interno de la Carcasa, D [in] = 3,068 espesor del tubo, x [in] = 0,145

longitud del tubo, Ly [ft] = 24,375
Caudal [BPH]=35

Caudal [GPM]=53,63

Resistencia al ensuc. Carcasa, re[h.f2.°F/BTU]= 0,001 Conductividad térmica del tubo, ky [BTU/h.ft.°F] = 25

Resistencia al ensuc. tubo, rr [h.f2.°F/BTU] = 0,00009

Temperatura de entrada [°F] =275 Temperatura de entrada [°F] =80

Area de transferencia de Calor / Horquilla, A [ft?] = 141

PROPIEDADES TERMOFISICAS DE LOS FLUIDOS

Rango Rango
p(lb/bbl)=- 0,00017%-0,1163T+283,42 (160-350) °F p(Ib/ft?)=-4x10°T?-0,0048T+62.92 (70-130) °F
Cp(BTU/Ib °F)=5x10*T+0,4135 (160-350) °F Cp(Btu/lb °F)=1x10°T*-2x10“T+1.0104 (70-130) °F
u(cP)=1,0615EXP(-0,0046T) (160-350) °F p(Km*s)=4,8387EXP(-0,0108T) (70-130) °F
k(Btu/h ft °F)=-7x10"°T+0,077 (160-350) °F k(W/m °C)=0,0003T+0,3295 (70-190) °F

Paso 1: Suponer temperatura de salida del fluido de procesos.
Sea T, =80,76°F
Paso 2: Calcular las propiedades termofisicas del fluido de procesos a la temperatura media.

T =80,734—275 F

- ~177,88°F
p(T.)=—-0,0001* (177,88)% —0,1163* (177,88) + 283,42 = 259,57(Ib/ bbl)
Cp(T,, )=5x107 *(177,88) +0,4135 = 0,50(Btu/Ibx °F)

#(T,,, )=1,0615 x exp(~0,0046 *177,88) = 0.47(cP)

K (T.,,)=—7x10°*(177,88) +0,077 = 0,065(Btu/ h x I x °F)

Paso 3: Calcular el calor transferido del fluido de proceso.

Qp =m, (Ib/h)xCp (T, ) x (T, —Teop)
bbl Ib Btu

Q, =35—x259,57—x 0,502ﬂ(275 —80,76)° F =8833044,21—
P h bbl Ib°F h
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Paso 4: Calcular la temperatura de salida del agua.

Como |Q,|=|Q,|=Q, = 8833044,21%

Entonces, se debe resolver una ecuacién trascendente, donde la Unica incégnita es la temperatura de

salida del agua, para ello se deben seguir los pasos descritos a continuacion:

Paso 4.1: Suponer una temperatura de salida del agua

Paso 4.2: Determinar la temperatura media del agua.

Paso 4.3: Evaluar la capacidad calorifica y la densidad del agua a la temperatura media.
Paso 4.4: Determinar el calor absorbido por el agua.

Paso 4.5: Verificar:
e Sj |QP|—|Qa| =0, entonces la temperatura supuesta de salida del agua es la correcta, se debe
seguir al paso 5.
e Sj |QP| —|Qa| # 0, entonces la temperatura supuesta no es la correcta, se debe suponer otra
temperatura y repetir los pasos desde 4.2 hasta 4.5.

Paso 4.1: Sea T, =109,50° F

0
Paso4.2: T, = (109'50; 80)°F =04,75°F

Paso 4.3:

Cp(T,,) =—1x107° *(94,75° F)? —2x10™* *(94,75) +1,0104 = 0,998£ |bBtouF j
X

pr (Tya) =—4x107° *(94,75°F )* —0,0048* (94,75° F) + 62,92 = 62,07(%]

3 -
gal 1M 620712 oM
min 7,48052gal ft h

Ma = 28273,75%

Paso 4.4: rr;a (%) =56,63

Q.- 28273,75%x 0,998 IE:”F % (109,75 —80)°F = 833044,21%
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Paso 4.5: |QP| - |Qa| =833044,21-8833044,21 =0, como la temperatura supuesta satisface

la condicion, entonces esta representa la Temperatura de salida del agua.
Paso 5: Calcular el coeficiente interno de transferencia de calor del tubo.

Se usara la correlacion de Eagle & Ferguson (1930), que es exclusivo para el agua que circula dentro

de tubos
- 4200 (1.35+V °®(m/s)xT,_(°C))
I (D (mm))o.z
28273,75 lb
. . AN y 0,0283169m® 1
ma(lb/h)  0.0283169m 1h
( 3 y om” 6207 K0 1ft 3600s
p. (Ib/ ft?) 11t 3600s me
Ve (m/s) = 1 00254m\° 1 0,0254m )’
xzx(DiT(in)x’_mj x7rx(1,755inx’_mj
4 lin 4 lin
m
V, = 2,3?

OF —
4200%| 135+ (2,3M/ [ 1222F =92 kg
S 18 w
- ~7826,26

25,4mmj0'2 m’K

(1,755in X
lin

Luego se llevan a unidades inglesas

7826,26 V;’ BiU
h = g‘tu" ~137829—— 1 —
56782 oMU hx ft* x°F
hx ft? x°F
Entonces se debe referir al didmetro externo del tubo:
h, =h x O 2137829 222" _ 1573705 B
D, 1,9in hx ft*x° F
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Paso 6: Calcular el coeficiente externo de transferencia de calor del tubo o coeficiente lado
carcasa.

En este caso se usara la correlacion de Sieder y Tate.

~ Nuxkg
° D

e

h

0.14
Donde Nu = 0,027 x Re%®x Pr%x (&]
u

WeT

Donde el nimero de Reynold es

r‘.np(l::jx D,
Re=———+——

He X A

FlujoAnular

El didmetro equivalente para la transferencia de calor de un intercambiador de doble tubo es:

(D¢ (in))* ~ (Dyy (in))*

e D, (in)
. \2 . \2
D, - (3,068m)_—£1,9m) NELLIRp
(1,9in) 12in
7 - 72. 2 2 - 2
El &rea de flujo anular es Agjoanuiar = ZX (Dc -Dg )(In )
2
AFIujoAnuIar = zx ((3,068”'\)2 _(1’9in)2 )X 1ft 2 = 0.0316 ftz
4 144in
Entonces se tiene que
Ib
8535,63—x 0.254 ft
Re = h - — 60561
2,42 h
0,462cPx "' %0,0316 ft°
1cP
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Ib Ib

242 ftxh Bt 2’42ft h Bt
11(CP) x “Nep2Yy 046cPx— XN 050 o0
or 1cP Ib°F’ _ 1cP Ib°F _g g
ko (— 2N 00645 Sl
hx ft x°F hx ftx°F

Para determinar la viscosidad a la temperatura externa del tubo interno, se debe determinar dicha

temperatura, para ello se procede como sigue:

Paso 6.1: Suponer temperatura de pared externa del tubo interno Tp :

Paso 6.2: Calcular las viscosidades del fluido de proceso a Tmp y Tp, determinar el nimero de

Nusselt, seguido del coeficiente externo del lado carcasa.

Paso 6.3: Calcular el calor radial interno del tuboQ,, que va desde T, hasta la pared externa del

tubo T, . Ver la figura A.1.

Paso 6.4: Calcular el calor radial externo del tubo QB , que va desde la Tp hasta la temperatura media

del fluido de procesonp . Ver la figura A.1.
Paso 6.5: Verificar:

e Si |QA| - |QB| =0, entonces la temperatura supuesta de la pared externa del tubo es la correcta,

seguir al paso N° 7.

e Sij |QA| - |QB| # 0, entonces se debe suponer otra temperatura de la pared externa del tubo y

repetir los pasos 6.2 hasta 6.5.

Paso 6.1: Sea Tp =199,879°F

Paso 6.2: la viscosidad del fluido de procesoa T,,: (T, ) = 0,462cP
T,: w(T,)=0,463cP

0,14
0,027 (60561)°° x (8,82)* x [0’462"Pj <0,065— U

o Nuxkg 0,463cP hx ftx°F
Y 0,254 ft
h, 9473 oM

hx ft? x°F
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Paso 6.3: Calcular el calor radial QA , para ellos se usara la figura A.1

Figura A.1 Seccion transversal del intercambiador de calor (Elaboracion propia)

o Tra —Tp
A =
Ln %
1 Dir
1ft 2w rxk, xL
hy x Dy x Lx — IR
12in
B 94,75°F -177,879F
Ln 1,9|r?
1 1,755in
Btu 1ft ’ Btu
137829, |xwx24,375ftx1755inx _ 2x25 —— _x7x24375ft
hx ft2 x°F 12in hx ftx°F
Q, = -0,0312Y
h
Paso 6.4:
o To ~Top B 177,879°F 177 88°F
B~ 1 - 1
1t
hyxzxLxDex-—— 44124 Bizu x 77 x 24,375 ft x 3,068in x 1ft
12in hx ft x°F 12in
Q =—o,o31%
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Paso 6.5: Verificar:
Como|QA| - |QB| =-0,031+0,031=0,001, entonces la temperatura supuesta de la pared
externa del tubo es la correcta, seguir al paso N° 7.

