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PREFACIO

El objeto de este libro es proporcionar instruccion fundamental en
transferencia de calor empleando los métodos y lenguaje usados en la
industria. El tratamiento de este tema tiene su origen en un curso
dado en el Instituto Politécnico de Brooklyn por un periodo de varios
afios. Las posibilidades de una instruccion colegiada modelada segun
los requerimientos de la ingenieria de proceso, fueron sugeridas y
alentadas por el Dr. Donald F. Othmer, Jefe del Departamento de
Ingenieria Quimica. La inclusidn de los aspectos practicos de la ma-
teria como una parte integral de la pedagogia, se hizo con el intento
de que sirva como suplemento mas que sustituir a una vigorosa fun-
damentacion en los procesos de ingenieria. Estos puntos de vista se
han retenido a través de la preparacion de este libro.

Para proveer el amplio grupo de herramientas de transferencia
de calor requeridas en la ingenieria de proceso, ha sido necesario pre-
sentar cierto nimero de métodos de calculo empirico que no han apa-
recido previamente en la literatura de la ingenieria. A estos métodos
se les ha dado considerable atencién, y el autor los ha discutido con
numerosos ingenieros antes de aceptarlos e incluirlos en este libro.
Ha sido un deseo colateral el que todos los calculos que aparecen en
el texto hayan sido llevados a efecto por un ingeniero experimentado
y segun el método convencional. En muchas ocasiones, el autor ha
requerido la ayuda de colegas experimentados, su asistencia se reco-
noce en el texto. En la presentacion de algunos métodos, se ha sacri-
ficado algo de su exactitud, para permitir una aplicacion mas amplia
de unos cuantos de ellos; se espera que estas simplificaciones no
provoquen inconveniencia ni criticas.

Al iniciar este libro se hizo aparente que seria demasiado grande
para poder usarse convenientemente, esto afect6 el plen para escribir
el libro en algunos aspectos importantes. Cierta porcion del material
que se incluye en textos convencionales se usa rara vez 0 casi nunca,
en la solucién de problemas practicos. Tal material, por aceptado o
familiar que pueda ser, se ha omitido, a menos que esté calificado
como informacion fundamental importante. Segundo, no fue posible
disponer de espacio para hacer comparaciones bibliograficas y eva-
luaciones al mismo tiempo que se presentan topicos de préctica in-
dustrial. Donde no se ha hecho mencion a recientes contribuciones
de la literatura, no debe tomaftse como menosprecio. Muchas de las
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referencias bibliograficas citadas cubren métodos en los cuales el
autor ha obtenido informacion adicional de aplicacion industrial.

El autor ha sido influido en su desarrollo profesional por los ex-
celentes libros del Prof. W. H. McAdams, Dr. Alfred Schack y otros,
y se estimd que su influencia deberia reconocerse separadamente,
ademas de su incidencia en el texto como bibliografia.

Por su asistencia en la formaciéon del manuscrito expreso mi gra-
titud a Thomas H. Miley, John Blizard, y John A. Jost, antiguos aso-
ciados en la Foster Wheeler Corporation. En la comprobacion de los
calculos numéricos se debe crédito a Krishnabhai Desai y Narendra
R. Bhow, estudiantes graduados del Instituto Politécnico. Por suges-
tiones que determinaron la inclusién o exclusion de cierto material,
se agradece a Norman E. Anderson, Charles Bliss, Dr. John F. Mid-
dleton, Edward L. Pfeiffer, Oliver N. Prescott, Everett N. Sieder, Dr.
George E. Tait, y a Joseph Meisler por su asistencia con las pruebas.
La Tubular Exchanger Manufacturers Association ha sido muy gene-
rosa al otorgar su permiso para la reproduccién de cierto nimero de
gréaficas contenidas en sus estandares. También se agradece a Richard
L. Cawood, Presidente, y Arthur E. Kempler, Vicepresidente, por
su asistencia personal y por la cooperacion de The Patterson Foundry
& Machine Company.

DonNALD Q. KERN

New York. N Y.
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CAPITULO 1

PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Transferencia de calor. La ciencia de la termodindmica trata de
las transiciones cuantitativas y reacomodos de energia como calor
en los cuerpos de materia. La ciencia de la transferencia de calor es-
td relacionada con la razon de intercambio de calor entre cuerpos
calientes y frios llamados fuente y recibidor. Cuando se vaporiza una
libra de agua o se condensa una libra de vapor, el cambio de energia
en los dos procesos es idéntico. La velocidad a la que cualquiera de
estos procesos puede hacerse progresar con una fuente o recibidor
independiente es, sin embargo, inherentemente muy diferente. Ge-
neralmente, la vaporizacion es un fendmeno mucho mas rapido que
la condensacion.

Teorias del calor. El estudio de la transferencia de calor se fa-
cilitard grandemente mediante una cabal comprensién de la naturale-
za del calor. Sin embargo, esta es una ventaja que no esta facilmente
disponible para estudiantes de transferencia de calor o termo-
dindmica, ya que se han’ descubierto muchas manifestaciones del
calor, lo que ha impedido que una teoria simple las cubra a todas
ellas. Las leyes que pueden aplicarse a transiciones de masa pueden
ser inaplicables a transiciones moleculares o atomicas, y aquéllas
que son aplicables a las bajas temperaturas pueden no serlo a las
temperaturas altas. Para propésitos de ingenieria es necesario’ co-
menzar el estudio con informacién bésica acerca de unos cuantos
fenémenos. Las fases de una sustancia simple, sélida, liquida y ga-
seosa, estan asociadas con su contenido de energia. En la fase gélida,
las moléculas o atomos estan muy cercanos, dando esto rigidez. En
la fase liquida existe suficiente energia térmica para extender la
distancia de las moléculas adyacentes, de manera que se pierde
la rigidez. En la fase de gas, 'a presencia de energia térmica adicio-
nal resulta en una separacion relativamente completa de los 4&tomos
0 moléculas, de manera que pueden permanecer en cualquier lugar
de un espacio cerrado. También se ha establecido que, dondequiera
gue ocurra un cambio de fase fuera de la regidn critica, se involucra
una gran cantidad de energia en esa transicion.
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Para una misma sustancia en sus diferentes fases, sus varias pro-
piedades térmicas tienen diferente orden de magnitud. Por ejemplo,
el calor especifico por unidad de masa es muy bajo para los solidos,
alto para los liquidos y, usualmente, de valores intermedios para los
gases. Asimismo, en cualquier cuerpo que absorba o pierda calor,
deben guardarse especiales consideraciones respecto a si €l cambio
es de calor latente, o sensible, o de ambos. Mas aln, se conoce tam-
bién que una fuente caliente es capaz de grandes excitaciones sub-
atomicas, a tal grado que emite energia sin ningln contacto directo
con el recibidor, y éste es el principio fundamental de la radiacién.
Cada tipo de intercambio exhibe sus propias peculiaridades.

Mecanismos de la transferencia de calor. Hay tres formas dife-
rentes en las que el calor puede pasar de la fuente al recibidor, aun
cuando muchas de las aplicaciones en la ingenieria son combinacio-
nes de dos o tres. Estas son, conduccion, conveccion y radiacion.

Conduccion. La conduccion es la transferencia de calor a través
de un material fijo tal como la pared estacionaria mostrada en la

Lado pw-,; Lado
caliente trio
Direccién
Temperatura :d 2:':: B
del cuerpe S22 5, _1")
caliente d;,‘
t Temperatura
3 N—d ¢ | cuerp
g N trio
s Y
§_ N
2 N
X=0 X=X Distancia ~»

Fic. 1.1. Flujo de calor a través de una pared

Fig. 1 .1. La direccion del flujo de calor serd a angulos rectos a
la pared, si las superficies de las paredes son isotérmicas y el cuerpo
es homogéneo e isotropico. Supdngase que una fuente de calor
existe a la izquierda de la pared y que existe un recibidor de calor en

la superficie derecha. Es conocido y después se confirmara por
una derivaciéon, que el flujo de calor por hora es proporcional al

cambio de temperatura a través de la pared y al area de la pared

A. Si t es la temperatura en cualquier punto de la pared y x es el

grueso de la pared en direccion del flujo de calor, la cantidad de flujo
de calor dQ es dada por

di

dQ = kA (— - Btu/br (LD)
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El término —dt/dx se llama gradiente de temperatura y tiene un
signo negativo si se supuso una temperatura mayor en la cara de 13
pared en donde x = 0 y menor en la cara donde x = X. En otras
palabras, la cantidad instantanea de transferencia de calor es pro-
porcional al area y a la diferencia de temperatura dt que impulsa
el calor a través de la pared de espesor dx. La constante de propor-
cionalidad k es peculiar a la conduccién de calor por conductividad
y se le conoce por conductividad térmica. Esta conductividad se eva-
IGa experimentalmente y esté basicamente definida por la Ec. (1.1).
La conductividad térmica de los s6lidos tiene un amplio rango de va
lores numéricos dependiendo de si el solido es relativamente un
buen conductor del calor, tal como un metal, o un mal conductor
como el asbesto. Estos ultimos sirven como aislantes. Aun cuando
la conduccion de calor se asocia usualmente con la transferencia
de calor a través de los solidos, también es aplicable a gases y liqui-
dos, con sus limitaciones.

Conveccién. La conveccion es la transferencia de calor entre
partes relativamente calientes y frias de un fluido por medio de
mezcla. Supdéngase que un recipiente con un liquido se coloca so-
bre una llama caliente. El liquido que se encuentra en el fondo del
recipiente se calienta y se vuelve menos denso que antes, debido a
su expansion térmica. El liquido adyacente al fondo también es
menos denso que la porcidn superior fria y asciende a través de ella,
transmitiendo su calor por medio de mezcla conforme asciende.
La transferencia de calor del liquido caliente del fondo del recipiente
al resto, es conveccion natural O conveccion libre. Si se produce cual-
quiera otra agitacion, tal como la provocada por un agitador, el pro-
ceso es de conveccion forzada. Este tipo de transferencia de calor
puede ser descrito en una ecuacion que imita la forma de la ecua-
cion de conduccion y es dada por

dQ = hA dit (1.2)

La constante de proporcionalidad kh es un término sobre el cual
tiene influencia la naturaleza del fluido y la forma de agitacion, y
debe ser evaluado experimentalmente. Se llama coeficiente de trans-
ferencia de calor. Cuando la Eec. ( 1.2) se escribe en su forma inte-
grada, Q = hA At, se le conoce como la ley del enfriamiento de
Newton.

Radiacién. La radiacion involucra la transferencia de energia
radiante desde una fuente a un recibidor. Cuando la radiacion se
emite desde una fuente a un recibidor, parte de la energia se absor-
be por el recibidor y parte es reflejada por él. Basandose en la se-



16 PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

gunda ley de la termodinamica, Boltzmann establecié que la velo-
cidad a la cual una fuente da calor es

dQ = ge dA T* (1.3)

Esto se conoce como la ley de la cuarta potencia, T es la tempera-
tura absoluta. ¢ es una constante‘dimensional, pero ¢ es un factor
peculiar a la radiaciéon y se llama emisividad. La emisividad, igual
que la conductividad térmica Kk o el coeficiente de transferencia de
calor h, debe también determinarse  experimentalmente.

Procesos de transferencia de calor. Se ha descrito a la transfe-
rencia de calor como el estudio de las velocidades a las cuales el
calor se intercambia entre fuentes de calor y recibidores, tratados
usualmente de manera independiente. Los procesos de transferen-
cia de calor se relacionan con las razones de intercambio térmico,
tales como los que ocurren en equipo de transferencia de calor, tanto
en ingenieria mecanica como en los procesos quimicos. Este enfoque
realza la importancia de las diferencias de temperatura entre la
fuente y el recibidor, lo que es, después de todo, el potencial por el
cual la transferencia de calor se lleva a efecto. Un problema tipico
de procesos de transferencia de calor involucra las cantidades de
calor que deben transferirse, las razones a las cuales pueden trans-
ferirse debido a la naturaleza de los cuerpos, la diferencia de poten-
cial, la extension y arreglo de las superficies que separan la fuente
y el recibidor, y la cantidad de energia mecanica que debe disiparse
para facilitar la transferencia de calor. Puesto que la transferencia
de calor considera un intercambio en un sistema, la perdida de calor
por un cuerpo deberd ser igual al calor absorbido por otro dentro
de los confines del mismo sistema.

En los capitulos siguientes se estudiaran primero y en forma in-
dividual, los tres fenémenos de transferencia de calor, y después, la
manera en la cual su combinacién con fuentes y recibidores simul-
taneos tienen influencia sobre un aparato determinado. Un gran
numero de los ejemplos que siguen, se ha seleccionado de procesos
muy relacionados para permitir comparaciones graduales. Esto no
debera considerarse como limitacién de la amplitud de los princi-
pios involucrados.

Muchas de las ilustraciones y problemas de los capitulos siguientes, se
refieren a liquidos derivados del petréleo. Esto es completamente razonable,
puesto que la refinacion del petroleo es una industria de primordial impor-
tancia, los productos de petréleo son combustibles importantes para la in-
dustria de generacién de energia, y los derivados de petréleo son el punto de
partida para muchas sintesis en la industria quimica.
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El petréleo es una mezcla de gran variedad de compuestos quimicos. Al-
gunos se pueden aislar facilmente y los nombres de los hidrocarburos presen-
tes en el petroleo, se pueden identificar en la Fig. 7 del Apéndice. “Muy fre-
cuentemente no hay necesidad de obtener compuestos puros, puesto que el uso
ultimo de una mezcla de compuestos similares tendra el mismo resultado
que el uso de compuestos puros. Asi, los aceites lubricantes son una mezcla
de compuestos de alto peso molecular, todos ellos apropiados como lubricantes.
Similarmente, la gasolina, que en Ultima instancia se quema, estara com-
puesta de cierto namero de compuestos volatiles combustibles. Todos estos
productos de petrdleo que son comunes en él, estaban presentes en el aceite
crudo cuando se extrajo de la tierra o se formaron por reacciones subsecuentes
y se separaron por destilacion. Cuando se habla de ellos en un proceso o se
venden como mezclas, estos productos se llaman fracciones o cortes. A éstos
se les dan nombres comunes o se denotan por una operacion de la  refineria
por la cual se producen, y su gravedad especifica se define por una escala
establecida por el American Petroleum Institute, y se les llama ya sea grados
API 0 °API. Los °API se relacionan con la gravedad especifica por

1415
~ gr esp a 60°F/60°F

1315 (1.4)

Debido a que las fracciones de petrdleo son mezclas de compuestos, no hier-
ven isotérmicamente como sucede con Igs liquidos puros, sino que tienen
rangos de ebullicion caracteristicos. A presion atmosférica, la temperatura me-
nor a la que empieza la ebullicion del liquido, se llama punto de ebullicién
inicial (PEl “F). En seguida se da una lista de las fracciones mas comunes
del petrdleo derivadas del aceite crudo:

. . Aprox. | Aprox.

Fracciones del aceite crudo °API | PEl °F
Cabezas ligeras y gases ....... 114
Gasolina ................... 75 200
Nafta ..................... 60 300
Kerosena .................. 45 350
Aceite para absorcién ........ 40 450
Straw oil ................... 40 500
Destilado  ................. 35 550
Gasoil ..................... 28 600
Aceite  lubricante ............. 18-30
Crudo reducido ..............
Parafina ...................

Fuel oil .................... 2535 500
Asfalto ....................

Un método para definir el caricter quimico del petréleo y correlacionar las
propiedades de las mezclas, fue introducido por Watson, Nelson y Murphy.!
Ellos observaron que, cuando un aceite crudo de caracteristica de destilacion

1 Watson. K. M., E. F. Nelson y G. B, Murphy, Ind. Eng. Chem., 25. 880 (1933). 27, 1460
(1935).
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uniforme se destila en cortes muy préximos, la razén de la raiz cubica del
promedio de los puntos de ebullicion absolutos a las gravedades especificas,
es una constante 0

K=— (1.5
donde K = factor de caracterizacion

Ty punto de ebullicion promedio, *R
s = gravedad especifica a 60°/60°

NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 1

A Superficie de transferencia de calor, pies?

h Coeficiente individual de transferencia de calor, Btu/h (pie’ ) ( °F )
K Factor de caracterizacion

k Conductividad térmica, Btu/(h)(pie?) ( °F/pie)

Q Flujo de calor, Btu/(h)

s Gravedad especifica, adimensional

T Temperatura, °R

T, Punto de ebullicion promedio, °R

t Temperatura en general, °F

x, X Distancia, pies

Constante, Btu/(h)(piez)(°R*)
Emisividad, adimensional

nQ



CAPITULO 2

CONDUCCION

La conductividad térmica. Los fundamentos de la conduccion de
calor se establecieron hace mas de un siglo y se atribuyen general-
mente a Fourier. En muchos sistemas que involucran flujo, tal como
flujo de calor, flujo de fluido o flujo de electricidad, se ha observado
gue la cantidad que fluye es directamente proporcional a la diferen-
cia de potencial e inversamente proporcional a la resistencia que se
aplica al sistema, 0,

potencial (2.1)

resistencia

En un circuito hidraulico simple, la presion en el sistema es la dife-
rencia de potencial, y la rugosidad de la tuberia es la resistencia al
flujo. En un circuito eléctrico las aplicaciones mas simples son ex-
presadas por la ley de Ohm : el voltaje en el circuito es el potencial y la
dificultad con la que los electrones emigran por el alambre, es la re-
sistencia. En el flujo de calor a través de una pared, el flujo se lleva
a efecto por la diferencia de temperatura entre las superficies calien-
tes y frias. Reciprocamente, de la Ec. (2.1), cuando dos superficies
de una pared estan a diferente temperatura, necesariamente existe
un flujo y una resistencia al flujo de calor. La conductancia es la
reciproca de la resistencia al flujo de calor, y la Ec. (2.1) puede
expresarse por

Flujo x conductancia X potencial (2.2)

Para hacer de la Ec. (2.2) una igualdad, la conductancia debe eva-
luarse de tal manera, que ambos lados sean dimensional y numéri-
camente correctos. Supongase que una cantidad medida de calor Q
Btu ha sido transmitida por una pared de tamafio desconocido en un
intervalo de tiempo 6 h con una diferencia de temperatura medida
At “F. Escribiendo de nuevo la Ec. (2.2)

’

Q= % = conductancia X At Btu/h (2.3)
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y la conductancia tiene las dimensiones de Btu/(h)( “F). La con-
ductancia es una propiedad ponderable de toda la pared, aun cuando
se ha encontrado experimentalinente que el flujo de calor esta in-
dependientemente influido por el grosor y el area de la misma. Es
de desearse disefiar una pared que tenga ciertas caracteristicas res-
pecto al flujo de calor, la conductancia obtenida anteriormente no
es util, y es aplicable Unicamente a la pared experimental. Para
permitir un uso mas amplio a la informacién experimental, se ha
convenido reportar la conductancia Unicamente cuando todas las
dimensiones se refieren a valores unitarios. Cuando la conductancia
se reporta para una cantidad de material de un pie de grueso con un
area de flujo de un pie? la unidad de tiempo 1 h y la diferencia
de temperatura 1°F, se llama conductividad térmica k. Las corre-
laciones entre la conductividad térmica y la conductancia de una
pared de grueso L y area A, estdn entonces dadas por

Conductancia = % ;—j

Y A
Q= krAt (2.49)
donde k tiene las dimensiones resultantes de la expresién QL/A At o

Btu/(h) (pie? de area de flujo) ( °F de diferencia de temperatura)/
(pie de grueso de pared) .