PASO 7: Determinar el coeficiente global de transferencia de calor.

U 1
R +R,+R,+R, + R

i ) .
Donde R, = : DEIT:)(m)_ = 1'Bg'n —85x10" hx fét x°F
A . n )
io X |T(I ) 1273105 EU «1.755in u
hx ft* x°F
2 _o 2
I’T(thtXijDeT(in) 9><10_5£thtXFJxL9in o OF
u u o
Re = i = - —1x10 42Xt P
DiT (In) 1,755|n Btu
D., (in)x]fl'zfitnx Ln(BeTJ 1,9inx112f_tx Ln(]-l?’?; J 2 oF
Ry = = T J302x00° ST
2Ky, ox5_ oMU Btu
hx ftx°F
2 0
R1=hi= L =1,056><10’2—hx gtx F
o 94734 M u
hx ft* x°F
2,0
RS =1X10_3 hx ft X F
Btu
Entonces
U= . —p4432 oM
hx 1" x*F hx ft* x°F

(85x107* +1x10™* +3,02x10° +1.056x10 * +1x10°°) .
u
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PASO 8: Calcular el calor de Disefio.

El calor de disefio esta representado por la siguiente expresion:

Qp =U x AXxATML

Para determinar la diferencia de temperatura media logaritmica, se debe identificar si el equipo opera
en contra flujo o en flujo paralelo cono se muestra en la figura N°2.3.

Para el caso de equipo 1C-4, es en contra corriente como se muestra en la figura A.2

T

|
Tep -

|
Tea -—\
\__ Tsp
—Tea

area ¢ longitud del equipo

Figura A.2 Representacion grafica del comportamiento en contra corriente del 1C-4.

(Tep Tsa)_(TSD _Tea) (275_109'5)OF _(80’76_80)0F =30,56°F

ATML = =
. Ty —Taa (275-109,5F
1, -T.. (80,76-80)F

Finalmente
Btu

Q, =64,432— DM, 3, (141) ft x30,56°F =833044,21°M
hx ft“ x°F h

PASO 8: Comparar el resultado del calor de disefio con el calor del proceso.
En este paso se tiene el siguiente procedimiento:

Paso 8.1: Verificar:
e Sj |QD| - |Q| =0, entonces la temperatura supuesta de la salida del fluido de procesos,
representa la verdadera temperatura a la cual sale el intercambiador (cuando esta limpio).

e Si |QD| — |Q| # 0, entonces se debe suponer otra T, ,

se deben repetir los pasos desde el 1 al 8.

74



En este caso se cumple la condicion |QD| - |Q| =0, que significa que la temperatura supuesta de

salida del fluido de procesos ajusta perfectamente al balance térmico del equipo.

CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION.

CAIDA DE PRESION LADO CARCASA.

4x f xej( Ib ]xLT(ft)

h f2 2
pide ft x Itb Xlzltz 2
n
2xaf oo o o0
o 352 o557 0 go™MN 8535,63 0
G —_>P ___Mmin bbl h _ h
Ac (D (in) - (D, (in)) 7~ in)? i 11
n e —x(3,068in)” —(1,9in -
3P~ ()f) % x(3068iny ~@oin) <
pe = 250572 BBl _ 459301
bbl ~ 5,61458 ft ft
. oLt Lt
D! = (D (in)- Dy (in))x ——— = (3,068in —1,9in =0,0973 ft
L= (Dc(in)- D () o0~ ot
f =1.756x Re ***?
f =1.756x(60561)*** = 0,212
2
4><0,212><(269701,94h|bft2j x 24,375 ft )
AP, = a _=277psi

x -
2><(4,18><10*8 ;)x46,23;tb3x0,0973 g | 1440

= 269701,94|—b

x ft?
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et eafry) | (2] ")

AP = -
2x9 2x (4,18 x10"® fg)
h
b Y
269701’94W b
4x be x 46,23

0254 Yo
_ ] x 144t_ = 0,039psi

2% (4,18 x10*® hzj n
Entonces la caida de presion lado carcasa es
AP, = AP, + AP, = 2,77 psi + 0,039 psi = 2,82 psi
CAIDA DE PRESION LADO TUBO.

2
Ib
Ax f x| G| —— XLT(ft)
hx ft 1ft?
AR = ft Ib * 144in?
i
2x g(hzjxp{ﬂgjx D, (ft)
r;1 28273,75E 28273,75E
G, == hlft2 = hlft2 —1683068,75
T T . 2 T - \2
—x (D (In ———  —x(1,755In) x———
4 *(Dr (in) “144in* 4 X( ) *144in’

Ib

X

ft?
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0,264
. Ib
Dir (In)XGT (thtzj

b
Hy hx ft

u; (T,.) = 4,8387 xexp(—0.0108x 94,75° F ) =1,739

f =0,0035+

Ib

X

f =0,0035+ 0,264

1755inx " «1683068,75 . _
12in hx ft

Ib

X

1,739

f =0,0053

2
4x0,0053x| 168306875 '° | x24,3751t
hx ft 8 1ft
2x(4,153><10+8't;jxez,om'b3><1,755inx1‘ft 12in
h ft 12in

AR = =1.34psi
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ANEXO B
PROCEDIMIENTO DE CALCULO EVALUATIVO DE UN INTERCAMBIADOR TIPO
TUBO Y CARCASA.

CALCULO TIPO PARA EL

INTERCAMBIADOR IC-15

DATOS BASE PARA EL LADO CARCASA

DATOS BASE PARA EL LADO TUBO

RESIDUO DE VACIO + GASOIL

AGUA

Caudal [BPH]= 20

Diametro externo del tubo, Der [in]=0,75

Diametro interno de la Carcasa, D¢ [in] = 12,09

Diametro interno del tubo, D [in]=0,667

Numero de Deflectores, Ng=45

longitud del tubo, L [ft] = 15,427

Espaciamiento entre Deflectores, B[in]=3,75

Caudal [GPM]=53,63

Resistencia al ensuc. Carcasa, rc[h.ft’.°F/BTU]= 0,0005

Conductividad térmica del tubo, kw [BTU/h.ft.°F] = 25

Resistencia al ensuc. tubo, r1 [h.ft.°F/BTU] = 0,00009

Temperatura de entrada [°F] =230

Temperatura de entrada [°F] =80

NUmero de pasos por los tubos, Np=2

Numero de tubos, Nt=94

Pitch, P+[in]=0,952

Arreglo de los tubos: Triangular

Area de transferencia

de Calor, A [ft’] = 289

PROPIEDADES TERMOF

ISICAS DE LOS FLUIDOS

Rango
p(Ib/bbl)=- 0,00003T% 0,0927T+313,37 (200-450) °F
Cp(BTU/Ib °F)=5x10T+0,3982 (200-450) °F
p(cP)=14,8EXP(- 0,0073T) (200-450) °F

k(Btu/h ft °F)=- 3x10°T+0,06 (200-450) °F

Rango
p(lb/ft})=-4x10°T?-0,0048T+62.92 (70-130) °F
Cp(Btu/lb °F)=1x10°T%-2x10“T+1.0104 (70-130) °F

p(Km*s)=4,8387EXP(-0,0108T) (70-130) °F

k(W/m °C)=0,0003T+0,3295 (70-190) °F

Paso 1: Suponer temperatura de salida del fluido de procesos.
Sea T, =98,87°F

Paso 2: Calcular las propiedades termofisicas

98,87 +230°F

mp

del fluido de procesos a la temperatura media.

—164,43°F

P, )=—0,00003x (164,43)? —0,0927 x (164,43) + 313,37 = 297,316(Ib / bbl)

Cp(T,, )= 5x107 *(164,43) +0,3982 = 0,481(Btu /Ib x °F)

u(T,, ) =148x exp( 0,0073 x 164,43) = 4,456(cP)

K (T, )=-3x10" x (164,43) +

0,06 = 0,0549(Btu/h x Ibx °F)
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Paso 3: Calcular el calor transferido del fluido de proceso.

Qp = mp(lb/h)xcp(Tm)X(Tep _Tsop)
bb Ib Btu

Q, =20——x297,316 —x 0,481ﬂ (230-98,87)° F = 365551,55
h bbl Ib°F h

Paso 4: Calcula de la temperatura de salida del agua.

como Q.| =[Qs| = Q, = 36555155~

Entonces, se debe resolver una ecuacion trascendente, donde la Gnica incognita es la temperatura de

salida del agua, para ello se debe seguir los siguientes pasos:

Paso 4.1: Suponer una temperatura de salida del agua

Paso 4.2: Determinar la temperatura media del agua.

Paso 4.3: Evaluar la capacidad calorifica y la densidad del agua a la temperatura media.
Paso 4.4: Determinar el calor absorbido por el agua.

Paso 4.5: Verificar:

e Si |QP|—|Qa| =0, entonces la temperatura supuesta de salida del agua es la correcta, se debe
seguir al paso 5.
e Si |QP| — |Qa| # 0, entonces la temperatura supuesta no es la correcta, se debe suponer otra

temperatura y repetir los pasos desde 4.2 hasta 4.5.