Determinacion experimental de k.* S6lidos no metalicos. En la
Fig. 2.1, se muestra un aparato para la determinacion de la conduc-
tividad térmica de s6lidos no metalicos. Consiste de una placa cale-
factora eléctrica, dos especimenes idénticos de prueba a través de los
cuales fluye el calor y dos chaquetas de agua con las cuales el calor
se elimina. La temperatura en ambas fases del espécimen y a sus
lados se mide por medio de termocoples. Este aparato estd provisto
de un anillo protector para asegurar que todo el calor medido que
entra a las placas pase a través de los especimenes con una pérdida
despreciable por sus lados. Este anillo protector rodea el conjunto
de prueba y consiste de un calentador auxiliar intercalado entre las
porciones del material que se prueba. Mientras la corriente entra a
la placa protectora, la entrada al calentador auxiliar se ajusta hasta
gue no haya diferencia de temperatura entre el espécimen y los pun-
tos adyacentes en el anillo protector. Las observaciones se hacen

1En el sistema métrico, la conductividad térmica se reporta como cal/(seg)(cm?)(°C/em).

# Un repaso excelente de los métodos experimentales se podra encontrar en “Treatise
on Heat” de Saha y Srivastava, The Indian Press, Calcuta, 1935. Referencias posteriores
son Bates, 0. K., Ind.Eng. Chem, 25, 432 (1933); 28, 494 (1936); 33, 375 (1941): 37, 195
(1945). Bolland, J. L. y R. W. Melville, Trans. Faraday Soc., 33, 1316 (1937). Hutchinson
E., Trans. Faraday Soc., 41. 87 (1945).
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cuando la entrada de calor y las temperaturas en ambas fases del
especimen permanecen estables. Ya que la mitad del gasto eléctrico
medido tluye a través de cada espécimen y la diferencia de temperatu-
ras y dimensiones del espécimen se conocen, k se puede computar
directamente de la Ee¢. (2.4).

Salida
de apua

Fic.

2.2.

Entrada
de 30U3

ﬁ'f
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Espécimen

S '
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Aparatos para conductividad liquida. (Segun J. F. D. Smith)
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Liquidos y gases. Hay grandes dificultades en la determinacién
de conductividades de liquidos y gases. Si el calor fluye a través de
una pelicula gruesa de liquido o gas, se origina conveccion libre y la
conductividad es decepcionantemente alta. Para reducir la conveccién
es necesario usar peliculas muy delgadas y diferencia de temperatura
muy reducida. con los consiguientes errores en la mediciéon. Un mé-
todo aplicable a fluidos viscosos consiste de una pequefia barra de
conductor eléctrico que pasa a través de un tubo horizontal que se
llena con el liquido a probar. El tubo se sumerge en un bafio a tem-
peratura constante. La resistencia del alambre se calibra contra su
temperatura. Para cierta razon de entrada de calor y para la tem-
peratura del alambre obtenida de la medida de la resistencia, la
conductividad puede calcularse usando ecuaciones apropiadas. Sin
embargo, hay un método mas exacto, el de Bridgman ¥ Smith,? con-
siste de un anulo de fluido muy pequefio entre dos cilindros de cobre
sumergidos en un bafio a temperatura constante, como se muestra
en la Fig. 2.2. El calor suministrado al cilindro interior por la
resistencia, fluye a través de la pelicula al cilindro exterior, donde
se elimina por el bafio. Este aparato, a través del uso del deposito,
asegura que el anulo esté lleno de liquido y se adapta también a
gases. La pelicula es de 14, plg de grueso, y la diferencia de tem-
peratura se mantiene muy reducida.

Influencia de la temperatura y la presiéon en k, La conductivi-
dad térmica de los solidos es mayor que la de los liquidos, la que
a su vez es mayor que la de los gases. Es mas facil transmitir ca-
lor a través de un sélido que a través de un liquido y mas fécil
por un liquido que por un gas. Algunos sélidos, tales como los me-
tales, tienen altas conductividades térmicas y se llaman conducto-
res. Otros tienen bajas conductividades y son malos conductores
del calor. Estos son aislantes. En las determinaciones experimentales
descritas arriba, se supuso que la conductividad térmica es inde-
pendiente de la temperatura en cualquier punto del material de
prueba. Consecuentemente, los valores reportados de & son los pro-
medios del espécimen completo, y el error introducido por esta supo-
sicion se puede estimar examinando las Tablas 2 a 5 en el Apéndice.
Las conductividades de los sélidos pueden, ya sea aumentar o dis-
minuir con la temperatura, y en algunos casos pueden hasta invertir
su velocidad de cambio de una disminucién a un incremento. Para
la mayoria de los problemas practicos no hay necesidad de introdu-
cir un factor de correccién para las variaciones de la conductividad

2 Smith, J. F. D. Ind. Eng. Chem., 22. 1246 (1930); Trans. A.S.M.E., 58, 719 (1936).
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térmica con la temperatura. Sin embargo, la variacion puede usual-
mente expresarse por la ecuacion lineal siguiente

k = ko + ¢

donde k, es la conductividad a °F y y es una constante que denota

el cambio en la conductividad por grado de cambio en la tempera-
tura. La conductividad para muchos liquidos decrece con aumento
en la temperatura, aunque el agua es ‘una excepcién notable. Para
todos los gases y vapores comunes, hay un aumento con aumento
en la temperatura. Sutherland 3 dedujo una ecuacién a partir de la
teoria cinética que es aplicable a la variacion de la conductividad de

los gases con la temperatura

_ 492+0k<1)%
k= k=0, \302

donde C, = constante de Sutherland
T = temperatura absoluta del gas, °R
ks, = conductividad del gas a 32°F

Parece ser que la influencia de la presién en la conductividad
de los sélidos y liquidos es despreciable, y los datos reportados sobre
gases son muy inexactos debido a los efectos de la conveccion libre
y radiacion, que no permiten hacer generalizaciones. A partir de la
teoria cinética de los gases, se puede concluir que la influencia de
la presidon debera ser pequefia, excepto a vacios muy bajos.

Resistencia de contacte. Uno de los factores que origina error en
la determinacion de la conductividad térmica, es la naturaleza de la
unién formada entre la fuente de calor y el fluido o espécimen solido
gue hace contacto con él y transmite el calor. Si un solido recibe
calor haciendo contacto con un sdlido, es casi imposible excluir la
presencia de aire u otro fluido en el punto de contacto. Aun cuando
un liquido esté en contacto con un metal, la presencia de pequefias
rugosidades puede entrampar permanentemente burbujas infinite-
simales de aire, y debe tenerse en cuenta que pueden causar erro-
res considerables.

Derivacion de la ecuacion general de la conduccion. En las Ecs.
(2.1) a (2.4) se obtuvo una idea de la conduccioén de calor por ob-
servaciones no calificadas de las relaciones entre el flujo de calor,
potencial y resistencia. Ahora es posible desarrollar una ecuacion
gue tenga una aplicacion mas amplia y a partir de la cual se

3 Sutherland, W.. Phil Mag. 36, 507 (1893).
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puedan deducir otras ecuaciones para aplicaciones especiales. La
Ec. (2.4) puede escribirse en forma diferencial

aQy dt

2 = kdA T (25)
En este enunciado k es la Unica propiedad de la materia y se supone
gue es independiente de las otras variables, Refiriéndose a la Fig.
2.3, un cubo de volumen elemental dv = dx dy dz recibe una canti-
dad diferencial de calor dQ’, Btu a través de su cara izquierda yz
en un intervalo de tiempo d¢. Supéngase que todas las caras, menos
la izquierda y derecha yz, estan aisladas. En el mismo intervalo de
tiempo, la cantidad de calor d@’, abandona el lado derecho. Es claro
que pueden ocurrir cualquiera de estos tres efectos: dQ’; puede ser
mayor que dQ’,, de manera que el volumen elemental almacene
calor, aumentando la temperatura promedio del cubo; d@’, puede

Z
d Eq
[ ki
~ '
< \: !
; NN d
90— -
| \\\\\\\\:3_..___ v x
>
Y / b e X ===
X X+dx

Fic. 2.3. Flujo de calor unidireccional

ser mayor que dQ’,, de manera que el cubo pierda calor; y por wlti-
mo, dQ’, Y dQ’, pueden ser iguales, de manera que el calor simple
mente pasard a través del cubo sin afectar el almacenamiento de
calor. Tomando cualquiera de los dos primeros casos como més
general, se puede definir un término de almacenamiento o deplecion
dQ’ como la diferencia entre el caior que entra y el calor que sale, 0

Q' = dQ; — dg; (2.6)

De acuerdo con la Ec. (2.5), el calor que entra en la cara izquierda
puede estar dado por

do’ ot
a%‘ =k dy dz (— "a‘x) @.7)
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. dt . .
El gradiente de temperatura - F puede variar, ya sea con el tiempo
X
L ., ot L,
o la posicién en el cubo. La variacion de — P como f(x) Unicamente
X

- M Sobre la distancia dx de x a x + dx, si dQ’, > dQ’,, el

ax
d(ot/ox) dx o

cambio total en el gradiente de temperatura sera —~ o

t .
éa_; dx. Entonces a x el gradiente es s_, y a x + dx el gradiente
X x
de temperatura es
at 0%
gz ox *

dQ’, a la salida del cubo y en la misma forma como la Eec. (2.7) es
dado por

aQ; ot 8%t
a6 ( Eyelie e dx) (2.8)

de la cual

i a9, dg, .
B do g W dz( )d” @)

El cubo habra cambiado en temperatura — dt grados. El cambio en
la temperatura por unidad de tiempo serd dt/dd y en el intervalo de
tiempo dg esta dado por (dt/d¢9) d9 grados. Puesto que el analisis
se bas6 en un volumen elemental, es ahora necesario definir el calor
especifico volumetrico, ¢, Btu/(pie*) (“F)) obtenido multiplicando el
calor especifico ¢ Btu/( Ib) ( °F ) por la densidad p. Para elevar el vo-
lumen dx dy dz por
di

g(—,d(? F

requiere un cambio de calor en el cubo de
dQ =cpdxdy dz 5 t (2.10)

combinando las Ecs. (2.9 ) y (2.10)

ep dz dy dz-—:/dyd ( )dx (2.12)
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ot E (0%
rri co \oz )m (2.12)

la que es la ecuacion general de Fourier, y el termino k/cp se llama
difusividad térmica, puesto que contiene todas las propiedades in-
volucradas en la conduccién de calor y tiene las dimensiones de
pie’/h. Si se remueve el aislante del cubo, de manera que el calor
viaje a traves de los ejes X, Y, Z, la Ec. (2.12) se transforma

ot _ k[o% | o |, ok
26 —5(&34‘@34‘@) (2.13)

de la cual

Cuando el flujo de calor hacia adentro y afuera del cubo es constan-
te, como en el estado estable, ¢t no varia con el tiempo, y dt/dg = 0
en la Ec. (2.12). at/ox es una constante y 9%/dx? = 0. dQ', = dQ,
y la Ec. (2.5) se reduce a la Ec. (2.5) donde dx dy = dA. Sustituyendo
dQ por dQ’/df, ambos términos tienen las dimensiones de Btu/h, la
ecuacion del estado estable es

_ di
= kds % 214

Esta ecuacion se aplica a muchos problemas comunes en ingenieria.

Conductividad térmica por mediciones de conductividad eléctrica.
La relacion entre las conductividades térmicas y eléctricas de los
metales demuestra una aplicacion de la derivacion de Fourier incor-
porada en la Ec. (2.9) y es un método muy Uutil para determinar las
conductividades térmicas de los metales. Una barra de metal aisla-
da, como se muestra en la Fig. 2.4, tiene sus extremos transversales

t L
e Ny
A7 TIRE
Qj=— / Jl —Q,
v/ 44 X
|
t,f !
|
| 2
f |
- P Corviente | T =
Flujo de calor
Qqbemmmmmmoos e >0,

Fie. 2.4. Flujo de calor en un metal
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expuestos a bafios diferentes de temperatura constante t, y t,. Suje-
tando terminales eléctricas a las caras izquierda y derecha, respec-
tivamente, se puede pasar una corriente de Z amperes en la direccion
indicada, generando calor a través de la longitud de la barra. Las
cantidades de calor que salen de ambos lados de la barra en el pro-
ceso estable, deben ser iguales a la cantidad de calor recibida como
energia eléctrica, I*!R®, donde Re es la resistencia en ohms. De la
Ley de Ohm

donde E, - E, = a la diferencia de voltaje, ¢ es la resistividad del
alambre en ohms-pies y K el reciproco de la resistividad, la conduc-
tividad eléctrica.

dE

I=KA T (2.15)
s dx
Be=—f=xz (2.16)
Sustituyendo las Ecs. (2.15) y (2.16) por I*Re,
. _ dEN® dxz dE *
dQ = 'R« = K*A F(a;> xi = K4 F dz (2.17)

Pero esto es lo mismo que el calor transferido por conduccién dado
por la Ec. (2.9). Cuando t, es igual a t., e igualando (2.9) y (2.17),

dt dE *
et 4. T dr = 2.18
kdxzdx Kodx dr =0 (2.18)
pero
dt  dt dE
dr — dE dx (2.19)
Diferenciando,
d dEN® d* dt {d*E
& = (35;) B +EE(%) (2.20)

Si Z'y A son constantes para la barra, entonces K(dE/dx)es cons-
tante. Puesto que K no varia grandemente con t o X, dE/dx cs
constante, d*E/dx: = 0, y de la Eec. (2.18) sustituyendo la Ec.
(2.20) por d*t/dx:.
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k TEZ — K =0 (2.21)
dit K
kt 1,
% = 5B+ CE + O, (2.23)

donde C,y C, son constantes de integracién. Puesto que hay tres
constantesen la Ec. (2.23), C,, C, Y k/K, se debenmedir tres voltajes
y tres temperaturas a través de la barra para evaluarlas. C,y C, se
determinan de las temperaturas finales, y k se obtiene de k/K
usando el valor de K, la conductividad eléctrica, que es mas facil
de determinar.

Flujo de calor a través de una pared. La Ec. (2.14) se obtuvo de
la ecuacién general cuando el flujo de calor y las temperaturas
de entrada y salida de las dos caras opuestas del cubo elemental
parcialmente aislado dx dy dz, fueron constantes. Integrando la Ec.
(2.14) cuando todas las variables salvo Q son independientes, la
ecuacion del estado estable es

kA

Dadas las temperaturas existentes en las superficies fria y caliente

de la pared, respectivamente, el flujo de calor puede ser computado
usando esta ecuacion. Puesto que kA/L es la conductancia, su re-

ciproco R es la resistencia al flujo de calor, o R = L/kA(h) ( °F)/Btu.

EJEMPLO 2.1. Flujo de calor a través de una pared. Las caras de una pa-
red de 6 plg de grueso que miden 12 x 16 pies, deberan mantenerse a 1s00
Y 300°F, respectivamente. La pared esta hecha de ladrillo de caolin aislante.
¢Cuinto calor se pierde por la pared?

Solucién. La temperatura promedio de la pared sera de 900°F. De la Tabla 2
del Apéndice, la conductividad térmica a 932°F es 0.15 Btu/(h)(pie2)( °F)/
(pie). Extrapolando este valor a 900°F no habra cambio apreciable.

_ kA
Donde At = 1500 -. 300 = 1200°F
A = 16X 12 =192 pies:
L = ¢, = 0.5 pies

192
Q=015 X o5 X 1200 = 69200 Btu/h
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Flujo de calor a través de una pared compuesta: resistencias ep
serie. La Ec¢. (2.24) es de interés cuando la pared consiste de va-
rios materiales colocados juntos en serie, tales como en la construc-
cion de un horno o cdmara de combustion. Usualmente se emplean
varios tipos de ladrillo refractario, puesto que aquéllos que son ca-
paces de resistir las altas temperaturas interiores son mas fragiles
y caros que los que se requieren cerca de la superficie externa, donde
las temperaturas son considerablemente menores. Refiriéndonos a la
Fig. 2.5, se colocan tres diferentes materiales refractarios en serie,
indicados por los suscritos a, b, c. Para la pared total

At
Q=% (2.25)

;E! Fic. 2.5. Flujo de calor
N ,{- >

PloRtests a través de una pared
Ra Rp Re

o R compuesta

El flujo de calor en Btu/h a través del material a debe vencer
la resistencia R,, pero al pasar a través del material a el calor tam-
bién pasa a través de los materiales by c en serie. El calor entrando
en la cara izquierda debe ser igual al calor que sale en la cara dere-
cha, puesto que el estado estable sanciona el almacenamiento de
calor. Si R,, R, ¥ R, son diferentes, como resultado de diferente
conductividad y grosor, la razon de la diferencia de temperatura a
través de cada capa a su resistencia, deberd ser la misma que la
razén de la diferencia total de temperatura a la resistencia total, 0

Q=2 =202t ok (2.26)

Para cualquier sistema compuesto que use temperaturas reales

Q_At__.to_t1__t1:t2__t2——t3

Bl Ty Fenls ey o (227)

Reacomodando y sustituyendo

At to — 3

Q = ﬁ = (La/kaA) + (Lb/kbA) + (LC/ICCA) (228)
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Esempo 2.2, Flujo de calor a través de paredes compuestas La pared de
un horno esta construida de tres capas de ladrillo. La interior se construye
de 8 plg de ladrillo refractario, k = 0.68 Btu/(h)(pie?)( °F/pie), sequida de
4 plg de ladrillo aislante, k = 0.15, y'una capa externa de 6 plg de ladrillo
de construccion, k = 0.40. El horno opera a 1600°F y se sabe que la pared
externa puede ser mantenida a 125°F circulando aire. {Cuanto calor se per-
dera por pie? de superficie y cudles son las temperaturas en las interfases de
las capas’

Solucién.

Para el refractario, Rs = Ls/ksA = 8/12 X 0.68 X 1 = 0.98 (h )(°F)/{Btu)
Ladrillo aislante, R, = Li/ksd = 4/12 X 0.15 X | = 2.22
Ladrillo de construcciéon. R. = L./k.A = 6/12 X 0.40 X 1 = 1.25

R =445

Pérdida de calor/pie: de pared, Q = At/R = (1600 — 125)/4.45 = 332 Btu/h
Para las capas individuales,

At =QR vy At, = QR,, etc.
At. = 332 X 0.98 = 325°F {1 = 1600 — 325 = 1275°F
Aty = 332 X 2.22 = 738°F t2 = 1275 — 738 = 537°F

esemrio  2.3.  Flujo de calor a través de paredes compuestas con franja de
aire. Para ilustrar la pobre conductividad de un gas, supdéngase que se dej6
una franja de aire de 1 plg entre el ladrillo aislante y el ladrillo refractario.
(Cuanto calor se perdera a través de la pared si las temperaturas interiores
y exteriores se mantienen constantes?

Solucién. De la Tabla 5 del Apéndice, el aire a 572°F tiene una conduc-
tividad de 0.265 Btu/ (h) (pie?) ( °F/pie), esta temperatura es suficientemente
cercana a los rangos del problema.

R = 0.25/12 X 0.0265 = 0.79 (h)( °F)/Btu

“R =445 4079 = 524
1600 - 125 st
= —5'24 = Btu/h

Se puede observar que en una pared de 18 plg de grueso una franja de
aire en reposo, de solamente 14 plg de grueso, reduce la pérdida de calor en
15%.

Flujo de calor a través de la pared de un tubo. En el paso del
calor a través de una pared plana, el area a través de la cual el calor

fluye, es constante en toda la trayectoria del flujo de calor. Refi-
riéndonos a la Fig. 2.6 que muestra un tubo de unidad de longitud, el

> Fic. 2.6. Flujo de calor
@ L=1 apie é s la paredd e
% tubo
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area de la trayectoria del flujo de calor a través de la pared del tubo

aumenta con la distancia de la trayectoria desde r, a r,. El area a
cualquier radio r es dada por 2«71,y si el calor fluye hacia afuera
del cilindro el gradiente de temperatura para el incremento de lon-
gitud dr es dt/dr. La ecuacion (2.14) se transforma en

q= 2k (— % Btu/(h)(pie lineal)  (2.29)

Integrando

t=—%qklnr+01 (2.30)

Donde r=r;,y t= ¢, ycuando r =7,y t = t; donde i y O se
refieren a las superficies internas y externas respectivamente. En-
tonces

_ 21rk(ti - to) 2.31
" 23 log r./r: @31

y si D es el diametro

. _ D,
LA Di

Refiriéndonos a la Fig. 2.7, donde se trata de una resistencia
cilindrica compuesta,

Fi1G. 2.7. Resistencia ci-
lindrica en serie

_ 2.3¢ ; Ds
W=lt 5 Sk log D, (2.32)
ts = t3+3'—3—91 gPﬁ (2.33)
27!'](?1; Dz
Sumando,
2.3¢ 23q 2
th= 1ty = Tk, log + 21rk £, (2.34)
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EJEMPLO 2.4. Flujo de calor @ través de la pared de un tabo. Un tubo de
vidrio tiene un diametro exterior de 6.0 plg y un diametro interior de 5.0 plg.
Se usara para transportar un fluido que mantiene la superficie interna a
200°F. Se espera que la parte externa del tubo se mantenga a 175°F. (Cual
serd el flujo de calor?

Solucisn : k = 0.63 Btu/(h)(pie2)(°F/pie)(Apéndice Tabla, 2).

Urk(t; = 1) 2X 3.14 X 0.63(200 = 175) _ x3g s
9 - 53 Tog Do/Di. = 3370 6.0/5.0 538 Bru/pie lineal

Si el didmetro interior del cilindro es mayor que 0.75 del diametro
externo, se puede usar el promedio de los dos. Entonces, para un
pie de longitud

A AL b=t
1% ~ L/kA, (D= Dy/2
1rka 1 + 2 2

L=

(2.35)

donde (D, - D, )/2 es el grueso del tubo. Dentro de las limitaciones
establecidas para la razon D,/D,, la Ec. (2.35) diferird de la Ec.
(2.34) por cerca de 1%. De hecho, hay 1.57 pies* de superficie
externa por pie lineal y 1.31 pie* de superficie interna. La perdida
de calor por pie* es 343 Btu/h basados en la superficie externa y
411 Btu/h basados en la superficie interna.

Pérdida de calor de una tuberia. En los ejemplos precedentes se
supuso que la superficie externa fria podia mantenerse a una
temperatura definida. Sin esta suposicidn, los ejemplos serian indeter-
minados, puesto que tanto Q y At serian desconocidas e indepen-
dientes en una sola ecuacion. En realidad, las temperaturas asig-
nadas a la pared exterior dependen no solamente de las resistencias
entre las superficies calientes y frias, sino también en la habilidad
de la atmésfera mas fria que lo rodea para remover el calor que
llega a la superficie externa. Considere un tubo como el que se
muestra en la Fig. 2.8, cubierto con un aislante de lana mineral y
gue lleva vapor a la temperatura t, considerablemente arriba de la
temperatura atmosférica, t,. La diferencia total de temperatura que
origina el flujo de calor hacia afuera del tubo es ¢, — ¢t,. Las resis-
tencias al flujo de calor tomadas en orden son ( 1) la resistencia
del vapor al condensarse y dar su calor a la superficie interna del
tubo, resistencia que experimentalmente se ha encontrado muy pe-
quefia, de manera que ¢,y t’ son casi las mismas; (2) la resistencia
del tubo metalico, que es muy pequefia, excepto para tuberias grue-
sas, de manera que ¢y t” son casi las mismas; (3) la resistencia del
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aislante de lana mineral, y (4) la resistencia del aire que lo rodea
para eliminar el calor de la superficie externa. Esta ultima es apre-
ciable, aun cuando la remocién de calor se efectia por conveccién
natural del aire ambiente en adicion a la radiacion; y tiene como
origen la diferencia de temperatura entre la superficie- exterior y el
aire frio. La conveccion natural resulta del entibiamiento del aire

t

t,
000
ts ts

L=1ft

Fic. 2.8. Pérdida de calor de un
tubo aislado

adyacente a la tuberia, por lo tanto, reduce su densidad. El aire tibio
sube y continuamente se reemplaza por aire frio. Los efectos com- .
binados de la conveccion natural y la radiacién no pueden ser re-
presentados por el término convencional de resistencia R, = L,/K,A,
puesto que L, es indefinida y la conductancia del aire se suplementa
simultaneamente por la transferencia de calor por radiacion. Expe-
rimentalmente, se puede crear una diferencia de temperatura entre
una superficie exterior conocida y el aire, y el calor que pasa de la
superficie exterior al aire puede determinarse de mediciones hechas
en el flujo que fluye por la tuberia. Teniendo Q, A,y At, se obtiene
la resistencia combinada de ambos efectos como el cociente At/O.
El flujo de calor de una tuberia al aire ambiente usualmente es una
pérdida y, por lo tanto, es deseable reportar el dato como unidad de
conductancia k/L Btu/(h)(pie? de superficie externa) (°F de dife-
rencia de temperatura). La conductancia unitaria es el reciproco
de la resistencia unitaria L/k, en lugar del reciproco de la resistencia
para la superficie total L/kA. En otras palabras, es la conductancia
por pie cuadrado de superficie de flujo de calor en lugar de la con-
ductancia de la superficie total. La resistencia unitaria tiene las
dimensiones de (h) (pie?) ( °F/Btu). El reciproco de la resistencia
unitaria, h,, tiene las dimensiones de Btu/(h)(pie?, (“F) y muchas
veces se designa como coeficiente superficial de transferencia de
calor. En la Fig. 2.9 se han graficado los coeficientes superficiales
de transferencia para tubos de diferentes didmetros y temperaturas
de superficie hacia aire ambiente a 70°F. Esta gréafica esta basada en
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los datos de Heilman,* que han sido confirmados por experimentos
posteriores de Bailey y Lyell.>
Las cuatro resistencias ya discutidas en forma de ecuacién, son:

Condensacion del vapor :
q = haDy(t, ~ 1) (1.2)

Pared del tubo:

. 21I'kb r_ g
q = 23 IOg D’:/D, (ta t«) (2-31)

Aislante

27.']{30 7]
?=-73Tog D,/D7 & — 1) (2:31)

4 Heilman, R. H., Ind. Eng. Chem., 16, 445452 (1924).
§ Bailey, A, y N. C. Lyell, Engineering, 147, 60-62 (1939).
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Radiacion y conveccion al aire:

q = harDy(ty — 1) (1.2)
Combinando

1 2.3 DY 2.3 D, 1
—l=1q (hTD; t 227, 198 7 T 27, 108 p7 + h_erl)

El término dentro del paréntesis son' las cuatro resistencias, y de
éstas, las primeras dos usualmente se desprecian. La ecuacion se

reduce a

T(ts - ta)
=.23 D 1
2, %€ 17 T o,

De la abscisa de la Fig. 2.9 se ve que h, depende no sélo de la dife-
rencia de temperatura, sino de las temperaturas actuales en el ex-
terior del aislante y del aire. Su reciproco es también una de las
resistencias necesarias para el célculo de la diferencia total de tem-
peratura, por lo tanto, el coeficiente de superficie h, no puede ser
computado, excepto por métodos de prueba y error.

Esempo 2.5. Pérdida de calor de una tuberia al aire, Un tubo de acero
de 2 plg (dimensiones en la Tabla Il del Apéndice) lleva vapor a 300°F. Se
recubre con 14 plg de lana mineral, k = 0.033, el aire ambiente esta a 70°F.
¢Cudl sera la pérdida de calor por pie lineal?

Solucién. Suponga #; = 150°F, ¢, ~ 70 = 80°F, k. =2.23 Btu(h)(pie?) (°F)

3.14(300 — 70 .
7= 733 3.&75 ) i =104.8 Btu/(h)(pie lineal)

2% 0,033 %8 2375 + 223 X 3375/12

Check entre t, y t, puesto que At/R = at./R,.

2 X 3.14 x 0.033(300 = 1))
2.3 Tog 3.375/2.375
& = 123.5°F NO check

Suponga i = 125°F, {;~70=>55°F, h, = 2.10 Btu/(h)(piez)(°F).

g =104 8 =

= 23 3.14(300 = 70)

- 375 1

3 = 103.2 Btu/(h)(pie lineal)
57X 0.033 1% 5375 + 710X 3.375/12

Check entre t, y t,.
- _ 2 x3.14 x 0.033(300 — £
¢=1032= 73Tog 3.375/2.375

t; = 1258°F Check
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La pérdida total de calor q parece no variar significativamente para los
diferentes valores supuestos para ¢,. Esto se debe a que la mayor resistencia
al flujo de calor la ofrece el aislante y no el pequefio coeficiente de superficie.
Cuando la variacion de g es considerable para diferentes temperaturas su-
puestas de t,, esto indica un aislante insuficiente.

Pérdida maxima de calor a través de un tubo aislado. Podria
aparecer a primera vista que entre mas grueso sea el aislante menor
sera la pérdida total de calor. Esto es verdadero siempre para ais-
lantes planos, pero no para aislamientos curvos. Considérese un
tubo con capas sucesivas de aislamiento cilindrico. A medida que
el grueso del aislante se aumenta, la superficie de la que el calor de-
be ser removido por el aire aumenta y la pérdida total de calor
puede aumentar si el area aumenta mas rapidamente que la resis-
tencia. Refiriéndonos a la Fig. 2.10, la resistencia del aislante por
Pie lineal de tuberia es

P (2.36)

QIII'IC;, 71

Fic. 2.10. El radio cri-
tico

T

y la resistencia del aire por pie lineal de tuberia, aun cuando es
funcidn de la superficie y de la temperatura del aire, es dada por
R = —— (2.37)

" ha2rr :

La resistencia es un minimo y la perdida de calor un maximo, cuan-
do las derivadas de la suma de la resistencia R con respecto al radio
r se hace igual a cero.

(2.38)
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A la maxima perdida de calor r = r., el radio critico, o,

_h
-

En otras palabras, la maxima pérdida de calor por una tuberia tiene
lugar cuando el radio critico es igual a la razén de la conductividad
térmica del aislante al coeficiente de superficie de transferencia
de calor. Esta razén tiene las dimensiones de pies. Es de desear
mantener el radio critico tan pequefio como sea posible, de manera
que la aplicacion del aislante proporcione una reducciéon y no un
aumento en la pérdida de calor por una tuberia. Esto, obviamente,
se puede lograr usando un material aislante de baja conductividad,
de manera que el radio critico sea menor que el radio de la tuberia,

01 TC < rl'

Grueso 6ptimo del aislante.- El grueso 6ptimo de un aislante se
puede determinar por consideraciones puramente econdmicas. Si
un tubo descubierto fuera a conducir un fluido caliente, habria cier-
ta pérdida de calor por hora cuyo valor podria determinarse del
costo de producir los Btu en la planta generadora. A menor pérdida
de calor, mayor grueso del aislante y mayor costo inicial, y mayores
cargos fijos anuales (mantenimiento y depreciacién), los que deben
afiadirse a la perdida anual de calor. Los cargos fijos en el aislante
de la tuberia seran de cerca de 15 a 20% del costo inicial del aislante
instalado. Suponiendo cierto nimero de gruesos de aislante y su-
mando los cargos fijos al valor de la pérdida de calor, se obtendra
un costo minimo y el grueso correspondiente a él serd el grueso
o6ptimo econdmico del aislante. La forma de este anélisis se muestra
en la Fig. 2.11. La parte més dificil es obtener datos confiables de

Te (2.39)

N Coste_total
‘;ﬁ-

% » 2
o
ne V

Costo total anuat

L

Grosor del aistante

Fre. 2.11. Grueso 6ptimo de aislante
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costos iniciales de instalacion, puesto que varian ampliamente
de planta a planta y con la cantidad de aislante que se aplique en
una sola vez.

Solucién grafica de los problemas de conduccion. Hasta aqui, en
el tratamiento de la conduccién, se han considerado solamente
aquellos casos en los que la entrada de calor por pie cuadrado de
superficie fue uniforme. También fue caracteristica de esos casos,
que la eliminacion de calor por pie cuadrado de superficie fue tam-
bién uniforme. Asimismo, esto fue cierto en el caso del cilindro, aun
cuando las areas internas y externas no fueron iguales. Algunos de
los problemas comunes de conduccion en el estado estable en sélidos,
involucran la remocién o aplicacion de calor en forma tal que no
es uniforme sobre una superficie, y aun cuando la solucién de tales
problemas por analisis matematico es a menudo complicada, es po-
sible obtener buenas aproximaciones graficamente. EI método em-
pleado aqui es ¢l de Awbery y Schofield § e investigadores anteriores.

Considere una seccion de pared con marco de metal, como la
gue se muestra en la Fig. 2.12, con el lado ABC caliente a tempera-

A A B \ Lit] C
. L b i
N a Tira
d
e C 1 rd }et‘nl
[
D t Marco t t2 E - +2 F

Fic. 2.19. Representacion grafica de conduccion de calor

tura uniforme t,. A intervalos regulares DF en el lado frio DEF, a
temperatura uniforme t,, se insertan tiras de metal que se sujetan
al marco exterior y que alcanzan hasta las dos terceras partes del
grosor de la pared. Puesto que el marco y las tiras de metal tienen
una alta conductividad térmica comparada con el material de la pa-
red misma, se puede considerar que tanto las tiras como el marco
tienen casi la misma temperatura, Las lineas predominantemente

¢ Awbery, J, y F. Schofield, Proc. Intern. Congr. Refrig., 5th Congr. 3. 591-610 (1929).
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horizontales indicadas en el dibujo, representan planos ijsotérmicos
perpendiculares al plano del dibujo. Consecuentemente, no hay flujo
de calor que se deba considerar en la direccion perpendicular al
plano del dibujo.

Ya que el dibujo es simétrico respecto a la linea vertical BE, con-
sidere Unicamente la mitad derecha del dibujo limitado por BCFE.
Suponga un numero arbitrario de isotermas n, en la direccion de
B a E, de manera que, si k es constante, At = n, At,. Si k varia con ¢,
entonces k At, = 1 ? k at Entre mayor sea el nimero supuesto

n: J1
de isotermas, mayor sera la precision de la solucién. En seguida,

considere que el calor fluye de t, al metal a t, a través de n, fajas
que emanan de BC y que forman la red Indicada. Ahora refiérase
a cualquier pequefia porcién de cualquier faja, tal como gbcd de
longitud X, y espesor medio ¥, donde y = (ab + cd)/2 y de profun-
didad z = 1 perpendicular al dibujo. El calor que entra a cada faja
en estado estable, es ;. La ecuacion de la conduccién es entonces
Q@ = k(yz)at,/x. La diferencia de temperatura de una isoterma
a la siguiente, naturalmente es la misma, y puesto que @; es cons-
tante para la faja, es evidente de la ecuacién de conduccion que la
razon y/x debe también ser constante, aun cuando x y ¥ puedan
variar. La red del dibujo se construye de manera que, para cada
cuadrilatero x = y, donde si x es pequefia se debe a que las isoter-
mas se amontonan unas a otras debido a que la tira de metal re-
mueve mucho calor. El flujo de calor por faja esta dado entonces por
L (tl - t2).
Ny

El flujo total de calor desde BC requiere entonces n, = Qn./k(t; —t,)
franjas, donde Q es el flujo total de calor. La Fig. 2.12 se construy6
de esta manera empezando con seis isotermas.