Paso 4.1: Sea T, =90,48°F

(o]
Paso 4.2 T = (90'48;80) P _g5240F

Paso 4.3:

Cp(T,) = —1x107°*(85,24°F)* ~ 210~ *(85,24°F) +1,0104 = 0,999(|bBtoqu
X

i (T..) = —4x10° * (85,249 F)? — 0,0048* (85,24° F) + 62,02 = 62,18( Ib j

2
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. 3
paso 4.4: m,(Ib/h) =703 L 29810
min 7,48052gal ft

Ma = 34949,017%

><60m
h

Q. =34949,017"° 0,999 B
Ib° F

% (90,48 -80)°F = 365551,55%

Paso 4.5: |QP | - |Qa| =365551,55 - 365551,551 = 0,001, como la temperatura supuesta

satisface la condicidn, entonces esta representa la Temperatura de salida del agua.

Paso 5: Calcular el coeficiente de tranferencia de calor por conveccién interno del tubo.

Se usara la correlacion de Eagle & Ferguson (1930), que es exclusivo para el agua que circula dentro
de tubos.

h 4200 (1.35+V °*(m/$) x T, (°C))

i (D (mm))®2
34949,017°
] . “""h 0,0283169m°  1h
. Ma(lb/h)  0.0283169m°  1h 621810 1ft 3600s
" pr(Ib/ ft%) 11t? 3600s Tt
Vr{m/s)= 1 00254mY 1 0,0254m )’
N; x =x7z x| D;7 (in) x —— m 94 x = x x| 0,667inx—— m
4 1lin 4 lin
v, =0,417 0
S
4200|135+ (0.427m o[ 224 =92 b
s 18 w
h = - = 2301933
[1,667in x 25"_‘”‘”‘)
lin
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Luego se llevan a unidades inglesas

2301,933 Vl/ Btu
h = g‘tuK ~ 405,398 —
56782 oMU hx ft° x°F
hx ft? x°F
Luego se refiere al diametro externo:
D. .
h, =h x T = 405398x 2007 _ 3055 B
D, 0,75In hx ft*x°F

Paso 6: Calculo del coeficiente externo o lado carcasa.

En este caso se usara una correlacion que depende del area libre del deflector y se obtuvo a partir de
datos realizados por Donohue en 1949:

. Btu
h Btu ) (0,23)( (De (|n))0'6 X (Reeq )0'6 X (PI’)O'33)>< Kc(hxﬁ:onj
*Lhx ft2x°F | D, (ft)

El didmetro equivalente para un arreglo traingular de los tubos es:
\/§ N2 7T - \\2
4dx| —x(P(in)) ——(D, (In
eony B (0 )
D — —
) P

T .
m E DeT (m)

4x [*f x (0,952in)? —78T(o,75in)2}
= = 0,583in
%(O,?Sin)

PT B DeT
PT

0,952in—0,75in
0,952in

jx D, (in)x B(in):( )><12,09in><3,75in:9,62in2

AfTOTAL = [

1t Ib
D
eT(m)XlzinXGW(hxftzj
Re,, =

| Ib
| stxh
)
p
G, = h

) 1t
A A P(in)?
( fTOTALx lereB) (in)” x 144in?

2
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El area libre del deflector corresponde el area del corte de la ventana menos el area transversal de los
tubos que pasan por el area de la ventana, en la figura B.1 se muestra el &rea transversal del deflector y
su area libre se determina de la forma:

ALibreB = Asombra = Al _z AT

D 2 2
Alzlx _ deflector x(2x6?—Sen(2x6?)):lx(1l’93ﬂj % E—Sen(ZJ
2 2 2 2 2 2

A =10,167in’

2 . 2
ATzﬂx(%j :ﬂx(o’?'”j = 0,442in?

DA =2A +%+%=3x A, =3x0,442in’ =1,325in’

A s =10,167in* —1,325in’ = 8,842in?

A

sombra

15t A

/\/\/\A/’\/’\

Figura B.1 Seccidn transversal del deflector del intercambiador 1C-15.

202! 29787 10 b
G, = h bb —~ 90701593
w 05 1ft? x ft?
(9,62in? x8,842in2 )" x ~
144in
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0,583inx -1 x90701593 1>

Reeq _ 12in . h x _ 409
2,42 xh
4,456CP x X
1cP
Ib
2,42
Btu Ib '
Cp[ . jxu 0481 BY 4 456cp XN
|b F ft X h |boF 1CP
- = B =94,343
K | Bw 00549 ———
“Lhx ftx°F hx ftx°F
. 106 0.6 0.33 Btu
(0,23>< (0,583in)"° x (409)°° x (94,343) )x 0,0549 ————
hx ftx°F Btu
h, = 1 =24155—————
0,583inx hx 1t* x°F
12in
Paso 7: Calcular el coeficiente global de transferencia de calor.
U= !
R +R,+R;, +R, + R
- . 2 o
Donde R, = ™ DETD(m()_ ) = 0,75In =312 ><103h><|f;+l:
, —(in u
o OV 405308 P 150,667in
hx ft® x°F
2 0 2 o0
I (hxthij D, (in) 9x10‘5(hx|f;[x|:jx0,75in P
u u °
R, = : = : —1x104 - 2T
D, (in) 0,667in Btu
. 1ft D i
D, (i)x 1 xLn| 2| 0 75inx LT g 075N ,
12in D; 12in 0,6675in S hx ft*x°F
R, = = o =176x10° ——
2xK,, 2% 25 tu
hx ftx°F
2 o
R, = hi = L = 0,0414hx';+F
u
o 4158 oW
hx ft“ x°F
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2.0 2.0
R, =1, hx ft“x°F :5x10,4h><ft><F
Btu Btu

Entonces
U= ! 2133 b

2 _o R o
(3812x107 +1x10 +1,76x10° +0,0414+5><10“)hxf|;tx|: S
u

PASO 8: Calcular el calor de disefio:
Qp =U xAxF xATML

Para determinar la diferencia de temperatura media logaritmica, se debe identificar si el equipo opera

en contra flujo o en flujo paralelo cono se muestra en la figura N°2.3.

Tap -

T& a

L Tap

area o longitud del equipo

Figura B.2 Representacion grafica del comportamiento supuesto en contra corriente del IC-15

El equipo IC-15 esta en flujo paralelo, sin embargo se debe determinra el ATML como si este fuera
en contra corriente

armt < T =Tea)= (T ~Tea)_ (230-90.48F (0887 ~80FF _ o0 o0

Ln(Tep -T, ] Ln((zso —90,48)F ]

T, - T (98,87 -80)F

Luego se debe corregir ATML , paraello se debe determinar el factor F .

p_Ta~T _(9048-80°F
T, -T, (230-80)°F

ep sa
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Tep _Tsp _ (230_98,87)OF
T_-T. (90,48—80)°F

sa ea

=12,516

1_(1—RXPJ%‘p 1_(1—12,516><0,07J%
Y 1-P _ 1-0,07 _ 0,052
R_(l—RxPj%‘p 1—12,516x0,07j%
1-P

1-0,07

12,48—(

VR? +1x Ln( 1-X j

1-RX

2
(R—l)an[z_Xx R+1-+R +1)J
R

2- X x[R+1+VR? +1)
w/12,516~’-+1x|_n( 1-0,052 j

1-12,516 % 0,052
2-0,052x (12,516 +1- 12,5167 +1)]

2-0,052x (12516 +1+ 12,5167 +1)

Finalmente

F=

F = =0,983

(12,516 —1)x Ln[

Q, =U x AxF x ATML = 21,33[$j Blu

. x 289 ft? x 0,983 x 60,31°F = 365551,55——
hx ft x°F h

Paso 9: Comparar el resultado del calor de disefio con el calor del proceso.

Verificar:

e Sij |QD| —|QP| =0, entonces la temperatura supuesta de la salida del fluido de procesos,
representa la verdadera temperatura a la cual sale el intercambiador (cuando esta limpio).

e Sij |QD| —|QP| # 0, entonces se debe suponer otra Tsp , se debe repetir los pasos desde el 1 al 9.

En este caso se cumple la condicion |QD| — |QP| =0, que significa que la temperatura supuesta de
salida del fluido de procesos ajusta perfectamente al balance térmico del equipo.
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CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION.

CAIDA DE PRESION LADO CARCASA.

Ib
4x f chz(hxftzjch(ft) L0

AR = ft Ib * 144in?
In
ZXQ(hZ]XPc(ftngDe(ﬂ)
2022 007316 2 g0 ™" 580924
G, =P = min bbl h  _ h
/ - - 2 - - 2
A Dc(in)xC (|n)>.<B(|n)>< 1f'F : 12,09in><0’202mx_3’75mx 1ft. :
P; (in) 144in 0,952in 144in
_ 869581250 .
x ft
s D DO el
bbl ~ 5,61458 ft ft

f =1,756 x Re ™ =1,756 x (409)**** = 0,553

Entonces
b O 1ft
4x0553x| 86958125 | x12,09inx —  x(45+1)
hx ft 12in 1ft? .
AP, = o ™ X adin? = 0,209 psi
2 (4,18 <10 th <5295 0,583 "
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CAIDA DE PRESION LADO TUBO.