Aun cuando las porciones individuales de la red no son ni cua-
drados nj rectdngulos, sus esquinas estan a angulos rectos, de acuer-
do con el principio del estado estable de que el flujo de calor se
efectiia siempre a &ngulos rectos a las isotermas que representan
la diferencia de temperatura. En la Fig. 2.12 se ve que se obtuvieron
once fajas para cada mitad de la seccion simétrica. Si las isotermas
no fueran distorsionadas por la tira de metal, la porcién abcd habria
sido entonces cuadrada y el calor entrando por BC hubiera fluido
normal a ella, y se hubieran requerido 8.3 fajas. La franja de metal
es, por le¢ tanto, equivalente a aumentar la remocion de calor en un
33% . Cuando las tiras se colocan mas cercanas unas a otras, la eli-
minacién de calor aumenta.
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PROBLEMAS

2.1. Un horno esta encerrado por paredes hechas (de adentro hacia afue-
ra) de 8 plg de ladrillo refractario de caolin, 6 plg de ladrillo de caolin ais-
lante, y 7 plg de ladrillo de arcilla refractarla. ;Cual es la pérdida de calor
por pie cuadrado de pared cuando el interior del horno se mantiene a 2 200°F
y el exterior a 200°F?

2.2. La pared de un horno consiste en una serie de 7 plg de ladrillo refrac-
tario de caolin, 6 plg de ladrillo de caolin aislante, y suficiente ladrillo de
arcilla refractaria para reducir las perdidas de calor a 100 Btu/(h)(pie?)
cuando las temperaturas del interior y del exterior son de 1 500°F y 100°F,
respectivamente. ;Qué grosor de ladrillo de arcilla refractaria debera usarse?
Si se deja una faja de aire de 1% plg de grueso entre el ladrillo aislante y el
ladrillo de arcilla refractaria sin que esto afecte su soporte estructural, jqué
grosor de ladrillo aislante se requerira?

2.3. La pared de un horno consiste de tres materiales aislantes en serie,
32% de ladrillo al cromo, ladrillo de magnesita y ladrillo refractario comdn
(k = 0.5). Los ladrillos de magnesita no pueden resistir una temperatura
mayor de 1500°F, y los ladrillos comunes no mayor de 600°F. ¢(Qué grosor
de pared darad una pérdida de calor que no exceda a los 1 500 Btu/(h)(pie?)
cuando las temperaturas en las caras extremas son de 2 500 y 200°F, respec-
tivamente?-

2.4. Un tubo de 6 plg IPS se cubre con tres resistencias en serie formadas
del interior al exterior de 15 plg de kapok, 1 plg de lana mineral y 14 plg de
magnesita molida aplicada como enjarre. Si la superficie interior se mantiene
a 500°F y la exterior a 100°F, ;cual es la pérdida de calor por pie cuadrado de
superficie externa del tubo?

2.5. Un tubo de 2 plg IPS de un proceso de refrigeracion cubierto con
15 plg de kapok, conduce salmuera con 25% de NaCl a 0°F y con un gasto de
30 000 Ib/h. La superficie externa del kapok deberd mantenerse a 90°F. ;Cual
es la ecuacion para el flujo de calor'? Calcule la fuga de calor hacia el tubo
y el aumento de temperatura del flujo en 60 pies de longitud de tubo.

2.6. Un horno cilindrico vertical de 22 pies de diametro, esta envuelto
en la parte superior por un domo hemisférico fabricado de ladrillo al cromo
de 32%, de 8 plg de grueso. Derive una expresion para la conduccién a tra-
vés del domo. Cuando el interior y el exterior del domo hemisférico se man-
tienen a 1 600 y 300°F, respectivamente, ;cual es la perdida de calor por pie
cuadrado de superficie interna del domo? ;Cémo se compara la pérdida total
de calor por el domo con la pérdida total de calor por un techo plano estruc-
turalmente soportado y del mismo material yue se exponga a las mismas
diferencias de temperatura?

2.7. Un tubo de acero de 4 plg de grueso que conduce vapor a 450°F se
recubre con 1 plg de kapok recubierto con una plg de magnesita aplicada
como enjarre. El aire exterior estd a 70°F. ;Cuél es la pérdida de calor del
tubo por pie lineal?

2.8. Una tuberia de 3 plg IPS conduce vapor desde la central de fuerza
a la planta de proceso a una velocidad lineal de 8 000 pies/min. E| vapor esta
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a 300 Ib/plg> g, y la atmosfera a 70°F. ¢Qué porcentaje del flujo total de
calor se pierde por el tubo descubierto por 1 000 pies de tuberia? Si el tubo
se recubre con la mitad del grueso de kapok y la otra mitad con asbesto, jcuél
sera el grosor total del aislante que reduzca la pérdida de calor a 2% de la
pérdida de calor del tubo descubierto?

2.9. En una linea de vapor de 6 plg a 400°F, la resistencia unitaria para
la condensacién de vapor dentro de la pared del tubo se ha encontrado expe-
rimentalmente que es de 0.00033 (h)(pie?)( °F)/Btu. La linea se cubre con
14, plg de lana mineral y 15 plg de asbesto. ¢Cudl es el efecto de incluir la
resistencia de condensacion y de la tuberia en el calculo de la pérdida total
de calor por pie lineal a aire atmosférico a 70°F?

NOMENCLATURA PARA EX CAPITULO 2

A Area de flujo de calor, pie®

C1, (; Constantes de integracion

Ck Constante de Sutherland

v Calor especifico volumétrico, Btu/(pie?)( °F)

¢ Calor especifico a presién constante, Btu/(lb)( °F)
D Diametro, pies

E Voltaje 0 fuerza electromotriz

e Coeficiente superficial de transferencia de calor, Btu/{ h) (pie2) ( “F)
I Corriente, amperes

K Conductividad eléctrica, I/ohm-pie

k Conductividad térmica, Btu/(h)(pie?)( °F/pie)

L Grosor de la pared o longitud de tuberia. pies

m Numero de franjas de flujo de calor

[ NUmero de isotermas

) Flujo de calor, Btu/(h)

Q@ Flujo de calor por franja, Btu/(h)

Q Calor, Btu

q Flujo de calor, Btu/(h)(pie lineal)

R Resistencia al flujo de calor, (h)(°F)/Btu
R® Resistencia al flujo eléctrico, ohms

r Radio, pie

t Temperatura en cualquier punto, “F.

At Diferencia de temperatura que promueve el flujo de calor, ‘F.
T Temperatura absoluta, °R

v Volumen, pies?

z, y, 2 Coordenadas de distancia, pies

Cambio en conductividad térmica por grado
Tiempo, h

Densidad, 1b/pie?

Resistividad, ohm-pie

q ° @






CAPITULO 3

CONVECCION

Introduccién. La transferencia de calor por conveccion se debe
al movimiento del fluido. EIl fluido frio adyacente a superficies ca-
lientes recibe calor que luego transfiere al resto del fluido frio mez-
clandose con él. La conveccion libre o natural ocurre cuando el mo-
vimiento del fluido no se complementa por agitacion mecénica. Pero
cuando el fluido se agita mecanicamente, el calor se transfiere por
conveccién forzada. La agitacion mecanica puede aplicarse por me-
dio de un agitador, aun cuando en muchas aplicaciones de proceso
se induce circulando los fluidos calientes y frios a velocidaaes consi-
derables en lados opuestos de tubos. Las convecciones libre vy, forzada
ocurren a diferentes velocidades, la ultima es la més rapida y por lo
tanto, la mas comun. Los factores que promueven altas transferencias
para la conveccion forzada, no necesariamente tienen el mismo
efecto en la conveccidn libre. Es propésito de este capitulo establecer
un metodo general para’ obtener las razones de transferencia de
calor particularmente en presencia de conveccidn forzada.

Coeficientes de pelicula. Se vio que en el flujo de calor de una
tuberia al aire, el paso de calor hacia el aire no se efectud solamente
por conveccidn, en lugar de esto, el flujo se efectia parcialmente por
radiacién y parcialmente por conveccion libre. Existia una diferen-
cia de temperatura entre la superficie de la tuberfa y la temperatura
promedio del aire. Puesto que la distancia de la superficie del tubo
hasta la region del aire a temperatura promedio es indefinida, la
resistencia no se puede computar usando R. = L./k.A, usando k
para el aire. Sino que la resistencia debe determinarse experimen-
talmente midiendo apropiadamente la temperatura de la superficie
del tubo, la temperatura del aire y el calor transferido desde el tubo,
segun la cantidad de vapor que se condense en él. La resistencia de
la superficie completa se comput6é entonces de

. =5 (hy(°F)/Btu

Q
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Si se desea, L. puede también calcularse a partir de este valor
de R, y seria la longitud de una capa de aire ficticia de conduccion,
equivalente a la resistencia combinada de conduccién, conveccion
libre y radiacién. La longitud de la pelicula es de poco significado,
aun cuando el concepto de pelicula ficticia encuentra numerosas
aplicaciones. En lugar de esto, es preferible trabajar directamente
con el reciproco de la resistencia unitaria k, que tiene un origen ex-
perimental. Debido a que el uso de la resistencia unitaria L/k es
mucho mas comidn que el uso de la resistencia total de superficie
L/kA, la letra R se usara ahora para designar L/k(h)(pie*) (°F)/Btu
y se llamara simplemente resistencia.

No todos los efectos de la conduccion son necesariamente com-
binaciones de dos de ellos. Particularmente en el caso de conveccion
libre o forzada a liquidos, y de hecho a muchos gases a temperaturas
y diferencia de temperaturas moderadas, la influencia de radiacion
puede despreciarse y la resistencia experimental corresponde a con-
veccion forzada o libre, segun el caso.

Considérese una pared de tuberia con conveccion forzada de
diferentes magnitudes en ambos lados del tubo, como se muestra
en la Fig. 3.1. En el lado interior el calor es depositado por un fluido
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Fic. 3.1. Dos coeficientes de conveccién

caliente, y en el lado exterior el calor es recibido por un liquido
frio. Cualquiera de las resistencias puede ser medida independiente-
mente, obteniendo la diferencia de temperatura entre la superficie
del tubo y la temperatura promedio del liquido. La transferencia de
calor puede determinarse a partir del cambio de calor sensible en cual-
quiera de los fluidos y en la longitud del tubo en la cual ocurra trans-
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ferencia de calor. Designando por R; la resistencia interior, y la ex-
terior por R,; las temperaturas interiores y exteriores de la pared
del tubo port,y t,, y aplicando una expresion para el estado estable,

AT =
Q = (—Rtp) — Ao(tuﬁ;——to} (31)

1

donde T, es la temperatura del fluido caliente en la parte interior
y t, la temperatura del fluido frio en el exterior. Reemplazando las
resistencias por sus reciprocos h; y hk,, respectivamente,

Q = hiAi At‘b = hvo At, (32)

Los reciprocos de la resistencia de transferencia de calor tienen las
dimensiones de Btu/ (h) (pie’) ( “F) de diferencia de temperatura, y
se llaman coeficientes individuales de pelicula o simplemente coefi-
cientes de pelicula.

Ademas de que el coeficiente de pelicula es una medida del flujo
de calor por unidad de superficie y por unidad de diferencia de tem-
peratura, indica la razén o velocidad a la cual fluidos que tienen una
variedad de propiedades fisicas y bajo diferentes grados de agitacion,
transfieren calor. Hay otros factores que influencian los coeficientes
de pelicula, tales como el tamafio del tubo y si el fluido se considera
0 no que esta dentro del tubo. Con tantas variables, y cada una te-
niendo su propio grado de influencia en la razon de transferencia
de calor (coeficiente de pelicula), es facilmente comprensible por
gué no hay una derivacién racional que permita un calculo directo
de los coeficientes de pelicula. Por otra parte, no es practico efectuar
un experimento para determinar el coeficiente cada vez que se deba
afadir o remover calor de un fluido. En lugar de esto, es deseable

——
J
4 -

f——dx ——

e
(a}

v/ __/
I—l-— dx—— ]
4

(b)
Fic. 3.2. Deformacion de un fluido



46 PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

estudiar algun método de correlacion mediante el cual y con Ja
ejecucion de algunos experimentos basicos, con un amplio rango de
variables, obtener relaciones que mantengan su validez para cuales-
quiera otras combinaciones de variables. El problema inmediato es
establecer un método de correlacion y luego aplicarlo a datos expe-
rimentales.

La viscosidad. No es posible avanzar demasiado en el estudio de
conveccion y flujo de fluidos, sin definir una propiedad que tiene
importantes conexiones con ambas, la viscosidad. Para evaluar esta
propiedad mediante la dinamica de los fluidos, es necesario hacer
dos suposiciones : ( 1) donde existe una interfase sélidoliquido, no
hay corrimiento entre el solido y el liquido, y (2) la regla de Newton
el esfuerzo de corte es proporcional al esfuerzo en direccién perpen-
dicular al movimiento. Una particula de liquido no sometido a es-
fuerzo, como se muestra en la Fig. 3.2a, adoptara la forma de la
Fig. 3.2b, cuando una pelicula de liquido se sujete al esfuerzo de
corte. La razén del corte es proporcional al gradiente de velocidad
du/dy. Aplicando la regla de Newton, si + es el esfuerzo de corte

T = 3.3
donde . es una constante de proporcionalidad o
En los sélidos origina una deformacion y es
T equivalente al modulo de elasticidad.

= du/dy En los liquidos origina una deformaciéon a un
ritmo dado.

\
SONSSY ~
u
1T
y
I\ : SOVONVNOVRNNNNONY

Fic. 3.3. Esfuerzo de corte en un liquido

Para evaluar p refiérase la Fig. 3.3 donde el corte es producido man-
teniendo la pelicula del liquido entre una placa estacionaria a una
distancia Y de una placa movil que se desplaza con velocidad V. En
cualquier punto de la pelicula la velocidad u es dada por u = Vy/Y.
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Razon de corte = d—z = IZ/ (3.3)
V
T=py (3.4)

donde .. se llama viscosidad y V y Y tienen valores unitarios.

La fuerza real requerida para mover la placa es rA. Si F es
libra-fuerza, L longitud, y @ tiempo, las dimensiones de viscosidad
son

Fo

_F L _
TL*L/s L

<~

p=r

0 usando libra-masa M, donde F = Mgy g= LP, la aceleracién
de la gravedad

ML L M

L8 ~ Tp

Cuando se evalta en unidades métricas cgs se llama viscosidad ab-
soluta.

gramos-masa
centimetros X segundo

I'L:

A esta unidad se ha llamado poise en honor del cientifico francés
Poiseuille. Esta es una unidad muy grande, y es costumbre usar y
hablar de centipoise, 0 un centésimo de poise. En unidades de inge-
nieria su equivalente es definido por

libra-masa

® = bie x hora

Las viscosidades dadas en centipoises pueden convertirse a unidades
de ingenieria multiplicando por 2.42. Esta unidad no tiene nombre.
Otra unidad, la wiscosidad cinematica, se usa también debido a que
ocurre frecuentemente en sistemas fisicos y produce graficas de li-
nea recta cuando se grafica viscosidad contra temperatura en co-
ordenadas logaritmicas. La viscosidad cinematica es la viscosidad
absoluta en centipoises dividida por la gravedad especifica

viscosidad absoluta

Viscosidad cinematica = —
gravedad especifica

La unidad de la viscosidad cinemética es el stokes, en honor del
matematico inglés Stokes, y la centésima parte del stokes es el cen-
tistokes. La viscosidad puede determinarse directamente midiendo
el tiempo de emisién de un dispositivo calibrado que tiene un orificio
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y temperatura controlada. EI mas comudn de estos aparatos es el
viscometro de Saybolt, y el tiempo de emisién de una taza estandar
a un recibidor estandar se mide en segundos y se registra como
Segundos Saybolt Universal, S.S.U. Los factores de conversion del
tiempo de emision a centistokes para el viscometro de Saybolt y de
otro tipo, se dan en la Fig. 13.1

Transferencia de calor entre solidos y fluidos: flujo Iaminar y flu-
jo turbulento. El nimero de Reynolds. Cuando un liquido fluye en
un tubo horizontal, puede hacerlo en forma de movimiento de tor-
bellino no localizado conocido como flujo turbulento, como se mues-
tra en la Fig. 3.4, graficando la velocidad local en la tuberia vs. la
distancia de su centro. Si la velocidad del liquido disminuye bajo
cierto valor determinado, la naturaleza del flujo cambia y desapa-
rece la turbulencia. Las particulas del fluido fluyen en lineas parale-
las a lo largo del eje del tubo, esto se conoce como flujo laminar. Un
experimento usado para la determinacion visual del tipo de flujo,
consiste de un tubo de vidrio a través del cual fluye agua. Se inyecta
una corriente muy fina de anilina en el centro del tubo, y si la
tinta permanece en el centro en una distancia razonable, es indi-
cativo de flujo laminar. Son sinénimos de flujo lamina, flujo visco-
so, o flujo paralelo. Experimentos adicionales han indicado que el
flujo laminar procede como el deslizamiento de delgados cilindros
concéntricos de liquido, uno dentro del otro, como se muestra en la
Fig. 3.5. También se muestra que la distribucién de las velocidades
de los cilindros es parabdlica con el maximo al centro aproximandose
a cero en la pared del tubo.

A Ecuacién de
s Pared del tubo [P‘f!ﬂ del tubo una paribola
2777
p— T
r 1 rE Umﬁxé
K Velocidad u — l Velocidad u— | > é {'2
reri M
y:=0
2 ez val
U3 1.2 Uprom. ———>U47 2Uprom.

Fic. 3.4. Flujo turbulento en tubos Fre. 3.5. Flujo laminar en tubos

Reynolds” observé que el tipo de flujo adquirido por un liquido
gue fluya dentro de un tubo, era influido por la velocidad, den-
sidad y viscosidad del liquido, ademas del didmetro del tubo. Cuando
estas variables se relacionan como el cociente Dup/pu, llamado el

1 El namero de las figuras que no estin precedidas con el nimero del capitulo. se en-
contraridn en el Apéndice.

! Reynolds, 0., “Scientific Papers of Osborne Reynolds”, Pag. 81, Cambridge University
Press, London, 1901.
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numero de Reynolds, se encuentra que siempre existe flujo turbulen-
to cuando el valor numérico de Dup/y excede las cercanias de 2 300
y usualmente cuando excede 2 100. Por definicion, la transferencia
de calor por conveccion procede principalmente a resultas de mezcla,
y mientras que este requerimiento parece ser satisfecho por el flujo
turbulento, no lo es por el flujo laminar. El flujo laminar es, de he-
cho, una forma de conduccién cuyo estudio se diferira a un capitulo
posterior. La velocidad a la que el calor es transferido hacia/o de
un liquido a un tubo, es considerablemente menor en el flujo laminar
que en el turbulento, y en la préctica industrial es casi siempre
deseable evitar condiciones tales como la baja velocidad de un li-
quido que origina flujo laminar.

Analisis dimensional. El método de correlacionar cierto nimero
de variables en una sola ecuacion, expresando un efecto, se conoce
como andlisis dimensional. Ciertas ecuaciones que describen fend-
menos fisicos pueden obtenerse racionalmente de leyes bésicas deri-
vadas de experimentos. Un ejemplo de esto es el tiempo de vibracion
de un péndulo a partir de la segunda ley de Newton y la constante
gravitacional. Otros efectos pueden describirse por ecuaciones di-
ferenciales, y el curso o extension del fendbmeno se puede deducir
por medio del calculo. En la fisica elemental se encuentran numero-
sos ejemplos de este tipo. Hay otros fendmenos en los que hay
insuficiente informacion para permitir la formulacion, ya sea de las
ecuaciones diferenciales o de una nocién clara del fenémeno al cual
se le puedan aplicar leyes fundamentales. Este Gltimo grupo debe ser
estudiado experimentalmente, y la correlacidon de las observaciones
es un acercamiento empirico a la ecuacion. Las ecuaciones que pue-
den obtenerse teéricamente son también obtenidas de modo empirico,
pero lo contrario no es cierto.

Bridgman 2 ha presentado y con mucho, la prueba més extensa de
los principios matematicos en los que se basa el analisis dimensional.
Debido a que éste opera Unicamente con las dimensiones de las
variables, no se pueden producir resultados numéricos directos a
partir de las variables, sino que se producen mddulos por medio
de los cuales los datos observados pueden combinarse y establecerse
asi la influencia relativa de las variables. Como tal, es una de las
piedras fundamentales del estudio empirico. Establece que cual-
quier combinacién de numeros y dimensiones, tales como cinco
libras o cinco pies, poseen dos aspectos identificantes, uno de la
pura magnitud (numérico) y otro cuantitativo (dimensional). Las
dimensiones fundamentales son cantidades tales como longitud,

! Bridgman, P. W., “Dimensional Analysis”, Yale University Press, New Haven, 1931
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tiempo y temperatura, que son directamente medibles. Dimensiones
derivadas son aquellas que se expresan en términos de las dimen-
siones fundamentales, tales como velocidad = longitud/tiempo, o
densidad = masa/longitud®. Los resultados finales de un analisis
dimensional pueden quedar establecidos como sigue: si una varia-
ble dependiente teniendo dimensiones dadas depende de alguna
relacién dentro de un grupo de variables, las variables individuales
del grupo deben relacionarse de tal manera que las dimensiones
netas del grupo sean idénticas con aquellas de la variable depen-
diente. Las variables independientes pueden estar también relacio-
nadas de tal manera que las variables dependientes se definan por
la suma de varios grupos diferentes de variables, en que cada grupo
tenga las dimensiones netas de la variable dependiente. Como una
ilustracion muy simple, considérese la ecuacién de continuidad, la
que muy frecuentemente es escrita en los textos de fisica elemental
y termodinamica en la forma de

ua
w = (35)
donde w = razon de flujo de fluido, peso/tiempo
u = velocidad del fluido en el conducto, longitud/tiempo
a = area transversal del conducto, longitud X longitud = lon-
gitud”
v = volumen especifico, longitud X longitud X longitud/peso
= longitud?/peso
(Por qué la Ec. (3:5) tiene esta forma particular? u, a y v, deben
estar de tal manera relacionadas que sus dimensiones netas sean las
mismas que aquellas de la variable dependiente w, es decir, peso/
tiempo. Una ecuaciéon que comprenda nimeros puros y dimensiones,
debe estar correcta respecto a ambos. Comprobando las dimensiones
solamente, escritas para las variables en la Ec. (3.5),

Peso _ longitud o o ituar x L= PO (3 g
Tiempo tiempo longitud tiempo

pes

Se ve que las dimensiones del lado izquierdo son idénticas con las
dimensiones netas del grupo solamente cuando las variables de éste
se arreglan en la forma particular indicada por la férmula. Las tres
variables independientes dan un resultado en peso/tiempo Unica-
mente cuando se arreglan de la manera, ua/v Contrariamente, se
puede deducir que la forma de una ecuacion se determina dnicamente
por sus dimensiones, la forma que produce igualdad dimensional
representa la necesaria interrelacion entre las variables. Cualquier
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ecuacién fisica puede escribirse y evaluarse en términos de una
serie de potencias que contengan todas las variables. Si no se conociera
la forma en la ilustracion anterior y se deseara encontrar la correlacion
que debe existir entre las variables w, u, a y v, se podria expresar
por una serie de potencias

o(w, u, a, v) = awtua®r® + duPu‘afv® + + 0 = 0 (3.7)

Los factores a Y o« son constantes adimensionales de proporciona&
dad. Puesto que las dimensiones de todos los términos consecutivos
de las series son idénticos, no es necesario considerar ningun otro
término ademas del primero. Segun esto, se puede escribir

& (whucadre) = 1 (3.8)
donde ¢’ indica la funcion. Haciendo arbitrariamente b= = 1 de

manera que w no aparezca en la ecuacion final elevada a un expo-
nente fraccionario,

w = au‘a®® 3.9)
Sustituyendo dimensiones,
i ¢ longitud?\ ¢
Peso__, l‘l_‘.’?ﬂ‘l) % (longitud®)é X (M—) (3.10)
Tiempo tiempo peso

Si un grupo de variables independientes establecen igualdad numérica
con una variable dependiente, lo mismo sucede con sus dimensiones.
La Ec. (3.6) estableceesta condicidn. Los exponentes ¢, dy e, deben
asumir los valores necesarios para efectuar la igualdad dimensional
entre el lado derecho y el izquierdo. El resto de la solucion es mera-
mente evaluar c, d, y e, por simple algebra. Sumando los exponentes
de las dimensiones de ambos lados y recordando que un exponente
cero reduce un ndmero a la unidad,

2 longitud, 0 = ¢ 4 2d + 3e
I peso, 1=-e
s tiempo, -1 = —¢

Resolviendo por la incégnita, d resulta ser + 1. Los tres exponentes
son entoncesc = +1,d =+ 1,y e = — 1. Sustituyendo esto en 1a
Ec. (3.9)

ua
a 2=
v

w = autigtiy—1 —

(3.11)
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Ya que esta es una correlacién exacta, el valor de la constante de
proporcionalidad « es iguala 1.0y

ua

Y=

Asi, por métodos puramente algebraicos se ha establecido la forma
correcta de la ecuacion. Esto ha sido una ilustracién en extremo
elemental, en la cual todos los exponentes fueron nameros enteros
y las variables dependientes e independientes se expresaron Unica-
mente con tres clases de dimensiones: peso, longitud y tiempo. En
los sistemas que involucran a la mecanica y al calor, es a menudo
necesario emplear otras dimensiones como temperatura y una uni-
dad’ derivada de calor H, Btu o caloria.

En ingenieria mecanica y quimica es costumbre usar un conjunto
de seis dimensiones. Fuerza F, calor H, longitud L, masa M, tem-
peratura T, y tiempo 6. Sin embargo, una de las alternativas impor-
tantes oscila acerca de la unidad de fuerza y la unidad de masa.
En la ilustracion precedente se usé peso. La correlacién sera valida
ya sea que se use la libra-masa o gramo-masa, o la libra-fuerza (poun-
dal) o el gramo fuerza (dina), ya que el peso se trat6 siempre de
la misma forma. Considere un sistema en el cual la masa es una
dimensiéon fundamental como M, L, Ty 6. De la ecuacion de la ace-
leracion, fuerza = masa X gcelaracién.

F = MLo.

En otro sistema de dimensiones puede ser mas conveniente con-
siderar la fuerza como dimension fundamental, en este caso, la
masa se expresa por

M = FL-W.

Cuando algunas de las variables son expresadas comunmente en uni-
dad de fuerza, tal como la presion FL-“, y otras variables por unida-
des de masa tal como la densidad M/L-3, es necesario introducir una
constante dimensional en la serie antes de resolver por los expo-
nentes. La constante que relaciona a M y F naturalmente tiene
las dimeniones de la constante de aceleracion gravitacional Lg-=.
También se presenta una situacion similar cuando se describe un
fendmeno por el cual hay cambios de trabajo o de energia cinética
en el sistema. Algunas variables pueden ordinariamente expresar-
se en términos de pie-libra (fuerza-libra X pie) y otros en términos de
energia calorifica tales como el Btu. Se debe introducir un factor
de conversidén que es el calor equivalente del trabajo, para convertir
FL a H o viceversa. La constante es el equivalente de energia cinética
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Dimensiones: * Fuerza = F, calor = H, longitud = L, masa = M, temperatura
= T, tiempo = 6. La fuerza-libra es el poundal, la fuerza-gramo es la dina

Sim-
bolo

EI_TIE-I L'?R§°§§N W T AW

‘Ug

Cantidad: unidades consistentes métricas y de ingenieria Dslirgr?g
Aceleracion de la gravedad, pie/hz, cm/seg? i Lje?
Area 0 superficie, pies2, cm? L2
Calor, Btu, cal H
Calor especifico, Btu/(1b)/(°F), cal/(g)(°C) HIMT
Coeficiente de expansion térmica, 1/°F, 1/°C /T
Conductividad térmica, Btu/(h)(pie?)(°F )/ (pie),cal/(seg)} H/LTeo
(ecm™) (°C cm)
Conversién de energia cinética a calor ML2/Hg2
Conversion de fuerza a masa ML/Feg2
Densidad, 1b/ pie”, g/ cms? M/Ls
Diametro, pie, cm L
Difusividad térmica, pie2h , cm?2/seg Lz/e
Difusividad (volumétrica), pie>/h, cm?/seg L L2/9
Equivalente mecanico del calor (fuerza-libra ) (pie) /Btuj FL/H
(fuerza-gramo)(cm)/cal
Esfuerzo, fuerza-libra/piez, fuerza-gramo/cm? F/L
Flujo de masa, 1b/h, g/seg M/e
Fuerza, fuerza-libra ( poundal ) , fuerza-gramo (dina) F
Longitud, pie, cm L
Masa, 1b, g M
Potencia, (fuerza-libra)( pie) /h (fuerza-gramo)(cm)iseg | FL/¢
Presion, fuerza-libra/pie?, fuerza-gramo/cm? F/Le
Radio, pie, cm L
Temperatura, “F, °C T
Tension superficial, fuerza-libra/pie, fuerza-gramo/cm F/L
Tiempo h, seg ]
Trabajo (fuerza-lb)(pie), (fuerza-g)(cm) FL
Resistividad térmica, (°F)(pie)(h)/Btu, (°C)(cm)(seg)s} LT9/H
cd
Velocidad, pie/h, cm/seg L/t
Velocidad de masa, 1b/(h)(pie?), g/seg(cm?) M /012
Viscosidad, (fuerza-1b) (h)/pie?, (fuerza-g) (seg) /cm? Fo/L?
Viscosidad absoluta, Ib/(pie)(h), g/(cm)(seg) M/Lg
LM

Volumen especifico, pie3/lb, cm3/g I

¥ Para un sistema sin cambios ae cal or

éstos se reducen autométicamente a FLM9.

del calor MLz/Hg?. Cierto numero de variables comunes y constan-
tes dimensionales se dan en la Tabla 3.1 junto con sus dimensiones
netas en un sistema de seis dimensiones. Se incluyen conjuntos tipi-
cos de unidades métricas y de ingenieria.

Anélisis de la forma de la ecuacion de flujo de fluidos. Cuando
un fluido incompresible fluye en un tubo horizontal uniforme, con
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un gasto de mass uniforme, la presion del fluido disminuye a lo
largo de la tuberia debido a la friccion. Esto comunmente se llama
la cuida de presién del sistema AP. La caida de presion por unidad
de longitud se expresa como el gradiente de presién dP/dL, el cual
se ha encontrado experimentalmente que esta influido por las si-
guientes propiedades del tubo y del fluido: diametro D, velocidad u,
densidad del fluido p, viscosidad p. (Qué relacion existe entre el
gradiente de presion y las variables?

Solucion. La presion tiene las dimensiones de fuerza/area,
mientras que la densidad se expresa por masa/volumen, de manera
que la constante dimensional que relacione a M y F debe ser incluida,
Ky = ML/Fg%. El mismo resultado puede alcanzarse incluyendo la
constante de aceleracion g junto con las variables anteriores. Mien-
tras la viscosidad se determina experimentalmente como un efecto
de fuerza y tiene las dimensiones de F#/L?, es una unidad muy pe-
qguefa, y es mas comun en las ciencias de ingenieria usar la viscosi-
dad absoluta M/L#§, en la cual la conversion de fuerza a masa ha
sido llevada a cabo.

Usando el mismo método de notacidn que antes,

‘éiz « D, u, p, 4, Kn (3.12)
g—% = aDubpuiK j (3.13)

Sustituyendo dimensiones y haciendo arbitrariamente el exponente

de dP/dL = 1,
F LN (MY (MY (MLY
o () (@) () () 14

Sumando exponentes

F, 1= -e

LL, 3 =a+b=3c—-d + e
EM, O=c+d+e

%, 0=-Db-d-2e

Resolviendo simultaneamente
=-1-d
b = 2 —4d
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Sustituyendo en Ec. (3.13)

dP aulp [ Dup\ ¢
R —1—dy,2=dp1—d  d K—1 — -
ar, = oD K, DKM< “ )

(3.15)
donde a y -d deben evaluarse de datos experimentales. Un término
conveniente de uso casi universal en ingenieria es la masa velocidad
G, que es idéntica con up y corresponde al peso del flujo por pie cua-
drado del area de flujo. Para obtener la caida de presion de la Ec.
(3.15), reemplace dp por AP, dL por la longitud de la tuberia L, o
AL, y sustituya K, por su equivalente g

oG2L{ DG\ *
e = 50 (%) (8:10)

donde Dup/p 0 DG/p es el nimero de Reynolds.

Analisis de la forma de la ecuacion de conveccion forzada. La ra-
zon de transferencia de calor por conveccién forzada a un fluido
incompresible que viaja en flujo turbulento por una tuberia de dia-
metro uniforme a flujo de masa constante, se ha encontrado gque es
influida por la velocidad u, densidad p, calor especifico ¢, con-
ductividad térmica £, viscosidad ., asi como por el diametro interno
de la tuberia D. La velocidad, viscosidad, densidad y diametro, afec-
tan el grueso de la pelicula del fluido en la pared del tubo a través
de la cual el calor debe ser conducido primero, también tienen infuen-
cia sobre el grado de mezcla del fluido. k es la conductividad térmica
del fluido, y el calor especifico refleja la variacion del promedio de
la temperatura del fluido como resultado de la absorciéon uniforme
de calor. ;Qué relacion hay entre el coeficiente de pelicula o régi-
men de transferencia de calor h; = H/6L?T [tal como Btu/( h)
(piez) (“F )] y las otras variables?

Soluciéon.  No se conoce si todos los términos de energia seran
expresados mecanica o térmicamente por las dimensiones de varia-
bles, de manera que la constante dimensional K, = MLz/H#* debe
incluirse. Si todas las dimensiones se combinan para dar Unicamente
cantidades térmicas tales como Btu, que aparecen en las dimensio-
nes de h;, el exponente de K, en las series debera ser cero, y la cons-
tante se reducira dimensionalmente a 1.0, un niimero puro.

hi < u, 5 ¢, D,k u Kn
ki = autebclDk ue Ky (3.17)

=) ) G o () G () o
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Sumando exponentes,

ZH, 1l=d+f—1
L, —2=a—-3b+e—f—g+ 27
IM, 0 =b—-d+g++

2T, -1 = -d — f
20, -1= -a-f-g-2i
Resolviendo simultaneamente,
a =.4a
b=a
d=1—Ff
e=a-1
f=f
g=1-f-a
1 =0
Sustituyendo,
hi = autptct D/ pt oKy (3.19)

0 agrupando términos,

. o I—f
o)

donde ¢, a,y 1 —f deben evaluarse de un minimo de tres grupos de
datos experimentales. Sustituyendo la velocidad de masa por pup,

h:D @ =
() ()

A los grupos adimensionales kD/k y cu/k, igual que el nimero de
Reynolds Dyp/un 0 DG/y, se les han asignado nombres en honor de los
primeros investigadores en el campo de la mecanica de los fluidos y
transferencia de calor. En la Tabla 3.2, se da una lista de los grupos
comunes y nombres asignados a ellos.

TABLA 3.2. GRUPOS ADIMENSIONAIXS COMUNES

Simbolo Nombre Grupo

Bi Numero de Biot hik

Fo NGmero de Fourier ko/pcr?

Gz NUmero de Graetz we/kL

Gr NUmero de Grashof D323 AL/ ul
Nu |Numero de Nusselt |hD/k

Pe Nimero de Peclet DGc/k

PT Numero de Prandtl cu/k

Re Namero de Reynolds | DG/u, Dup/u
sc Nimero de Schmidt |x/ekas

St NOmero de Stanton |hk/cG
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Uno de los aspectos mas Utiles del analisis dimensional es su habi-
lidad de proveer correlaciones entre variables cuando la informacion
acerca de un fendmeno es incompleta. Uno podria especular que tan-
to la friccion del fluido y la conveccién forzada, son influidas por
la tension superficial del fluido. La tension superficial podria haber
sido incluida como variable y obtenido una nueva ecuacion, aun
cuando la forma de las ecuaciones tendria que ser alterada consi-
derablemente. Sin embargo, se encontraria que los exponentes para
cualquier grupo adimensional que involucrara la tensidén superfi-
cial serian casi cero cuando se evaluaran de datos experimentales.
Asi que las ecuaciones obtenidas arriba se pueden considerar como
formuladas a partir de mformacién incompleta. En cualquier caso,
se obtiene una correlacion mediante el analisis dimensional.