2
Ib
, 4xfx(GT(hXﬁ2D xNPxLT(ft) Li2

Ak = f Ib *144in?
2 oo <o) !

h? ft

. 34949017 349490172 b
Gr=p = 1f?2 N, 94h 1fe 00888 e
T Dy i) x e x T (0,667 x X 8
4 144in> N, 4 144in

1 Ib
D, G| P
70X i T(hxftzj

Ib
1l hx it

Re =

1 (T..) = 4,8387 x exp(— 0.0108 x 85,04° F ) = 4,551 Ib
X
12,09in x 112f_t 306445888 'bﬂz
Re = n - M 3743
4,551
hx ft
f =0,411x(3743)*** = 0,052
2
40,052 [306448,888 'k’3J x 15,427 ft
hx ft 1ft .
AP, = x——=144psi
Ib 1ft | 12in

2 % 4,18><10+82 x 62,184~ x0,667inx
h ft 12in
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2 2
Ib Ib
4)( NP X(GT[hX ftzjj 4)(2)((306448,88'1)(.“:2} 1ft2

A = ) Ib Y | 1adinz ~ 0P
2% p; (:E] x g(ftj 2x62184-_ x (4,18 x10" hzj n

Entonces la caida de presion lado tubo es AP, = AP, + AP =1,44 psi +0,1psi =1,54 psi

CALCULO DE LA RESISTENCIA DE ENSUCIAMIENTO DEL INTERCAMBIADOR DE
CALOR
Para determinar este pardmetro, se deben tomar las temperaturas de entrada y salida tanto del fluido

frio como del fluido caliente de planta.

LADO CARCASA LADO TUBO
Tep=230°F Tea=80°F
Tsp=228°F Tsa=96°F
Tmp=229°F

Densidad a Tmp, (bl/bbl)=953.473
Calor especifico a Tmp, (Btu/lb °F)=4.231

PASO 1: se determina ATML a partir de las temperaturas tomadas en planta, entonces

ana < T ~Tea) (T ~T.)) _ (230-80P F ~(228-96FF _ )0 0o

Ln('l'ep—Tea J Ln((zso ~80PF ]

T T (228-96)F

sp sa

PASO 2: se calcula el calor transferido a través del fluido de proceso o del fluido de enfriamiento; en

este caso se usara el fluido de procesos.

Btu

Ib BU_ (230- 228 F = 49160856 -

Qp =mpxCp(T,, )x(T,, =T, )= 580024 4,231

x°F

PASO 3: Se iguala este calor a la ecuacion de disefio y se despeja el coeficiente global de transferencia

de calor.
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Qp =Qp =Uy xAxF xATML; = U, =

Qe

AxF xATML,
Btu
) 49160,856 —— 1008 Bty
289 ft? x0,987x140,81°F ~ hx ft’x°F

PASO 4: Se calcula el factor combinado de obstruccion.

U, =<——— vy después de cierto tiempo de uso del equipo U

1
> R+R,

Aplicando la inversa y restando miembro a miembro se tiene que:

Ug-Uy
m——_ZR+RdR ZR R, U T =Ry —R,

Si Rig =Ry >0= Rz >R, = se debe limpiar el equipo

Si Rig =Ry <0= Ry < R; = no hace falta limpiar el equipo

r _Uc-Us _2133-1208 _ o hx ft*x°F
° U.xU, 2133x1208 '

servicio)

Como Ry =Ry >0= R >R, = Se debe limpiar el equipo 1C-15

1

ZR+RdR

(Depositado después de cierto tiempo de
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ANEXO C

CALCULO TIPO PARA DETERMINAR EL FLUJO DE AGUA DE ENTRADA AL
INTERCAMBIADOR IC-15, A PARTIR DEL TEOREMA DE BERNOULLI

GENERALIZADO.

En la figura C.1 se presenta el tramo de la linea de alimentacion del intercambiador IC-10A.

P2=14PSIG

@

Codo %0°

AZ=3305m

Caodo 45° Codo 90°

Vilvula de

Codo 90° Compuerta r
P1=18.5 PSIG
Figura C.1 Tramo de tuberia donde se aplico el teorema de Bernoulli
P V2 P, V)
L+ L +7Z =—24+ 2 47 +Hf
9 2x(g M 2xg

Como la velocidad en el punto 1 es igual en el punto 2, entonces se tiene que:

R +Z, = i +Zz+Hf:>u+Zl—Zz+Hf:O

pxg p*g pax9

(n

2
Hf = v x deUBERIAX(ij + dec X SX(LJ +(£j +(£j ( l )
2xg Dir Jruseria DJcotosr \DJeodo a5 \D Nawuia

L; =5m
D.; =3,068in (Diametro nominal de 3 in, cédula 40)
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L; J om
— = =64,162
( ™ J1useria 3,068inxo’of54m

In

=30

Codo_90°

=16

Codo _45°

=13

Valvula

Olr Olr Olr

0,00015ft y 12in

1 3,068in  1ft
xL0g,, 371 dr

=0,0173

dTC

QM =V Ay = =

6,4516 x10™*m?

2 = \2
p - 7xDr _7x (3068in)" _ 7,38891in” = = 4,767 x10°m?
4 4 In
Sustituyendo en la expresion de Hf (ec.1l), se tiene que:
2
HE =2 x[64162x f, _ +0,0173x[3x30+16+13]]
2x 9,88—2>< (A )
2
Hf = Q «[6a162x f,  +2,0694]

2598 x(4,767x10*m? f
S
HF = 2245193 Q? x[64,162x f, _ +2,0694]

P—P, _ (185-14)psi ><101325F_>a _3165m
P*9 100019, 9gM 147psi
S

m3

Sustituyendo estas dos Ultimas expresiones en la ecuacidn (1), y sabiendo que AZ = 3,305m, se tiene

que:
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2245193 Q7 x|64,162x f, _+2,0694]-3.165m +3,305m =0 (1)

Para determinar el caudal se debe seguir con el siguiente procedimiento:

3
PASO 1: Suponer un Q(mg)

3
QM)
PASO 2: Calcular la velocidad con V (”y) = —/2
s A (m?)

PASO 3: Calcular el nimero de Reynolds

M9V Dy (m) 10009, Jxv (g 3 ogain >

in
kg 4K
TR s610°(9, ]

Re

PASO 4: Calcular f 4 » con la siguiente expresion:

&
L -2 x Log,, é + 251
371 Rex,[f,

i

PASO 5: Verificar:
e Silaecuacion Il se cumple entonces el Q supuesto es el caudal que circula por el sistema.

e Sino se cumple la igualdad de la ecuacion 111, se debe suponer otro caudal y repetir los pasos
desde el 2 hasta el 5.

En este caso se tiene que Q(m%) =4,402x107° = 69,789 ~ 70GPM
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ANEXO D:
HOJA TEMA DE LOS INTERCAMBIADORES
ESTUDIADOS.
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Tabla N° D.1 Hoja tema del

intercambiador I1C-15

Hoja de Especificacion del Intercambiador

1] Company: PDYS4-54M ROGUE
2| Location: SAMTA AMA
3| Service of Unit:  Enfriador Reciduo vacio+Gazoil Our Reference: MO APLICA
4] ltem Mo, IC-15 “our Reference: WO APLICA
5] Date: 25/04,/2008 FevMao: & Job Mo PASAMTE
G| Tamaro 12--185.124 in Tipo AEM hor  Conectado en 1 Paralelo 15Sere
7| AreasUnid(ef] 282 2 3zaz/unidad 1 AreasCarc. [ef] 282 ft2
2 Cumplimiento una unidad
9| Localizacion fuido Lado Carcasza Lado Tubos
10] Mambre de fluido AESCIDIUOD WACID+GASO AGLA
11] Cantidad total de fluida Ib/h 5809 34549
12|  “apor [Ent/Sal] Ib/h
13]  Liquido Ib/h 5809 5809 34949 34949
14] Mocondenzable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/S al] F 230 28,99 a0 91,68
17 Punto cond/evaporacian F
18] Denzidad Ih/ft3 51,744 52 702 B2 297 B2, 206
19 Vizcozidad cp 2,856 411 1,863 0,748
20) Pezo molecular, Yap
21| Peszo molecular, NC
22| Calor especifico BTU/[Ib=F] 05203 04333 1.001 11,0006
23] Conductividad termica BT U/ [Ft=h=F] [0.052 [.054 [,34a [,353
241 Calor laterte BTU/lb
25| Presidn psi 20 30
26 Velocidad ftfz 022 1.58
27| Caida de Presidn, perm/calc psi a | 0174 10 | 0422
28] Resistencia ensuciamienta [min] ft2*h=F/BTU
29| Calor intercambiado 408073 BTU/h MTD coreqido 36,23 F
0] Coeficiente 39,89 Sycio 33,84 Limpio 33,84 BTU/(h=ft2<F]
£l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tubos
33| Pregion Dizefio/Prueba ps 7hf fCodig 7hf fCodigo
34| Temperatura de Dizefio F 290 160
35] Mimero de pazos en 1 2 w
36| Espesar de conosion in 00625 00625
37| Conecciohes Adentro 24150 AMSI 3150 M5
38|  Tamafio/Compr. Afuera 2/ 150 ANS| 3,/150 AMSI
39 in/ Intermedio A150 AMSI 180 A5
40 Mum. tubo:94 oD 075 a-prcted 0065 incongitud 15,427 ftrazado 09375 in
4] Tipo de Material CS | Tiazadn 30
42| Carcaza CS DI12.09 DE in Cubierta carcasza
43] Canal or bonnet CsS Cubierta canal CS
44| Placa tubular estacionarC5 Cabezal flotante
48] Cubierta cabezal flatante Placa choque ninguna
48] Deflectar-cruzando C5 Tipo  Simple Core[®%d] 36  wert Esgpacio c/c 3.75 in
47 Deflectar-long Tipo zello | Entradz3.25 in
48] Soportes-tubos Wuelta-l Tipo
49] Sello bypas: Junta tuboz-placa ranura/E spander
50} Junta de expanzion Tipa
51] Bho'2-Boquilla entrada 106 Entrada haz 1 Salida haz 1 Ib/[ft*s2)
52| Empaque-carcasa Lado Tubos
53 Cabezal flotante
54| Requenmientoz ASME Cadiao Sec VIl Div 1 Claze TEMA B
58] PesasCarcasa 1871.9 Lleno de agua 2615.2 Haz 83419 Ib
56| Comentarios
57
ha