Unidades consistentes. Al establecer las formulas precedentes,
las dimensiones fueron referidas a términos generales tales como
longitud, tiempo, temperatura, etc., sin especificar las unidades de
las dimensiones. La dimension es la cantidad basica medible y una
conveccion ha establecido un numero de unidades basicas diferen-
tes tales como temperatura, °F, °C; area, pie cuadrado, pulgada
cuadrada, metro cuadrado, centimetro cuadrado; tiempo, segundo
u hora, etc. Para que las dimensiones netas de las variables puedan
obtenerse por cancelacion entre las dimensiones fundamentales y
derivadas, todas deben emplear las mismas unidades basicas medi-
bles. Esto es, si algunas variables emplean dimensiones que con-
tengan longitud, tal como velocidad L/#, densidad M/L3, y conduc-
tividad térmica H/4LT, cada una debe emplear la misma unidad
béasica de longitud tal como pie. Asi, cuando se sustituyan los va-
lores de las variables en los grupos adimensionales, no es permitido
usar las dimensiones de alguna variable en pies, algunas en pulga-
das y aun otras en centimetros. Sin embargo, es aceptable cualquier
unidad de longitud siempre y cuando todas las longitudes involu-
cradas en las variables sean expresadas en ]z misma unidad de
longitud. La misma regla se aplica a las otras dimensiones funda-
mentales y derivadas. Cuando un grupo de dimensiones se expresa
en esta forma, se llama unidades consistentes. Cualquier grupo de
unidades consistentes dara el mismo resultado numérico cuando los
valores de las variables se sustituyen en los grupos adimensionales.

Teorema pi. Una de las pruebas matematicas importantes del
analisis dimensional se atribuye a Buckingham,* quien dedujo que el
numero de grupos adimensionales es igual a la diferencia entre
el nimero de variables y el nUmero de dimensiones usadas para

¢ Buckingham, E.. Phys Rev., 4, 435-376 (1914).
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expresarlas. Las constantes dimensionales también son incluidas
como variables. La prueba de este teorema ha sido presentada com-
pletamente por Bridgman.® Nombrando los grupos adimensionales
por las letras =,, m =3, la exposicion fisica completa del fendmeno
puede expresarse por

la, T, 7. . ) =0 (3.22)

donde el numero total de términos # 0 grupos adimensionales es igual
al nimero de variables menos el nimero de dimensiones. En el ejem-
plo anterior ‘hubo, incluyendo h;, ocho variables. Estas fueron
expresadas en cinco dimensiones, y el nimero de grupos adimensio-
nales fue consecuentemente de tres. Sin embargo, hay una excep
ciéon notable que debe considerarse, o este método de obtener el
numero de grupos adimensionales por inspeccion puede conducir a
un resultado incorrecto. Cuando dos de las variables son expresadas
por la misma dimension, tal como la longitud y diametro de un
tubo, ninguna es variable Unica, puesto que las dimensiones de
cualquiera de las dos no se pueden distinguir y para preservar la
identidad de ambas deben combinarse como una razén constante
adimensional, L/D o D/L. Cuando se tratan en esta forma, la ecua-
cion asi obtenida se aplicara Gnicamente a un sistema que sea geo-
métricamente similar al arreglo experimental para el que los co-
eficientes y exponentes fueron evaluados, es decir, uno que tenga
las mismas razones de L/D o D/L. Por esta razon, la forma de la
ecuacion, para flujo de fluidos (3.15), se resolvié para el gradiente
de presion en lugar de la caida de presién directamente. Aun cuando
la solucion de la ecuacién para la conveccidn forzada ha sido ya ob-
tenida algebraicamente, se resolvera de nuevo para demostrar el
teorema Pi y el grado en que difiere de la solucion algebraica direc-
ta. En general, es de desearse resolver por los grupos adimensionales
gque aparecen en la Tabla 3.2.

ANALISIS DE LA ECUACION DE CONVECCION
FORZADA POR EL TEOREMA Pi.

¢(my, mome, ) = 0
r = ¢’(hgubpdCeDjkg,umK}1) =1 (3.23)

o) () (2 Gy o Gl G ) o

¢ Bridgman, op, cit.
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Sumando exponentes,

EH,O=a+e—f-g—i

BL,0 = —2a+b—3d+f—g—m+2
EM,0=d—e+m+1
2f,0=-a ~e ~g@

20,0 = —ag—-b—g~—m—2

=, 7, Y = pueden evaluarse por simple algebra. No todos los expo-
nentes deben suponerse en una operacion, puesto que se ha visto en
La Ec. (3.20) que los grupos adimensionales que los contienen se
componen solamente de tres o cuatro variables cada uno. Es
requisito Unico para sumar los tres grupos individualmente, que to-
dos los exponentes sean incluidos alguna vez y que tres sumas
se hagan igual a la diferencia entre las ocho variables y cinco di-
mensiones 0 tres grupos, m,, =Y s

m. Puesto que se desea establecer una expresion para h; como
la variable dependiente, es preferible expresarla elavada a la pri-
mera potencia, 0 ¢ =1, Esto asegura que en la ecuacion final la
variable dependiente no se presentara elevada a alguna potencia
fraccionaria. Puesto que no todos los exponentes se necesitan incluir
para evaluar =,, suponga b = 0y e = 0. Refiriéndonos a la Ec. (3.20)
se vera que como resultado de estas suposiciones ni el nimero de
Reynolds ni el de Prandtl apareceran como soluciones de »,. Cuando
b=0 =1y Dup/u=1;ycuandoe =0, ¢¢ =17y cu/k=1

Suponga a =1, b = 0, e = 0. Resolviendo las ecuaciones simul-
taneas de arriba, d =0, f= 4+1,g=-1, m=0,1i = 0.

T = ¢ (h}vD)

x. Habiendo ya obtenido h,;, es deseable que aparezca
de nuevo ya sea en =, 0 =,. ESto se puede lograr resolviendo el
siguiente grupo con la suposicion a = 0. El grupo de Nusselt h;D/k
se reducira entonces a 1. Si se desea un numero de Reynolds, debido
a que es un criterio atil en el flujo de fluidos, suponga bo f = 1.
Finalmente, si se debe eliminar el niumero de Prandtl, supéngase
que el exponente para c o kes cero. Si el exponente de la viscosidad
se supone cero, no sera posible obtener ya sea el nimero de Rey-
nolds o el de Prandtl.

Supobngase f=1, g = 6, e
multaneas de arriba, b =1, d

= 0. Resolviendo las ecuaciones si-
=1,9=0 m=~1,i=0.
Dup

"

N

we = ¢’
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ns. Para evitar que el término h; y la velocidad o densidad
aparezcan de nuevo, suponga a = 0, e = 1, f = 0. Todos los expo-
nentes habradn aparecido ahora en una o mas soluciones.

Suponga ¢ = 0, e = 1, f = 0. Resolviendo las ecuaciones simul-

thneas b=0, d=0,g= =1, m=1,1i =0,
w3 = ¢ %)
La expresion final es:
hD Dup cp) _
¢\ ’ ,76—) =0 (3.25)

P =a (%) (%)
G -Gy e

donde las constantes de proporcionalidad y los exponentes deben
evaluarse de datos experimentales.

0

Desarrollo de una ecuacion para el flujo laminar. Puesto que el
flujo laminar es un fendmeno de conduccidn, esta sujeto al analisis
matematico racional. En la suposicion de que la distribucion de
velocidades en cualquier seccién es parabodlica, que la superficie
interna del tubo es uniforme, y que la velocidad en la pared del tubo
es cero, Graetz ¢ obtuvo para la conduccion radial de un fluido que se
mueve en un tubo en forma similar a bastones

t2""'t1
tp-'tl

=1 — we
=1-8¢ ;7 (3.27)

donde t, y t, son las temperaturas de entrada y salida del fluido, t,
es la temperatura uniforme en la superficie interna del tubo, t, —t,
la diferencia de temperatura en la entrada, y 6(wc/kL) es el valor
numeérico de una serie infinita que tiene exponentes que son multi-
plos de we/kL. La Ec. (3.27) puede establecerse mediante el analisis
dimensional con una expresion empirica que debe evaluarse de
experimentos. Si t, = t,, la elevacion en la temperatura del fluido
que fluye en el tubo, se considera que es influida por la con-
duccion radial, por la longitud de la trayectoria L, la razon de flu-
jo w, el calor especifico ¢, la conductividad térmica ky la diferencia

i Graetz L., Ann. Physik, 25, 337 (1885). Para una revision del tratamientc de conduccion
en el movimiento de fluidos, ver T. B. Drew, Trans. AICRE, 26. 32 (1931).
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de temperatura entre la superficie interna del tubo y la tempera-
tura del fluido de manera que at: = t, —t,,

tr =y = alowbetke A (328

Resolviendo por el analisis dimensional

d
fh— t = @kﬂz Af; (3.29)

— t c d .
%—1 ~a (1% (3.30)
que es similar a la Ec. (3.27). Ahora note que ni la Ec. (3.28) o
(3.29) contienen k;, 0 la viscosidad u. Pero Q = h:;A; At;, 0

we(ty = 6) = ha DL Af;

y sustituyendo G = ;E“f;ﬁ en la Ec. (3.30),

: DGc\*
- <(30) 62

Ahora, introduciendo sintéticamente la viscosidad mediante la mul-
tiplicacion del miembro derecho de la Ec. (3.31) por (g/m)?% se

obtiene,
PO =) em

Este es un medio conveniente de representar el flujo laminar usando
los grupos adimensionales correspondientes al flujo turbulento e
incluyendo la razén adimensional D/L. No deberé inferirse, sin em-
bargo, que debido a este método de representacion, el coeficiente

de transferencia de calor es influido por la viscosidad, aun
cuando el nimero de Reynolds, que es criterio para flujo laminar,

es inversamente proporcional a la viscosidad. Los valores de p en la
Ec. (3.32) se cancelan mutuamente.

La diferencia de temperatura entre un fluido y la pared de un tu-
bo. Antes de tratar de evaluar las constantes para una ecuacion de
conveccion forzada a partir de datos experimentales, debe tomarse en
consideracion otro factor. Cuando un liquido fluye a lo largo del aje
de un tubo y absorbe o transmite calor sensible, la temperatura del Ii-
quido varia en la longitud del tubo. En el caso de flujo de calor a través
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de una pared plana, la temperatura sobre el area completa de cada
cara de la pared fue idéntica y las diferencias de temperatura
fueron simplemente las diferencias entre cualquier punto de las dos
caras. Si la temperatura de la circunferencia interior de la pared
de un tubo es casi constante en toda su longitud, como sucede cuan-
do el fluido dentro del tubo se calienta por vapor, habra dos dife-
rencias de temperatura distintas en los finales: una entre la pared
del tubo y el liquido que entra y otra en el otro extremo entre la
pared del tubo y el liquido calentado. ;Cual es la diferencia de tem-
peratura apropiada para usarse en la ecuacion Q = h;Ai(t, — 1)
= h;A; At;, donde t, es la temperatura constante de la pared interior
del tubo, y t es la temperatura variante del liquido dentro del tubo?

Refiriéndonos a la Fig. 3.6, la temperatura constante de la pared

% o !
5 t
+ t |
|
1’) I
ot Aty :
paid
Q

Fic. 3.6. Diferencia de temperatura entre un fluido y la pared de un tubo

interior del tubo se muestra por la linea horizontal t,. Si se supone
que el calor especifico es constante para el liquido, el aumento en
la temperatura es proporcional al calor total recibido por el liquido
al pasar de la temperatura interior t, a la temperatura exterior t,
y si h; se considera constante

dQ = h,; dA. Al; (3.333
La pendiente de la linea inferior que define la diferencia de tempe-
raturas At; como funcion de Q es
d Al _ Afy — Aty
Q 0
donde at,=t, —t, ¥ At, = t, = t,. Ecs. Eliminando dQ de las (3.33)
Y (3.34)

(3:34)

;dA; . B2 Al
Bdds (, — oy = [0 @39)
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Integrando )
_ hiA,'(Atz - Atl 36\
Q=" Aty /AL (8.36)
La expresion Al — Al o 15 media logaritmica de la diferencia de
In Ate/Aty

temperaturas y se abrevia MLDT, y el valor de h; que se comput6
de K = h;Aiat;, cuando At, es el medio logaritmico, es un valor
especifico de hi. Si el valor de at; fuera tomado arbitrariamente
como el medio aritmético de At,y At;, el valor de k; tendria que
designarse de manera que se indicara que no corresponde al medio
logaritmico de las temperaturas. Esto se logra mediante el suscrito
a o m para el medio aritmético, como k, 0 h,. Cuando at, y At, se
aproximan a la igualdad, el medio aritmético y logaritmico se aseme-
jan uno a otro.

Experimentacién y correlacion. SupOngase que se dispone de un
aparato experimental de diametro y longitud conocidos y a través
del cual se podria circular liquido a varios gastos medibles. Supén-
gase, ademas, que se equip6 con aditamentos especiales para permitir
la medicion de las temperaturas del liquido a la entrada y a la salida,
asi como la temperatura de la pared del tubo. El calor absorbido por
el liquido al fluir a través del tubo seria idéntico con el calor que pase
hacia el tubo a direcciones en &ngulo recto con su eje longitudinal, o

@ = we(ts — ) = hid; AL (3.37)

De los valores observados en el experimento y del calculo de At; como
se indica en la Ec. (3.36)) k: puede computarse de

o wc(t2 -— tl)
b= PR (3.39)

El problema .que se encuentra en la industria, comparado con
el experimento, no es determinar k; sino aplicar valores experimen-
tales de h; para obtener A;, la superficie de transferencia de calor.
El diagrama de flujo ordinariamente contiene balances de calor y de
material acerca de los varios #tems de equipo que componen el pro-
ceso. De estos balances se obtienen las condiciones que debe llenar
cada parte si el proceso debe operar como una unidad. Asi, entre
dos puntos en el proceso, puede requerirse aumentar la temperatura
de cierto flujo de liquido dado desde t, a t,, mientras que otro fluido
se enfria de T, a T,. La pregunta en los problemas industriales es
determinar cuanta superficie de transferencia de calor se requiere
para llevar a efecto estas condiciones de proceso. La pista podria
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hacerse presente en la Ec. (3.38), excepto que no Unicamente A;
sino también h; son desconocidas, a menos de que se hayan esta-
blecido por experimentos anteriores para idénticas condiciones.

Para preparar la solucion de problemas industriales, no es prac-
tico correr experimentos con todos los liquidos y bajo una variedad
infinita de condiciones experimentales, para tener los valores nu-
méricos de h; disponibles. Por ejemplo, k; diferira para un mismo
peso de liquido que absorba idénticas cantidades de calor cuando
los valores numéricos de t, y t, difieran, puesto que las propiedades
del liquido estan relacionadas a esas temperaturas. Otros factores
gue afectan a k, son aquellos encontrados en el analisis dimensional,
tales como la velocidad del liquido y el didmetro del tubo a través
del que ocurre la transferencia de calor. Es aqui, donde la importan-
cia de las ecuaciones obtenidas mediante el analisis dimensional se
hace evidente. Si los valores de los exponentes y coeficientes de las
ecuaciones adimensionales para condiciones extremas de operacion
son establecidos mediante experimentos, el valor de h; puede ser
calculado para cualquier combinacion intermedia de velocidad, tu-
beria y propiedades del liquido, a partir de la ecuacion dada.

Un aparato tipico para la determinacion del coeficiente de trans-
ferencia de calor para liquidos que fluyen dentro de tuberias o tubos,
se muestra en la Fig. 3.7. La parte principal es el intercambiador de

Termocople medida de FEW

Selector: Te-mmalels:" 1-H]I’n'nznl:inhﬂetm
Termdmetro =) =y t
Vapor = Baiio de hielo [ = -E 1
|~ Galvanémetre || &
=" intercambiador__+
-‘g ﬁ Aistante fl z z i
< -Seccion de mezcla
: 5
I Enfriador ! 5 g | { Depbsito 8 i
g Bl g de 5
2| |8 aceite 2
Salid R I8 2
de'a(:u: Crntraua Bombl
de agua
Fie. 3.7. Aparato para determinar el coeficiente de transferencia de calor
en un tubo

prueba, que consiste de una seccion de tuberia de prueba encerrada
por un tubo concéntrico. EI anulo usualmente se conecta de manera
gue permita la condensacion del vapor, en experimentos de calen-
tamiento de liquidos, o la circulacién rapida de agua en experimen-
tos de enfriamientos de liquidos. El intercambiador auxiliar se co-
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necta para efectuar la operacién opuesta de la seccion de prueba, y
enfria cuando la seccion de prueba es usada para calentar. Fara
experimentos de calentamiento, el liquido frio del depédsito se re-
circula al circuito por medio de una bomba centrifuga. Se incluye
una linea de derivacion en la descarga de la bomba para permitir
la regulacién del flujo a través del medidor. El liquido pasa entonces
a través del aditamento medidor de temperatura, tal como un ter-
moémetro o termocople calibrado, donde se obtiene t,. t; se toma a
cierta distancia en la tuberia antes de’la secci6n de prueba, de ma-
nera que el aditamento para medir la temperatura no tenga influen-
cia en los remolinos de conveccién en la seccién de prueba propia-
mente dicha. Luego el liquido pasa a través de la seccion de prueba
y un tramo de tubo sin calentar antes de mezclarse y de que se
registre la temperatura t,. Las extensiones sin calentar del tubo de
prueba se conocen como secciones amortiguadoras. Después, el li-
quido pasa a través del enfriador donde su temperatura se cambia
a t,. El anulo de la seccion de prueba se conecta a una purga de

condensado calibrada, cuyos tanques sirven para checar el balance
de calor midiendo el vapor, Dowtherm (un fluido que permite al-
canzar altas temperaturas de vapor a presiones considerablemente
menores que las obtenidas con el vapor) u otra cantidad de vapor.
La presion del vapor se puede ajustar mediante una valvula reduc-
tora de presion, y en el caso de que el vapor de calentamiento no
tenga una curva de temperatura, presion de saturacion, bien esta-
blecida, los termocoples o termédmetros pueden insertarse en ]a co
raza. La temperatura de la superficie exterior del tubo calentado
es obtenida insertando cierto nimero de termocoples en la superficie
del tubo y registrando su temperatura promedio. Los termocoples
pueden calibrarse circulando aceite precalentado a través del tubo,
mientras que el anulo fuera del tubo de prueba se mantiene g} vacio.
La temperatura en el exterior de la superficie del tubo de prueba
puede entonces calcularse a partir de la temperatura uniforme del
aceite precalentado después de corregir por la caida de temperatura
a través de la pared del tubo y calibrar la temperatura contra fem

mediante un potenciometro. Las terminales de los termocoples de
la superficie del tubo tienen su salida a través de los empaques de la
seccion de prueba.