94



Tabla N° D.2 Hoja tema Intercambiador IC-2A/2B

Hoja de Especificacion del Intercambiador
1| Company:PDYSA-SAN ROGLE
2| Location: SANTA AMA
3| Service of Unit: PLAMTA CRUDO Our Reference:
4 ltem Mo IC-240/2B Tour Reference:
5] Date: 0205/ 2008 Rewv Mo.: 12 Job Mo PASAMTE
B] Tamafio 27192 in Tipo AER hor  Conectado en 1 Paralelo 15erne
71 dreaUnidlef] 1492 fr2 3zazdunidad 1 AreasCarnc.[ef] 1492 ft2
3 Cumplimiento una unidad
9| Localizacion fuido Lado Carcaza Lado Tubos
10|} Mombre de fluida YAPOR TOPE TA-1 AGLA
11] Cantidad tatal de fluida Ib/h 13145 146055
12|  “apor [Ent/Sal] Ib/h 314 137
13] Liquida Ib/h 12831 13008 146055 146055
14 Mocondenzable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/Sal) F 130 126,28 a0 106,51
17]  Punto cond/evaparacion F 130 14E.8
18] Densidad Ib/ft2 023 429 B2, 297 E2.05
19| Vizcozidad cp 0,009 0,295 0,863 0E37
20] Pesao molecular, Vap 55,3 54,36
21] Pesao molecular, MC
22| Calor especifico BTU/(Ib=F] 04352 05065 1.001 1000
23] Conduchividad térmica BTU/[ft=h=F) 0011 0,069 0,348 1,359
24| Calor latente BTU/b 154165 122316.3
25| Presidn psi 17 50
26 Velocidad ftiz 044 232
27| Caida de Prezion, perm/calc psi 0,85 | 0138 10 | 2352
28] Resistencia ensuciamignta [min] ft2=h=F/BTU
23] Calar intercambiado 3875355 BTUZh MTD coregido 3226 F
30] Coeficiente 2052 Sucio 8053 Limpio 80,53 BTU/[h*ft2=F]
K]l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tuboz
33] Preszion Disefio/Prueba psi 7af fCodig 7af {Cadigol
34) Temperatura de Dizefio F 140 170
35| Mimero de pasos en 1 4 w
36) Ezpesor de comrosidn in 0.0625 00625
37| Conecciones Adentio 37150 ARSI 6/150 AMNSI
38]  Tamafio/Compr. Afuera 1150 AM5I 6/150 AMSI
39 in/ Intermedio S 180 ARSI A160 ANSI
40 M. tubosd a0 oD 075 a2-prckded 0,083 inLongitud 16 fErazadao 1 in
A1) Tipo de haterial CS | Trazado 30
42| Carcaza LS Dl DE 27,75 in Cubierta carcasza
43] Canal or bonnet LS Cubierta canal L5
44| Placa tubular estacionarC5 Cabezal flotante
45] Cubierta cabezal flatante Placa chogue placa sobre el haz
48] Deflectar-cruzando CS Tipo  Simple Cortel®d) 21 vert  Espacio: cic 24 in
47 Deflectar-long Tipo zelo | EntradzZ4.5 in
48] Soportes-tubos Wuela-L Tipo
43] Sello bypazs Junta tuboz-placa ranura/E #pander
B0) Junta de expansidn Tipo
51 ) Rhot'2-Boquilla entrada 1015 Entrada haz 0O Salidahaz 0O Ib/[ft=22)
52| Empague-carcaza Lado Tuboz
53 Cabezal flotante
B4 Requerimientos ASME Cadioo Sec VIl Div 1 Claze TEMA B
B8] Pezo/Carcaza 93828 Lleno de agua 126122 Haz 55664 Ib
56| Comentaros  HOJA TEMA OBTENIDA DE RECALCIULOS DEL EQUIPD ORIGINAL
57| APRO=IMACION DEL 98 7% DEL ORIGIMAL
58] EN GEMERAL: SATISFASE LaS COMNDICIONES DE OPERACION
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Tabla N° D.3 Hoja Tema Intercambiador 1C-10

Hoja de Especificacion del Intercambiador

1] Company: PDYS54-54M ROGIUE
2] Location: SaNTA ANA
3] Service of Urit. Endriador de Dest, v, Our Beference: MO APLICA,
4] Itern Mo.: IC-10 Your Reference: MO APLICA
5] Date: 26/04,/2008 Rev Mo b Job Mo PASAMTE
E| Tamano 15-- 185,65 in Tipo AER hor  Conectado en 1 Paralelo 15ere
7| AreasUnid(ef] 452 2 3zaz/unidad 1 AreasCarc. [ef] 452 ft2
g Cumplimiento una unidad
9| Localizacion fuido Lado Carcaza Lado Tubos
10] Mambre de fluido DESTILADO LIVIAMO AGLA
11] Cantidad total de fluida Ib/h 5911 71850
12|  “apor [Ent/Sal] Ib/h
13]  Liquido Ib/h 5911 5911 71860 71860
14] Mocondenzable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/S al] F 1407 21,99 a0 8223
17]  Punto cond/evaparacian F
18] Denzidad Ih/ft3 5326 5326 B2 297 E2 282
19] Vizcosidad cp 5h73 5h73 0,863 0839
20) Pezo malecular, Yap
21| Peszo molecular, NC
22| Calor especifico BTU/{Ib=F]) 4604 4604 1.001 1.,0003
23] Conductividad termica BT U/ [Ft=h=F] [.058 [.058 [,34a 0.349
241 Calor laterte BTU/lb
25| Presidn psi 20 25
26 Velocidad ft!s 017 204
27| Caida de Presidn, perm/calc psi a | 0,215 10 | 0,657
28] Resistencia ensuciamiento [min] ft2*h=F/BTU
29| Calor intercambiado 159731 BTU/h MTD coreqido 13.85 F
0] Coeficiente 25,52 Sucio 3463 Limpio 34 63 BTU/(h=ft2<F]
£l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tubos
33| Presion Dizefio/Prueba psi 7hy JCadig 7hf fCodigo
4] Temperatura de Dizefio F 210 150
35| Mimero de pasoz en 1 2 m
36| Espesor de corosion n 00625 00625
37| Conecciones Adentro 24150 ANSI 4150 AMNS|
38l  Tamafio/Compr. Afuera 22150 AMSI 4150 AMSI
s in/ Intermedio A160 48NS A150 AM5|
A0] Mum. tubo:150 oD 075 2.-prctded 0065 incongitud 15,4708 ftrazado 0,9375 in
4| Tipo de Material C5 | Trazado 30
42| Carcaza L[5 DI15.028 DE in Cubierta carcasa
43] Canal or bannet [ Cubierta canal CsS
44| Placa tubular estacionar C5 Cabezal flotante
45| Cubierta cabezal flotante Flaca chogue ninguna
46| Deflector-cruzanda CS5 Tipo  Simple Cate(%#d] 24  hor  Ezpacio: cfc 4 in
47 Deflectarlong Tipo zello | Entradz3 0625 in
48] Soportes-tubos YWuelka-l Tipo
43] Sello bypazs Junta tuboz-placa ranurasE #pander
A0] Junta de expansion Tipo
51| Bho2-Boquilla entrada 106 Entrada haz 2 Salidahaz 2 Ib/[ft=s2]
52| Empaque-carcaza Lado Tubos
53 Cabezal Hotante
54| Requerimientos ASME Codiao Sec Il Div 1 Claze TEMA B
55| Peso/Carcasza 26848 Lleno de agua 38628 Haz 14285 Ib
56| Comentarioz
57
]
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Tabla N° D.4 Hoja tema intercambiador 1C-10A
Hoja de Especificacion del Intercambiador