La ejecucion del experimento requiere la seleccion de una tem-
peratura inicial del depdsito t,, la que puede alcanzarse recirculando
el liquido a través del intercambiador a gran velocidad hasta que el
liquido en el deposito alcance la temperatura deseada. Se selecciona
un gasto dado y se recircula agua a través del enfriador, de manera
que la temperatura del aceite que vuelve al depdsito es también
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la t. Cuando las condiciones estables de t, t, persistan por cinco mi-
nutos o més, se registran las temperaturas t, y t, junto con el gasto,
las lecturas de los termocoples de la superficie del tubo y el incre-
mento en el nivel del condensado durante el intervalo de prueba. Con
aparatos versatiles y usando buenas valvulas reguladoras, un ex-
perimento de esta naturaleza se puede llevar a efecto en menos
de una hora.

Varios puntos importantes deben tomarse en cuenca en el disefio
del aparato experimental si se esperan resultados consistentes. Las
cubiertas al final de la seccion de prueba no deben conectarse
directamente al tubo de prueba, puesto que actian como colectores
de calor. Si tocan el tubo de prueba en un contacto metal-metal,
afladen grandes cantidades de calor en secciones locales. Para pre-
venir inexactitudes por esta fuente, las tapas y el tubo de prueba
deberan estar separados por un estopero no conductor. Otro tipo de
error resulta de la acumulacién de aire en el 4nule, lo que previene
la condensacion libre de vapor en el tubo de prueba. Esto usual-
mente se detecta si hay una falta de uniformidad en las lecturas
de los termocoples de la superficie del tubo y de los termocoples del
4nulo cuando se emplea este Gtimo. Esto puede evitarse proveyendo
el aparato con una purga para eliminar el aire entrampado. Los pro-
blemas relacionados con la instalacién y calibracién de los termoco-
ples y termdmetros se pueden consultar en varias fuentes.” Lo mismo
es verdad respecto a las ecuaciones para corregir el flujo de fluido a
través de orificios estdndar cuando las propiedades del liquido varian.

Evahacion de ulia ecuacion forzada a partir de datos experimen-
tales. Como un ejemplo de correlacion, se dan en la Tabla 3.3 datos
obtenidos por Morris y Whitman ¢ en el calentamiento de gasoleo

300
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w .
° 150 N \‘&’b‘p
i N, || TR
§100 e S
* 30 I I \\\ _
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| 1.52 4 6 8 10 I5 20

Viscosidadeentipoises
Fic. 3.8. Viscosidades de aceites probados
! American Institue of Physics, “Temperature: Its Measurement and Control in Science

and Industry”, Reinhold Publishing Corp., New York. 1941
* Morris, F. H, and W. G. Whitman, Ind. Eng. Chem., 20, 234. 1928,
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y straw oil con vapor en un tubo de ¥ plg IPS, con una longitud de
calentamiento de 10.125 pies.

Los datos de viscosidad se dan en la Fig. 3.8 y se toman de la
publicaciéon original. Las conductividades térmicas pueden ser ob-
tenidas de la Fig. 1 y los calores especificos de la Fig. 4. Ambos se
grafican en el Apéndice con grados API como parametros. La con-
ductividad térmica del metal fue tomada por Morris y Whitman
constante a 35 Btu/(h)(pie?)(°F /pie,) aun cuando es mas alto
gue el valor dado en el Apéndice Tabla 3. Unicamente las columnas
2, 3, 4y 5en la Tabla 3.3 se observaron aqui.

t, = temperatura del aceite a la entrada, °F

t, = temperatura del aceite a la salida, °F

t, = temperatura de la superficie exterior del tubo promediada
de los termocoples

w = peso del flujo, 1b/h

El primer paso en la correlacion de una ecuacion de conveccidon
forzada, es determinar si los datos corresponden a flujo turbulento,
de otra manera, tratar de correlacionar los datos mediante la Ec.
(3.26) seria incorrecto. En la columna Il han sido calculados los
numeros Reynolds usando el diametro y area de flujo de un tubo
IPS de % plg que se pueden encontrar en la Tabla Il. Las propie-
dades del fluido han sido encontradas a la temperatura media
(t +t)/2. Todos los nimeros de Reynolds exceden de 2 100 en
la regién de flujo turbulento. La Ec. (3.26) esta dada como

=) ()
E -\ s /) \&

y a,ty q, pueden ser obtenidas algebraicamente tomando los datos
para tres puntos de prueba.

Solucion algebraica. Este método de correlacion se demuestra
tomando tres puntos B4, B12 y C12, en la Tabla 3.3, lo cual incluye
un gran margen de h;D/k, DG/p Yy cp/k calculados de flujo y pro-
piedades del fluido y que se tabulan en las columnas 9, Il y 12.

kD _ o (PGY ()
k—ay T

c12:191 = «(10,200)(57.8)¢
B12: 356 = a(25,550)7(32.9)¢
B4: 79.5 = a(4,620)7(41.4)¢



TABLA 3.3. DATOS DE MORRIS Y WHITMAN. CORRIDAS DE CALENTAMIENTO DE GASOLEO DE 36.8” API 8

CQO| VAPOR L

O 2) ' 3) 4) (5) ) (7 8) )] (10) (1) (12) (13) 14
. h:D Y DG e . Nu |. Nu
CorridaNo w h 123 tw Q | Aty hi e G - TM ju — Pr Ty = P
B1 722 | 77.1 | 106.9 | 210.1 | 10,150 | 115.7 | 53.6 | 35.5 342,000 | 2,280 | 47.2 0.75 9.83
B2 890 | 77.9 | 109.3 | 209.0 | 13) 150 | 112.6 71.4 | 46.3 421,000 | 2,826 | 46.7 0.99 12.85
B3 1056 85.6 | 117.6 | 208.9 | 16,100 | 101.0 | 94.5 62.3 501,000 | 3,710 | 43.3 1.44 17.75

B4 1260 89.8 | 121.9 [ 208.0 | 19,350 98.5 | 120 79.5 597,000 4,620 41.4 1.92 23.0

1497 91.6 | 123.3 | 207.5 | 22,700 | 96.0 | 144 95 709 ,000 | 5,780 | 40.7 2.33 27.7

BS 1802 99.1 | 129.2 | 207.2 | 26,200 88.5 | 181 120.5 854,000 | 7,140 | 38.7 3.12 355

B7 2164 | 102.3 | 131.7 | 206.9 | 30,900 82.7 | 223 147.5 | 1,026,000 | 8,840 | 37.7 3.91 44.0

B8 2575 | 106.5 | 134.3 | 206.4 | 35,000 80.3 | 266 176.5 | 1,220,000 | 10,850 | 36.5 4.83 53.2

B9 3265 | 111.5 | 137.1 | 205.0 | 41,100 74.2 | 338 223 1,548,000 | 14,250 | 35.3 6.32 68.0

B10 3902 | 113.9 | 138.2 | 203.8 | 46,600 | 70.6 | 403 266.5 | 1,850,000 | 17,350 | 35.1 7.60 81.4

B11 4585 | 116.8 | 139.7 | 203.0 | 51,900 | 66.9 | 474 313 2,176,000 | 20,950 | 34.1 9.18 96.5

B12 5360 | 122.2 | 142.9 | 202.9 | 54,900 62.3 | 538 3.56 2,538,000 | 25,550 32.9 10.82 111.2
B13 6210 | 124.8 | 144.1 | 202.2 | 59,500 59.1 | 615 407 2,938,000 | 30,000 32.7 12.43 127.5

Corridas de calentamiento de straw oil 29.4” API con vapor

g
5}
9
C8 2900 | 100.0 | 115.4 | 206.3 | 20,700 | 95.8 | 132 87.5 | 1,875,000 | 3,210 | 133 0.60 17.2 -3
9 2920 | 86.7 | 99.3 | 208.0 | 16,800 | 112.7 | 91.1 | 60.4 | 1,387,000 | 2,350 | 179 0.34 10.7
clo 3340 | 101.7 | 117.6 | 206.0 | 24,800 | 92.9 | 163 108 1,585,000 | 3,820 | 129.5 0.83 21.4 R
C11 3535 | 100.5 | 115.7 | 205.5 | 25,000 | 94.0 | 162 107.5 | 1,675,000 | 3,880 [ 133.3 0.81 21.1
C12 3725 | 163.0 | 175.1 | 220.1 | 22,600 | 47.9 | 288 191 1,767.000 [ 10200 57.8 3.30 49.5 E
C13 3810 | 160.5 | 173.6 | 220.5 | 24,900 | 50.0 | 304 201.5 | 1,805,000 | 10,150 [ 59.3 3.39 51.6
Cl4 3840 | 109.0 | 124.4 | 205.7 | 27,800 | 85.2 | 199 131.5 | 1,820,000 | 4,960 | 115 1.15 27.1 a
C15 4730 | 112.0 | 127.3 | 205.3 | 34,100 | 81.0 | 257 170 2,240,000 | 6,430 | 110 1.55 35.5
C16 5240 | 154.9 | 167.6 | 217.7 | 33,100 | 51.9 | 389 257.5 | 2,485,000 | 13,150 [ 62.9 4.08 64.7
c17 5270 | 150.9 | 164.3 | 217.0 | 34,900 | 54.7 | 389 257.5 | 2,500,000 | 12,520 | 65.6 3.92 63.7 &
C18 5280 | 142.3 | 156.8 | 216.7 | 37,500 62.0 | 369 244 2,510,000 | 11 ,250 72.6 3.36 58.5 Iy
C19 5320 | 132.3 | 148.1 | 215.9 | 40,600 | 70.2 | 353 234 2,520,000 | 9,960 | 815 2.87 §4.1
€20 5620 | 118.8 | 133.1 | 204.7 | 38,200 | 73.5 | 317 210 2,660,000 | 8,420 | 100.4 2.09 45.2 B
c21 6720 | 122.2 | 135.9 | 204.3 | 43,900 | 69.2 | 387 256 3,185,000 | 10,620 | 95.6 2.68 56 9
c22 8240 | 124.1 | 137.0 | 204.4 | 47,900 | 67.3 | 434 287 3,905,000 | 12,650 | 93.3 3.08 63.3 E
%



CONVECCION 69
Tomando logaritmos de ambos lados,

C12: 2.2810 = log « + 4.0086p + 1.7619¢
B12: 2.5514 = log o -+ 4.4065p -+ 1.5172¢
B4: 1.9004 = log « + 3.6646p + 1.6170;

Eliminando las incégnitas una por una se obtiene ¢ = 0.00682,
p = 093y q = 0407, la ecuacion final es

. 0.9% 0.407
LD _ 4 00se2 (D—G) cu
k M k

Cuando la ecuacion se va a usar frecuentemente, puede simplificarse
fijando g como la raiz cubica del namero de Prandtl y resolviendo
los nuevos valores de ¢ y p. La ecuacion simplificada sera

D _ DG\ 0% (Cp.)%
T = (.0089 (T) T

Solucion gréfica. Para correlacion de un gran nimero de pun-
tos el método gréafico es preferible. Escribiendo la Ec¢. (3.26)

mD e\ (DG
) ()

gue es una ecuacién de la forma

=

Yy = arf (3.40)
Tomando logaritmos de ambos lados
logy =1log a + p log 2

la cual se reduce en coordenadas logaritmicas a una ecuacién de la
forma

Yy =a-+px (3.41)
En coordenadas logaritmicas el grupo (h;D/k) (cu/k)? es la
ordenada y en la Ec. (3.41), el nimero de Reynolds es x, p es la pen-

diente de los datos cuando se grafican y Vvs. X, y ¢ €s el valor de la
interseccién cuando

plog x=0
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10 que ocurre cuando el nimero de Reynolds es 1.0. Para graficar
valores de jy = (h;D/k)(cu/k)™4, se debe suponer el exponente q.
El valor mas satisfactorio de estos valores supuestos sera el que
permita que los datos se grafiquen con la menor desviacién de una
linea recta. Se debe suponer un valor de k para una serie completa
de experimentos, y j, se computa de acuerdo con esto. Este es un
método mas satisfactorio que la solucién algebraica, particularmente
cuando se correlacionan un gran numero de pruebas de diferentes
aceites y tuberias. Si ¢ se supone demasiado grande, los datos se
esparciran cuando se grafican de y vs. x. Si ¢ se supone demasiado
pequefia, los datos no se esparcirdn, pero dardn una desviacién
grande produciendo una curva. Como paso preparatorio a una solu-
cion grafica, la corrida Bl en la Tabla 3.3, se computa completa-
mente de los datos observados. La corrida B1 consiste de una prueba
empleando gasoleo de 36.8” API en un tubo de % plg IPS.

Datos observados en la prueba:

Peso del gasoleo, w = 722 1b/h

Temperatura del aceite en la entrada, t, = 77.1°F
Temperatura del aceite a la salida, t, = 106.9°F
Temperatura promedio de la superficie exterior del tubo,
t, = 210.1°F

Datos fisicos y resultados calculados:

Carga térmica, Btu/h:

Temperatura promedio del aceite = w = 92 O°F

Calor especifico promedio, ¢ = 0.472 Btu/(Ib)(°F)
Q = we(t, — t,) =722 X 0.472(106.9 — 77.1) = 10 150 Btu/h
Temperatura del tubo en la superficie interna, t,:

D.I. de tubo de 3 plg IPS = 0.62 plg; D.E. = 0.84 plg
Longitud, 10.125 pies; superficie, 1.65 pie?
Conductividad térmica del acero, 35 Btu/ (h) ( pie?) ( °F/pie)

Q por pie lineal, q = ig 12(5) = 1007 Btu
_ 2.3¢q D, _ 2.3 X 1007 0.84 _ o
tp - tw — m log E =210.1 - 3 X 3.14 X 35 log 0.62 = 208.7°F

At; en expresion Q = h;A; At;:
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Entrada, At, = 208.7 — 77.1 = 131.6°F
Salida, At, = 208.7 — 106.9 = 101.8°F

1316 — 1018 .
M= IMTD = g ormanrre = ITF (3.36)
Vo= = 1000 536 Btu/(h)(piet)(°F)

‘T A;AL, 165 X 1157

La conductividad térmica del aceite se considerard constante a
0.078 Btu/(h)(pie?)( °F/pie)

NuUmero de Nusselt, Nu = k 03768 062 35.5, adimensional
. w 722
Masa velocidad, G = D74 = (314 X 0,62 /(@ X 12 = 342 000
b/ (h)(pie*)

La viscosidad de la Fig. 3.8 a 92°F es 3.22 centipoises [gramo.
masa/100(cm)(seg)] 0 3.22 X 2.42 = 7.80 Ib/(pie)(h)

DG
I

53

X 342 000 X 555 730 80
= 2280, adimensional

NuUmero de Reynolds, Re =

. cu _ 0472 X 7.80 _
NUmero de Prandtl, Pr = A i R = 47.2, adimensional

Suponiendo valores de g de 1.0 y % respectivamente.
Primer intento: j, = Nu/Pr = 0.75 graficado en la Fig. 3.9
Segundo intento: j; = Nu/Pr/s = 9.83 graficado en la Fig. 3.10

Los valores del primer intento en los cuales la ordenada es

Iu = %/(%) para un valor supuesto de ¢ = 1, se grafican en

la Fig. 3.9 donde resultan dos lineas distintas, una para cada aceite.
El objeto de una buena correlaciéon es proveer una ecuacion para
un gran namero de liquidos, y esto puede alcanzarse ajustando el
exponente del nimero de Prandtl. Suponiendo un valor de q =14

. htD Cli 4 R
y graficando la ordenada Jjx = T/ T es posible obtener una
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150
L] | LI o
10 o Gasoil — 100 o Gasoil
8 + SLmyg oil pud 80 + Sjraw oil i y
6 o 60 Je
5 o 451?) B F
4 JIL./ +50.90 Pendients
o 3 AT 2 30 9
T—— /d ‘/ ——— 04
& o
~.15 g r+) ~ 15 /'/
[a] 4 O ot
T Y 2 14
oy L0——A4 y l0pe
= 0815 /" T 8
06 ha 6
05 5
04 4
+
0.3 3
0.2 2
0.15 1.5
0.1 1
2000 5000 10000 20000 2000 5000 10000 20000
Re=28 Re=—D—G
¥ W

Fic. 3.9. Gréfica de Re vs. j,, con Fic. 3.10. Gréfica de Re vs. j,,
exponente de Prandtl = 1.0 con exponente de Prandtl = 1/3

sola linea recta como se muestra en la Fig. 3.10. Trazando la mejor
linea recta a través de los puntos de la Fig. 3.10, la pendiente puede
ser medida en la misma forma que en las coordenadas rectangulares,
gue en el caso particular presente se encuentra que es 0.90. Extra-
polando la linea recta hasta que el nUmero de Reynolds es 1.0, se
obtiene o = 0.0115 en la intercepcidn. La ecuacion para todos estos

datos es
) 0.90 %
h;CD ~ 0.0115 (DT) (%‘) (3.42)

Un valor de g = 0.40 causaria menor inclinacién y una desviacion
mas pequefa. La correlacion de estos datos no debe ser confinada
al calentamiento o enfriamiento de liquidos separadamente. Es com-
pletamente posible combinar ambos tipos de datos en una sola
correlacion, llamada ecuacion isotérmica de transferencia de calor,
pero este procedimiento involucra consideraciones adicionales que
se diferiran hasta el Cap. 5.