1| Company:PDYSA-5A4M ROQUE
2| Location: SAMNTA ANA
3| Service of Unit: Enfriador de Dest. Liv. Our Reference: MO APLICA
4] ltem Mo IC-104A Your Reference: MO APLICA
o] Date: 252042008 Hew No.: 2 Job Mo PASANTE
6] T amafio g-- 185,125 in Tipo AEM hor  Conectado en 1 Paralelo 15enie
7| AreasUnid(ef] 96 2 azaz/unidad 1 AreasCarc.[ef] 96 ft2
g Cumplimiento una umdad
9| Localizacian fuido Lado Carcasza Lado Tubos
10) Mambre de fluido DESTILADD LIWIAKD AGILA
11] Cantidad tatal de fluido Ih/h 5780 164322
12]  “apor [EntdSal] Ibfh
13]  Ligquido Ib/h 5750 5780 164322 164322
14] Mocondenzable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/Sal] F 308 111.45 a0 23,59
17]  Punto cond/evaporacion F
18] Denzidad Ib/it3 49 A2 52124 B2 297 B2 267
19] Vizcozsidad cp 1.283 3.901 0,863 0,826
20] Pezo molecular, Wap
21| Pezo molecular, HC
22| Calor especifica BTU/(Ib>F) 0,566 04331 1.001 10003
23| Conductividad témica BTU/[=h*F) 0,051 [.056 0,348 0,35
24] Calor latente BTU/Ib
25| Prezidn psi 20 25
26] Welocidad ftfs 042 21,85
27| Caida de Presidn, perm/calc pzi g | 0,65 10 | 39,433
28] Resistencia ensuciamiento [mir] ft2*h=F/BTU
29| Calor intercambiado 589731 BTU/h MTD coregido 96,72 F
30] Coeficients £3.42 Sucio 3,37 Limpio B3,37 BTU/[h=t2=F]
£l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tuboz
33] Presion Dizefio/Prueba psi 7hy fCadig 7hf fCodiga
4] Temperatura de Dizefio F 370 150
28] Mimero de pasoz en 1 2 w
36) Ezpezor de cormozidn in 00625 0.0625
37| Conecciones Adentro 24150 ANSI E./150 AMNS|
38| Tamafio/Compr. Afuera 2/150 ARSI 5,150 AMNSI
39 in/ Intermedio A160 AN5I A150 AMN5|
40] Mum. tubo:32 oD 075 a.-pretded 0065 incongibud 15,4271 ftrazado 0,9375 in
4] Tipo de Material C5 | Trazado a0
42| Carcaza L[5 DIs0a  DE in Cubierta carcasa
43] Canal or bonnet [ Cubierta canal CsS
44| Placa tubular estacionarCS Cabezal flotante
48] Cubierta cabezal flotante Placa choque ninguna
48] Deflectar-cruzando CS Tipo  Simple Corte(®d] 22  hor Espacior cfc 3.25 n
47 Deflectarlong Tipo zello | Entradz8.9375 in
48] Soportes-tubos Yuelka-l Tipo
49] Sello bypass Junta tuboz-placa ranura/E spander
A0} Junta de expanzion Tipo
51| Bho2-Boquilla entrada 110 Entrada haz 5 Salidahaz 4 Ib/[Ft=s2]
52| Empaque-carcaza Lado Tubosz
53 Cabezal Hotante
54| Requerimientos ASME Codiao Sec Il Div 1 Claze TEMA B
55| Peso/Carcaza 109 .6 Lleno de agua 14303 Haz 3559 Ib
56| Comentarios
57
5a

97




Tabla N° D.5 Hoja tema intercambiador IP-7

Hoja de Especificacion del Intercambiador

1| Compary: PDYSA-SAM ROQLE
2] Location: SANTA AMNA
3| Service of Urit: Enfriador de Mafta Our Reference: NO APLICA,
4] ltem Mo IP-7 “our Reference: MO APLICA,
5] Date: 27/04./2003 Rewv No.: 4  Job Mo TESISTA
E| Tamafio 12--240 in Tipo BEM hor  Conectado en 1 Paralelo 15ere
7| AreasUnid[ef] 418 2 szazsunidad 1 ArealCarc.[ef] 418 ft2
g Cumplimiento una unidad
9] Localizacion fuido Lado Carcaza Lado Tubos
10] Marmbre de fluido MAFTA AGILA
11| Cantidad total de fluida Ib/h 41767 34762
12|  Wapor [Ent/Sal] Ib/h
13]  Liquido Ib/h 41767 4767 244762 344762
14]  Mocondensable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/S al] F 125 892,48 79 a1.4
17]  Punto cond/evaparacion F
18] Densidad Ib/Ft3 47 BE1 43614 62,303 £2.28%
19] Vizcozidad cp 0,644 (1,865 0,874 0,847
20] Peso molecular, Yap
21| Peso molecular, MC
22| Calor especifico BTU/Ib=F] 0479 [.456 10011 1.001
23| Conduchvidad térmica BTU/[ft*h=F] 0,067 0,07 0,348 0,349
24| Calor latente BTU/Ib
25| Presidn psi 50 55
26| Velocidad ft/s 073 2317
27| Caida de Presidn, perm/calc: psi 10 | 1.179 10 | 8813
28] Resistencia ensuciamienta [min] 2*h*F/BTU
29| Calor intercambiado 30224 BTU/h MTD coregida 14.42 F
30] Coeficients 137,89 Sucio 13777 Limpio 137,77 BTU/[(h=ft2=F]
£l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tubos
23] Presion Disefio/Prusba ps 7hf fCodig 7hf fCodigo
4] Temperatura de Dizefio F 190 150
35| Nimero de pasos en 1 3 (M
JB]| Espesor de conosion in 00625 00625
37| Conecciones Adentro 34150 AMSI 2/150 AM5I
28|  Tamafio/Compr. Afuera 3/ 150 AMEI 8,150 AMSI
39 in/ Intermedio A150 AMSI 150 AN5]
A0 Mim. tubod1 07 oD 075 a-prcted 0,083 incongitud 20 ftrazado 1 n
41] Tipo de taterial Adrmiralty I Trazado 30
42| Carcasa C5 0l DE12.75 in Cubierta carcaza
43| Canal or bonnet C5 Cubierta canal
44| Placa tubular estacionar C5 Cabezal flotants
45] Cubierta cabezal flotante Placa choque ninguna
46| Deflector-cruzanda CS Tipo  Simple Cortel%d] 22  wett Espacio ofc 12 in
47| Deflector-long Tipo zello | Entrad=23,25 in
48] Soportes-tubos Wuelta-l Tipa
49] Sello bypas: Junta tuboz-placa ranura/E spander
50} Junta de expanzion Tipa
51| Rho'2-Boquilla entrada 1176 Entrada haz 17 Salida haz 16 Ib/[ft=s2)
52| Empaque-carcaza Lado Tubos
53 Cabezal flotante
54| Requenimientos ASME Codiao Sec VIl Div 1 Claze TEMA B
55| Peso/Carcasza 20588 Lleno de agua 38378 Haz 1579.2 Ib
56| Comentarios  Esta hoja TEMA, ze obtuvo de ajustes de calores branfenidos, sumando los pocos
57| datos que =& tienen del fabricante.
5a
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Tabla N° D.6 Hoja tema intercambiador IP-7A con dos pasos por los tubos.
Hoja de Especificacion del Intercambiador

1| Campany: PDWSA-54H ROCUE
2] Location: SANT A &k,
3] Service of Urit; Enfriador de Mafta Our Reference: MO APLICA
4] Itern Mo.: |P-7é, Your Reference: MO APLICA
5] Date: 27/04,/2008 Few Mo 4 Job Mo TESISTA
E| Tamano 12--240 in Tipo EERM hor  Conectado en 1 Paralelo 15ere
7| AreasUnid(ef] 418 2 3zaz/unidad 1 AreasCarc. [ef] 418 ft2
g Cumplimiento una unidad
9| Localizacion fuido Lado Carcaza Lado Tubos
10] Mambre de fluido MHAFTA AGLA
11] Cantidad total de fluida Ib/h 4767 111346
12|  “apor [Ent/Sal] Ib/h
13]  Liquido Ib/h 767 767 111346 111346
14] Mocondenzable Ib/h
15
16| Temperatura [Ent/S al] F 125 25,58 79 25,91
17]  Punto cond/evaparacian F
18] Denzidad Ih/ft3 47 BE1 48 538 B2.303 E2 28R
19] Vizcosidad cp 0 644 0,845 0874 0.801
20) Pezo malecular, Yap
21| Peszo molecular, NC
22| Calor especifico BTU/{Ib=F]) 0473 04577 10011 1,0008
23] Conductividad termica BT U/ [Ft=h=F] 0067 0,07 [,34a 0,351
241 Calor laterte BTU/lb
25| Presidn psi 50 55
26 Velocidad ftfz 073 493
27| Caida de Presion, perm/calc psi 10 | 1.136 10 | 3.754
28] Resistencia ensuciamiento [min] ft2*h=F/BTU
29| Calor intercambiado FA77 BTU/h MTD coreqido 14,72 F
0] Coeficiente 125,44 Sucio 125,39 Limpio 125,39 BTU/(h=ft2<F]
£l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tubos
23] Presion Disefio/Prusba ps 7hf fCodig 7hf fCodigo
4] Temperatura de Dizefio F 190 150
35| Nimero de pasos en 1 2 (m
36) Ezpesor de cormosian in 00625 0.0625
37| Conecciones Adentro 34150 AMSI 6/150 AM5]
38)  Tamafio/Compr. Afuera 3150 AMSI £/150 &MSI
s in/ Interrmedio A150 AM5I S180 A5
40 Mum. tubos1 07 oD 075 2-prcéded 0,083 incongitud 20 ftrazado 1 in
41] Tipo de taterial Adrmiralty | Trazado 30
42| Carcaza CS Dl DE12.75 in Cubierta carcasa
43] Canal or bonnet CsS Cubierta canal
44| Placa tubular estacionarCS Cabezal flokante
45] Cubierta cabezal flotante Placa choque ninguna
48| Deflectar-cruzando CS Tipo  Simple Core[®d] 22  wert Egpacio cic 12 in
47 Deflectar-long Tipo zello | Entradz23.25 in
48] Soportes-tuboz Yuelta-l Tipo
49] Sello bypass Junta tubos-placa ranura/E spander
50} Junta de expanzion Tipo
51| Rho'2-Boquilla entrada 1176 Entrada haz 15 Salida haz 15 Ib/[ft=s2)
52| Empaque-carcasa Lado Tubos
53 Cabezal flotante
54| Requenimientoz ASME Codiao Sec VIl Div 1 Claze TEMA B
55| Peso/Carcasza 27i7 4 Lleno de agua 37003 Haz 1574.1 Ib
AE| Comentarios  Ezta hoja TEMA, se obtuvo de ajustes de calores hranfendos, sumando los pocos
57| datos que ze tienen del fabricante.
5a
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Tabla N° D.7 Hoja tema intercambiador IP-7A con 4 pasos por los tubos.
Hoja de Especificacion del Intercambiador

1| Campany: PDWSA-54H ROCUE
2| Location: SAMTA ARA
3| Service of Unit: Enfriador de Mafta Cur Reference: NO APLICA
4] ltem Mo, IP-7, Your Reference; NO APLICA
5] D ate: 27/04,/2008 Few Mo 4 Job Mo TESISTA
&) T amafio 12- 240 in Tipo BEM hor  Conectado en 1 Paralelo 15enie
71 ArealUnidlef] e 2 szazdunidad 1 AreasCarc. [ef] 418 ft2
3 Cumplimiento una unidad
9| Localizacian fluido Lado Carcasza Lado Tubos
10} Mombre de fluido MHAFTA, AGLA
11] Cantidad total de fluidao Ib/h 417E7 111346
12]  “apar [Ent/Sal) Ibfh
13]  Liquidao Ib/h 417EY 417EY 111345 111345
14] Mocondenzable Ib/h
15
16] Temperatura [Ent/Sal] F 125 26,19 79 26,98
17 Punto cond/evaporacion F
18] Densgidad Ib/ft3 47 BE1 43 548 E2,.303 B2,256
19] Viscosidad cp 0644 0,847 0874 0.8
20) Pezo molecular, Yap
21| Pezo molecular, MC
22| Calor especifico BTU(Ib™F]) 0473 04574 10011 1,0008
23] Conductividad térmica BTU/F*h*F] 0067 007 0,345 0,351
24] Calor latente BTU/Ib
25| Presidn psi 50 55
26] Welocidad ftfs 0,73 3,958
27| Caida de Presidn, perm/calc psi 10 | 1.016 10 | 25523
28] Resistencia ensuciamignta [min] ft2=h*F/BTU
23] Calar intercambiado 77a7h3 BTUZh MTD coregido 14.03 F
30] Coeficiente 13296 Sucio 13317 Limpio 13317 BTUS[h=ft2=F]
K1l Construccion de carcaza Dibujo
a2 Lado Lado Tuboz
23] Presion Digefio/Prueba psi 7h f Cadig 7hyf fCadigo
24| Temperatura de Disefio F 190 150
36| Niimero de pasos en 1 ¥ {m
36| Espesor de caorrosian in 00625 00625
37| Conecciones Adentrao 3/150 AMSI E/150 ANSI
3Bl Tamafio/Compr. Afuera 34150 ANSI £ /180 AMSI
9 in/ Interrmedio A160 AMNSI 180 M5
40 Mo, tubo:107 oD 075 a.-pretded 0,083 in_ongitud 20 ftrazado 1 in
41] Tipo de Matenal Admiralty | Trazado a0
42| Carcaza L[5 Dl DE12.75 n Cubierta carcasa
43] Canal or bonnet Cs Cubierta canal
44| Placa tubular estacionarCS Cabezal flotante
48] Cubierta cabezal flotante Placa choque ninguna
48] Deflector-cruzando C5 Tipo  Simple Cortel®d] 24  wert  Espacio cic 12 in
471 Deflectar-long Tipo zello | Entradz23 25 in
48] Soportes-tubos Wuela-l Tipo
49] Sello bypass Junta tubos-placa ranura/E spander
50] Junta de expansion Tipa
51| Bho2-Boquilla entrada 1176 Entrada haz 12 Salidahaz 11 Ib/[Ft=22]
52| Empaque-carcaza Lado Tubnoz
53 Cabezal flotante
54| Requerimientos ASME Codiao Sec Il Div 1 Claze TEMA B
55] Peso/Carcaza 27any Lleno de agua 37031 Haz 15773 Ib
56| Comentarios  Esta hoja TEMA, se obtuvao de ajustes de calares kranfendos, sumando los pocos
57| datos gue =& tienen del fabricante.
ha
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ANEXO E

DETALLES DEL DISENO DE UN CONDESADOR DE VAPORES QUE SALEN

DEL AC-1.

TABLA N° E.1 DATOS GENERALES DEL DISENO

Lado Carcasa Lado Tubos
Gazes[Ent/Sal] Ib/h 4299 3769
Liquidos [Ent/Sal] Ibih 530 3000 3000
T emperatura [EntdSal] F 130 a5 an 1074
Purta de Cand. or Evapaoracié F 115
Coeficiente pelicula BTU/[h=ft2=F] 397 53 413,36
Resistencia de ensuciamienta ft2=h*F/BTU
Yelocidad ftfs B1.37 1.28
Caida de Presidn [Perm/Calc) pEi 0,85/ 0,468 10/ 1,762
Calor total intercambiado BTU/h 33737 | Tipo  AEM hior B ser 1 par
Coeficiente global-en BTU/[h=ft2=F] 175,72 [ Dim.Carca 10—48 in
Area efectiva ft2 152 | Mo. Tubosz-DE 40—0,75 in
MTD caregida F 3.22 | Deflect:  Simple 43 % wvert
Factor de correccian del MTD 1 | Pazos tuboz a Cuadran

TABLA N° E.2 ANALISIS DE RESISTENCIAS TERMICAS DEL DISENO.

Limpio Ensuc_espec. | nsuciamientc

Area reguenda ft2 Lt 53 152
Exceso de superficie 4 16263 16263
Coeficiente glabal BTU/[h*ft2=F] 175,72 175,72 EE.91
Resistencia glabal 2=h=F/BTU 0,0057 0,0057 0,0149
Ensuciamienta carcaza 2= F/BTU .0
E nsuciamienta lado tubos .0
Diigtribucion global de resistencia

Pelicula carcaza 4 44,2 442 16,83

E nzuciamiento carcaza i 0.0

Pared tuba  0.0002 4 437 437 1E7

E nzuciamiento tubog i 0.0

Pelicula tuboz = 51,42 B1.42 13,58
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TABLA N° E.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DEL DISENO.

Lado Carcasa Lado Tubos

Coeficientes de pel. BTU/[h=ft2=F]

Calculado por programa 397 53 413,36

E zpecificada por uzuario

Multiplicante ezpecificado por usuanio 1 1

|Jzado en disefio 397,53 413,36
Coeficiente desobrecalentado
Coeficiente condensacian 1057.58
Coeficiente wapar senzible
Coeficiente zenzible-liquidao 413,36
Coeficiente ebullicidn
Coeficiente enfriante-liguido 40,79
Muimero Reynolds 150,24 2358204
Factor eficiencia aleta 1
Temperatura promedio de metal F 9736 3731

TABLA N°E.4 ATML & FLUJO DEL DISENO

Diff. Temp. promedio F [Flujo BTU/[h=ft2]
MTD coregido uzado en dizefio .22 | Flujo actual R50.3
LMTD Fluido evaporante
Factor de comeccidn del MTD 1 | Flujo masimo nucleado
Factor eficiencia Defl. Long. Flujo mawimo del programma
MTD calculado-coregido 3.22 | Flujo maximo ezpecificado

MTD coregido especificado por

Direccion del fluidao

Flujo maximo controlante
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TABLA N° E.5 CAIDAS DE PRESION DEL DISENO

Lado Carcasa Lado Tubos
aida de Presidn psi
Permitido 0,85 10
Calculado, limpio 0,468 1,762
Calculado, sucio 0462 1.762
Multiplicante de Haz ezpecificado 1 1
Distribucian de velocidad v caida de ft/s Zdp ftfs %dp
Boguilla entrada 28.5 29592 2.45 L
Entrando en Haz 16,91 5,96 1,28 12.4
Flujo cruzado B1.37 10,29
A través de ventanadefl. 27.26 276
& través de tubos 1,28 B3.68
S aliendo del Haz 14,33 11.83 128 12.45
Boquilla zalida b2 64 36,34 246 R4

TABLA N° E.6 CAIDAS DE PRESION DEL FLUJO LADO CARCASA

Analisis caudal lado carcasa

Fraccion fujo

Toleranciasz Diamétricas

x in

Flujo cruzado 44, B2
Tolerancia: hoyo defl-d.e. tuboz 16,23 o3z
Toleancia: di carcaza-de defl, 23,87 0125
Toleancia: di carcaza-ofl haz. 1527 0,375
Rho*¥Z2 analisis Rho*¥2 Limite TEMA

Ib/[ft==2] Ib/[ft=22]
Boguilla entrada 173 1500
Entrada carcaza IEi 4000
Entrada haz G 4000
Salida haz 47 4000
Salida carcaza 103 4000
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TABLA N° E.7 DETALLES MECANICOS DEL DISENO: BOQUILLAS.

Tipo TEMA: AEM Carcaza Cabezal frente
Didmetro externo cilindro in 10,75 10,75
Diametro interno cilindro in 10136 10136
Didmetro externo Kettle in

Diametra externa anilla vapar in

Longitud anillo vapor in

Boquilaz-diametro ext. nominal Lado Carcasa Lado Tubos
Boguilla entrada in 61 1/
Boguilla zalida in 41 171
Crenaje in 11 /
Domo entrada in

Anillo digtribucion in

Arreglo carcazas: B Conectado en 1 paralelo A zenes
Taotal price Dollar{U5] 27800

TABLA N° E.8 DETALLES MECANICOS DEL DISENO: TUBOS.

Lomgitud de tubo ft
Mdmero de tubos

Longitud entre tubos in
Trazado de tubos

Pasos tubos

Trazado de tubos

Ezpesar tubos [est.] in
Junta tuboz-placa

E zpacio particidn in

Dezviacion tuboz/pazos

4
a0
09375
a0

a

quadrante
075

ranura/E xpander

0.4

4

d.e. tubo in 0,75
Ezpeszar tubo in 0.065
Ezpecificacion pared tubo teda
Tipo de tubo

Altura de aleta in

Ezpezar de aleta in

Denzidad de aleta #4in

Area Aodbi 1.2
Cinta torzsida ancho de in

Proporcion de torzion

TABLA N° E.9 DETALLES MECANICOS DEL DISENO: DEFLECTORES.

Tipo deflector

Ezpacio entrada in
Ezpacio c-c in
Ezpacio zalida in
Murn de Drefl.

Sopartes

Corte Defl.

Corte externo segmentado
Coarte interna seamentada moltiple

Ezpeszor deflectar in

Simple
14,125

2125
11,125

Toleancia: di carcaza-otl haz. in 0,375
Talerancia: hova defl-d.e. tubos  In 003z
Toleancia: di carcaza-de defl. in 0125
Tolerancia: d.e. defl-otl haz in 0.25

1

43% vert

o

e

=
P
-2
on

Prateccidn de choque placa zobre el haz

Tiraz zellantes [par]

Limite ext. tubos in 9,761
Diztancia abierta arriba in 2417
Diztancia abierta abajo in 0.23006
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TABLA N° E.10 ANALISIS DE VIBRACION DEL DISENO.

!_fr!'!itl?: de amplitud turbulenta de 0,015

Para liguidos + gazes Entrada Haz Salida Yuelta-U
Indicacion de vibracion Mo Mo Mo Mo
E zpacio de tubo zin soparte in 16.25 425 13.25
Welocidad flujo cruzado W ftfz 16.91 61,37 1411
Yelocidad critica W ftf= 33,32 4343.1 476,79
Yelocidad criticas/de cruze Wi .05 0.m 0.03
Yibracion indicada zi » 1.0
Frecuencia natural de tubo fi Hz 3337 A7ar.2 5335
Amplitud vortex shedding in
L_imit_e-:_u:le amplitud de vortex 0015
Arnplitud turbulenta de buffeting in ] ] N

TABLA N°E.11 ANALISIS DE RESONANCIA ACUSTICA DEL DISENO.

Rezonancia indicada i v » veloodad 'cf
y condicion 'c' x> 2000

Para gazes solamente Entrada Haz Salida Yuelta-U
Frecuencia natural/Acistica Mo Mo Mo Mo
E zpacio de tubo sin soporte | in 16.25 425 13.25
Yelocidad flujo cruzado W ftfs 16,91 B1,37 14,11
Frecuencia actstica fa Hz 2992
Frecuencia vortex shed, fz Hz B0.6 2199 50,5
Frecuencia turbulenta bufl. — ftb Hz a0.4
Propaorcion 'a" falfz 494

fadfth 372
Resonancia indicada #i 0.8-1.2
Yelocidad condicidn 'h" ft!s 21,79
Rezonancia indicada i v » veloodad B
Yelocidad condician ''c" ftfs 9353
Condicion 'z 39526
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TABLA N° E.12 HOJA TEMA DEL DISENO

Hoja de Especificacion del Intercambiador

1| Company: PDWSA-54N ROGUE
2| Location: SAMNTA AMA EDD. ANZ0ATEGUI
3| Service of Unit: WAPORES DE A Our RBeterence: MO APLICA
4] ke Mo.: IC-2C [Dizefia) Your Reference: MO APLICA
G| Date: 2440442008 RevMo: 2  JobMao: TESISTA LCY
B| T amafio 10-- 48 in Tipo AEM hor  Conectado en 1 Paralelo RSene
7| areadUnid(ef] 152 2 szaz/unidad 5 AreasCanc.[ef] 30 ft2
2 Cumplimiento una unidad
9| Localizacian fluido Lado Carcasza Lado Tubosz
10] Mambre de fluido WAPORES DE ALC-1 AGLA
11| Cantidad tatal de fluido Ib/h 4299 3000
12|  “apar [Ent/Sal] Ih/h 4299 3769
13]  Liguido Ib/h 530 3000 2000
14]  Mocondensable IbZh
15
16| Temperatura [Ent/Sal] F 130 g5 a0 107.9
17|  Punto cond/evaporacion F 115
18] Denzidad Ih/it3 0214 43439 B2 297 B2 033
19] Vizcozidad cp 0,009 0426 0,863 0628
20| Pezo molecular, ap
21| Pezo molecular, MC
22| Calor ezpecifica BTU/(Ib~F] 0438 05508 1.001 1000
23| Conductividad térmica BTU/[=h=F) 0oz 0,078 0348 0,36
24| Calor latente BTU/Ib
25| Presion psi 17 55
26| velocidad ftds 61,37 1.28
27| Caida de Prezian, perm/calc psi 0,85 | 0,468 10 | 1,762
28| Resistencia enzuciamiento [min] ft2*h=F/BTU
29| Calor intercambiado 83737 BTU/h MTD correqgido 8,22 F
30| Coeficiente EE.91 Sucio 175,72 Limpio 175,72 BTU/[(h=ft2<F]
K1l Construccion de carcasa Dibujo
32 Lado Lado Tubosz
33| Prezion Dizefio/Pruesba ps 7h fCadig 7hf fCadigo
34| Temperatura de Dizefio F 190 170
35| Mdmero de paszos en 1 g m
36| Espeszar de corosian in 00625 00625
37| Conecciones Adentra E/150 AMSI 1150 ANSI
3| TamafioCompr. Afuera 4,150 AMS5I 12150 AMSI
29 in/ Intermedio 1150 AM5] A150 AN5|
40| MNam. tubo:40 o0 0,75 2.-preted 0065 incongitud 4 ftrazado 09375 in
41| Tipo de Matenal C5 | Trazado 30
42| Carcaza  C5 Dl DE 10,75 in Cubierta carcaza
43| Canal or bonnet CS Cubierta canal CS
44| Placa tubular estacionarCS Cabezal flatante
45| Cubierta cabezal flatante Placa choque placa zobre &l haz
46| Deflectar-cruzando CS Tipo  Simple Corte[%d] 43 wert  Eszpacio: o/c 2,125 in
47| Deflectar-long Tipo zello | Entradz14.125 in
48| Sopartes-tubog Wuela-l Tipo
49| Sello bypazs Junta tuboz-placa ranura/E spander
50| Junta de expanzion Tipa
51| Bhot2-Boquilla entrada 173 Entrada haz B1 Salida haz 47 Ib/[F==2]|
52| Empaque-carcasza Lado Tuboz
53 Cabezal Hotante
54| Requerimientos ASME Codiao Sec Il Div 1 Claze TEMA B
58| Peso/Carcaza 5991 Lleno de agua 7596 Haz 16393 Ib
56| Comentanios
57
]
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FIGURA E.1 DETALLES PRINCIPALES DEL DISENO
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FIGURA E.2 TRAZADO DE TUBOS.
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ANEXO F:
DT&I distribucion de agua a las plantas de crudo,
vacio y parafina de la Refineria San Roque

(Ver archivo de AutoCad en el CD)
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