Correlacion de la friccion de fluidos en tuberias. Cuando un flui-
do fluye en una tuberia isotérmicamente, experimenta una dismi-



CONVECCION 73

nucién en la presién. De la Ec. (3.16) se ve que para el flujo tur-
bulento isotérmico esta caida de presién es una funcién del namero
de Reynolds y ademas, de la rugosidad de la tuberia. Volviendo a
la Ec. (3.16) en la forma adimensional

, _APgoD _ (DG\*®
r =g =)

donde f# es uno de los factores adimensionales que se encuentran
en la literatura para designar el factor™ de friccion y AP es la caida
de presidn en libras por pie cuadrado. Para combinacién con otras
ecuaciones hidrodindmicas es mas conveniente usar un factor de
friccion f de manera que

AP 2¢pD
F= - “pa (3.49

Cuando se dispone de datos experimentales, es conveniente obtener
una correlacion graficando f como una funcion del numero de Rey-
nolds y la ecuacién convencional de Fanning, como se muestra en
la Fig. 3.11. La ecuacién de Fanning esta contenida en el primero
y segundo término de la Ec. (3.43) y usuahnente se escribe como
AF = AP/p, donde AF es la caida de presion expresada en pie de
liquido, 0

= 545D (3.44)

Para la porcidon de la grafica correspondiente al flujo laminar
(Re < 2100 a 2300)

la ecuacion para la caida de presion puede deducirse solamente de
consideraciones tedricas y ha sido verificada por experimentos. Esta
ecuacion es :

AF = g% (3.45)

Igualando las ecuaciones (3.44) y (3.45), puesto que ambas se
aplican al punto de transicién del flujo laminar al turbulento, la
ecuacion, de esta linea, conocida como la ecuacion de Hagen-Poi-
seuille, donde la f usada con la Eg. (3.44) es

16
f= DG/n (3.46)
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A la derecha de la region de transicion en el flujo turbulento
hay dos lineas, una para tubo comercial y otra para otra clase de
tubos. Los tubos aislados tienen superficies mas lisas que las tube-
rias y dan por lo mismo menores caidas de presién cuando todos
los deméas factores permanecen constantes. Esto no sucede en el
flujo laminar donde se supone que el flujo en la pared del tubo o
tuberia es estacionario o muy cerca de él, de manera que la caida
de presion no es influida por la rugosidad. La ecuacion de f en
Ec. (3.44) para fluidos dentro de tubos a régimen turbulento, es
dada por Drew, Koo, y McAdams,” con mas o menos 5% como

0.125

= 0.0014 Y R T .
f =0.00140 + (DG /5y (3.47a)
Paratubos de hierro y acero comerciales Wilson, McAdams y Selt-
0.20 T T T T TTIT1T TTTTT ]
0.15 e Flujo laminar — e -] Flujo turbulento -t ——J
010 N
0.08 N
0.06 ,F=AFdezD
oo 4021
0.04 ”“Ge;'f‘;ge“' £ AF AH62L
0.03 29p™D.
0.02 N
N
. \ \“ /Tuha eomoreial’ Ee (347b)
k] 0.01 Y —t =
£ 0008 - # = —_—
-1 \\ ‘/ —
::0.006 Y Tubes Ec[.(347a) |+~ [ TH
0004 "
0.003
0.002
0.001 |
102 2 3 4 5 6789103 2 3 456789104 2 3 4 5 6789105
=, adimensional
Fie. 3.11. Factores de friccion para flujos en tuberias y tubos
zer,' dan la siguiente ecuacién con mas o menos 10%
0.264
= 0.0035 + ———— 3.476
f U OO + (DG/y)O.le ( )

¢ Drew, T. B, E. C. Koo, y W. H. McAdams, Trans AIChE, 28, 56-72 (1932).
¥ Wwilson, R. E., W. H. McAdams y M. Seltzer, Ind. Eng. Chem., 14, 105-119 (1922)
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Se puede ver, que si la transicion de flujo laminar a turbulento
es dada por Dup/p = 2 300, aproximadamente, la velocidad a la
cual el flujo en un tuberia cambia de laminar a turbulento es dada

por
2300u

Uerit =
t Dp

Para agua que fluye en un tubo de 1 plg IPS a 100°F, la viscosi-

dad es 0.72 centipoises 0 0.72 gramo-masa X 100 (cm)( seg) o

0.72 X 2.42 = 1.74 1b/(pie)(h), el diametro interior del tubo es
1.09 plg, 0 1.09/12 = 0.091 pie.

U = 2300 X 1.74

0.091 X 62.3

Para aire a 100°F la viscosidad es 0.0185 X 2.42 = 0.0447 b/ (pie}
(h) y la densidad es aproximadamente 0.075 lb/pie? Para la misma
tuberia

= 707 pie/h, 0 0.196 pie/seg

_ 2 300 x 0.0447

Ueris = = 15 100 pie/h, :
erit = 50T X 0.075 pie 0 4.19 pps

La analogia de Reynolds. Tanto la transferencia de calor como
la friccién de los fluidos en el flujo turbulento ha sido tratado em-
piricamente, mientras que sus equivalentes de flujo laminar pueden
estudiarse teéricamente con precisién razonable. El flujo turbulento
es de gran importancia en la industria, no obstante, existe el em-
piricismo debido a la falta de aparato matematico simple mediante
el cual se puedan obtener las derivaciones. Sin embargo, en 1874,
Oshorne Reynolds = puntualiz6 que posiblemente habia una relacion
entre la transferencia de calor y la friccién de un fluido, entre el
fluido caliente y la superficie.

Hay varias ventajas que pueden resultar de una ecuacion que
relacione la transferencia de calor y la friccion del fluido. La mayor
parte de los experimentos de friccion de fluido son mas simples
de llevarse a cabo que los experimentos de transferencia de calor, y
el entendimiento en ambos campos podria incrementarse mediante
experimentacion en cualquiera de ellos. Los mecanismos fundamen-
tales de ambos fendmenos serian también mejor entendidos si estu-
vieran directamente relacionados. La analogia entre los dos se hace
posible por el hecho de que la transferencia de calor y la transfe-
rencia del momentum del fluido pueden relacionarse. La siguiente
es una prueba simple.

t1 Reynolds, op. cit., pp. 81-85.
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Pared Pelicuia
( del tubo &lamimr
0’ ‘N
7 2r
— /77 —>
WCeT
N7 L

Fic. 3.12. Transferencia de momentum entre un fluido y la pelicula de
frontera

Refiriéndonos a la Fig. 3.12 un fluido en cantidad W Ib/h y
calor especifico C, fluye a través de un tubo de radio r. En la seccion
de la tuberia entre L y L + dL la temperatura del fluido es T, y la
temperatura en la superficie interna del tubo es t,. Del total del
fluido que fluye a lo largo del eje del tubo, supéngase que mlb/ (h)
(pie*) se pone en contacto con la pared del tubo donde su velocidad
se reduce a cero y su temperatura se aproxima a la temperatura
de la pared del tubo t,. Entonces, cada particula del fluido que se
pone en contacto con la pared, transfiere su momentum axial y al
regresar a la masa principal del fluido renueva su momentum
axial a expensas de la energia del flujo principal. La perdida y
renovacion constante de momentum son las causas de la caida de
presion. La traccién o fuerza de arrastre por unidad de area de la
pared del tubo, se obtiene igualando la fuerza de arrastre en la uni-
dad de longitud de la pared del tubo al producto del gradiente de
presion y el area transversal de la tuberia, lo cual se reduce a

r o= -5,0142 (3.48)

donde 7 es la fuerza de arrastre. Puesto que la fuerza de arrastre
supone que es igual a la perdida de momentum del fluido, entonces

f

my =71 = §pu2 (3.49)

La razon de transferencia de calor entre el fluido y la pared es
dada por

mC2rr dL( T — t,) = WC dT (3.50)

0 de las Ecs. (3.49 y 3.50)
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W drT T
™ - GerdL(T =) = U (3.51)

En términos simples, los dos ultimos miembros de la Ec. (3.51)
establecen :

Calor actualmente cedido a la pared del tubo
Calor total disponible para cederse

Pérdida de momentum debida a friccion
superficial en la pared del tubo

momentum total disponible

una constante

Escribiendo de nuevo la Ee¢. (3.50) para incluir el coeficiente de
transferencia de calor,

WC dT = h2rxr dL(T =1{,) (3.52)
__wedr _sC_f, . fG
b= -y - w27 =3 (3.53)

0 en forma adimensional,

Es interesante notar en la Ec, (3.53) que se ha obtenido una ecua-
cion para el coeficiente de transferencia de calor en el que esta
involucrado el factor de friccion y que puede determinarse de un
experimento en el que no se transfiere calor. Igual que muchas
derivaciones que requieren cierto numero de suposiciones, el uso
de la Ec. (3.53) se circunscribe sélo a un pequefio namero de flui-
dos, particularmente a gases permanentes.

Fue Reynolds, como lo establecié Stanton,’? quien predijo que
el coeficiente de transferencia de calor obtenido de la Ec. (3.53)
seria afectado por la relacion de la conductividad térmica y visco-
sidad de un fluido especifico. Mientras la presencia de la conduc-
tividad térmica sugiere la influencia de la conduccidn, se observo
experimentalmente que la seccion completa de un fluido en flujo
turbulento no es turbulenta. En lugar de esto se ha encontrado que
existe una pelicula laminar cerca de la pared del tubo a través de la
cual se efectiia la conduccién. Prandtl 13 y Taylor 14 independiente-
mente incluyeron esta pelicula. Si se supone que la pelicula tiene

% Stanton, T- E., Phil. Trans. Roy. Soc. (London), A 190, 67-86 (1897).

4 Prandt], L., Pkysik. Z., 29, 487489 (1928).
W Taylor, G. I., Brit. Adv. Comm. Aero., Rept. and Memo 272 (1917).
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un grueso by la temperatura de su circunferencia interna es ¢, el
flujo de calor por pie cuadrado de pelicula es dado por

Q=ﬂl§2 (3.54)

donde k es la conductividad promedio de la pelicula. Supdngase que
la transferencia de calor y momentum se lleva a cabo en esta pe-
licula por movimiento molecular sin alterar el flujo laminar. La
superficie interna de la pelicula se mueve con una velocidad =’
en flujo laminar, y poniendo (u — w’) por u en la Ec. (3.53)

C(T — t)

Q= hT - ) = T

(3.55)
Por la definicion de viscosidad dada en la Ec. (3.4)

T=”% (3.56)

donde  es la viscosidad del fluido en la pelicula. De | a Ec. (3.54)

V-t =9l (3.57)
y de la Ec. (3.55)
T—¢ = Q(“T—Eu,) (3.58)
Combinando las Ecs. (3.57) y (3.58)
—y—gfHY L ¥
T-t=4¢ (‘rk + C TC) (3.59)

El valor correcto de k; resulta

. Q T
hi _ T u ¥ (3.60)
E "¢ T

Sustituyendo 7 por la razéon w/u y eliminando r por medio de la
Ec. (3.48)

Foaq

b= ST =7 TR

(3.61)

0 en forma adimensional usando ¢ por C y k por k; como usualmente
se reporta en la literatura,
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i |
G~ 21 = ¢ Fr'(cu/k)

(3.62)

La Ec. (361) es la modificacion de Prandtl a la analogia de Reynolds,

la que muchas veces se llama analogia de Prandtl. El grupo adimen-
sional cx/k, nimero de Prandtl, ha aparecido al principio de este
capitulo, y cuando es numéricamente igual a 1.0, la Ec. (3.61 j se
reduce a la Ec. (3.53). Este es aproximadamente el caso en los gases
permanentes. Aun cuando la Ec. (3.61) es una extensidn notable
de la analogia de Reynolds, tiene también limitaciones bien defini-
das. La teoria moderna presume que la distribucién de velocidades
no termina de una manera brusca en la capa laminar, sino que hay
una capa amortiguadora dentro de la capa laminar en la que ocurre
la transicion. Otras extensiones de analogia aparecen también en la
literatura.

PROBLEMAS

3.1. El coeficiente de transferencia de calor h de un tubo horizontal ca-
liente a un gas por conveccion libre, se ha encontrado que es influido
por el calor especifico ¢, la conductividad térmica k, la densidad p, viscosidad g,
coeficiente de expansion térmica g del gas, D diametro del tubo, g constante
gravitacional, y la diferencia de temperatura At entre la superficie del tubo
y el cuerpo principal del gas. Establezca la forma de una ecuacion adimensio-
nal para el coeficiente de transferencia de calor.

3.2. Se ha encontrado que el coeficiente de transferencia de calor para
la condensacion de un vapor en un tubo horizontal es influido por el
diametro del tubo D, aceleraciéon de la gravedad g, la diferencia de tempera-
tura At entre el vapor saturado y la pared del tubo, conductividad térmica Kk,
el calor latente de vaporizacion 3, la viscosidad g, y la densidad , del vapor.
Establezca la expresion adimensional para el coeficiente de transferencia de
calor.

3.3. La velocidad a la que un sélido caliente se enfria en aire estacionario,
se ha encontrado que esta influida por el calor especifico ¢, la conducti-
vidad térmica k, la densidad p y la viscosidad , del gas, la longitud del s6lido
1y la diferencia de temperatura At entre la superficie del sélido y la tempe-
ratura de la masa del gas. Establezca una ecuacion adimensional para la
velocidad de enfriamiento h.

3.4. Cuando un fluido fluye alrededor de una esfera, la fuerza ejercida por
el fluido se ha encontrado que es funcion de la viscosidad g, de la densidad
y la velocidad u del gas, y el diametro D de la esfera. Establezca una expresion
para la caida de presion del fluido como funcion del nimero de Reynolds
del gas.

3.5. Se ha encontrado que el calentamiento de gasoil y straw oil en una
tuberia de % plg IPS sigue la Ec. (3.42).

hD DG\ [ cu\ ¥
e = oous () (%)
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Se desea circular 5 600 1b/h de gasoilde 36.8°API a través de una tuberia
de 1 plg IPS, aumentando su temperatura de 110°F a 130°F. En ausencia de
otros datos adicionales de transferencia de calor, calcule el coeficiente de trans-
ferencia de calor en la tuberia de 1 plg. ¢Cémo compara con el valor de ,
cuando la misma cantidad de gasoil fluye en una tuberia de 1 plg calculada
por la misma ecuacion? Los datos se encontraran en la ilustracion en este
capitulo.

3.6. Usando la Ec. (3.42), se desea circular 4 000 1b/h de acetato de amilo
a través de una tuberia de 34 plg IPS aumentando su temperatura da 130 a
150°F. (a) De los datos disponibles en el Apéndice sobre las propiedades fi-
sicas del acetato de amilo, calcule el coeficiente de transferencia de calor.
Puede ser necesario extrapolar algunos de los datos. (b) Haga lo mismo
para 6 000 1b/h de etileno glicol en la misma tuberia cuando se calienta de
170 a 200°F.

Si Unicamente se da un punto para una propiedad, tal como la conductivi-
dad térmica, y si ésta es menor que la temperaura promedio, su uso intro-
ducirad un pequefo factor de seguridad.

3.7. En un tubo de ¥ plg IPS y de 10.125 pies de largo, Morris y Whit-
man reportaron lo siguiente para el calentamiento de agua dentro del tubo
y recirculando vapor por la parte exterior. Notese que G’, la masa de velo-
cidad reportada, no esta en unidades consistentes.

G, Ib/(seg)(pie?) t, °F ts, °F twy °F
58.6 91.6 181.5 108 .4
60.5 92.7 180.3 198.0
84.3 102.2 175.3 196.5

115 103.1 171.3 194.5
118 103. 4 168. 2 194.9
145 105.0 165.9 194.0
168 107.2 163.3 192. 4
171 106.7 164.6 191.1
200 108.5 160. 1 190.0
214 106. 3 158.9 188.3
216 110.1 160. 2 190.2
247 107.6 158.2 186.3

Las viscosidades y conductividades pueden ser encontradas en el Apéndice.
El calor especifico y la gravedad deberan tomarse como 1.0. Establezca una
ecuacion de la forma (3.26) usando todos los datos. (Idea. Para ahorrar
tiempo en la seleccién de los exponentes del nimero de Prandtl, tomense tres
puntos al azar, tal como el primero, el Ultimo y un intermedio, y resuelva
algebraicamente).

3.8. Al enfriar gasoil de 35.8°API. con agua, Morris y Whitman repor-
taron lo siguiente para un tubo de 15 plg IPS y 10.125 pies de largo: (veéase la
tabla en la P4g. 81).

La viscosidad del aceite es 2.75 centipoises a 100°F y 1.05 centipoises a
200°F. Para obtener valores intermedios de la viscosidad, grafiquese tempera-
tura contra viscosidad en un papel logaritmico. Establezca una ecuacién de
la forma (3.26) usando todos los datos. (La idea en el Prob. 3.7 es aplicable
aqui).
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G',1b/ (seg)(piez)| ¢, °F t, °F Ky,

82.6 150.3 125.5 66.0
115 138.7 118.7 68.0
164 130.5 113.9 70.0
234 141.2 124.2 79.2
253 210.0 179.8 115.4
316 197.6 173.3 122.9
334 132.3 119.4 82.1
335 191.1 168. 4 116.3
413 194.4 173.0 121.6
492 132.5 122.1 89.5
562 200. 2 182.4 139.4
587 188.6 171.9 127.7
672 190.0 175.1 140.7
682 191.8 176.4 139.5
739 132.6 124.6 97.2

3.9. Eu el enfriamiento de straw oil de 29.4°APf: con agj'aa, Morrs v Whit-
man reportaron lo siguiente para una tuberia de ¥ plg IPS y 10.125 pies
de largo:

G'.1b/(seg)(pie2 [ ¢ °F 1, °F [ °Fp
141 362.3 296.3 13Q 8
143 477.6 385.7 194.8
165 317.8 270.0 116.9
172 163.7 148.2 60. 2
252 140.5 130.1 62.9
292 142.3 131.5 66.9
394 133.0 124.6 69. 6
437 244.9 218.7 141 4
474 130. 6 123.1 7.7
474 376.1 330.6 232.9
485 181.1 166. 5 102.3
505 134.9 126.8 75.4
556 171.9 159.5 99.8
572 137.9 129.6 80.6
618 310.8 281.6 217.0
633 244.1 222.8 160. 4
679 162.4 152.0 99.3
744 196. 6 182.7 129.1
761 155. 4 146. 0 97.6

(a) Establezca una ecuacion de la forma (3.26) para todos los datos. (b)
Combine estos datos con los del Prob. 3.8 para obtenex una correlacion de
los dos aceites. (¢ ) Calcule j, cuando el exponente del namero de Prandtl
es 14, y grafigue junto con los datos de la ilustracion del texto acerca del ca-
lentamiento. ¢Qué conclusion se puede sacar?

3.10. Sieder y Tates obtuvieron datos del enfriamiento de aceite de 21 °APl

% Ind. Eng. Chem. 28, 1429.1435 (1936).
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que fluye dentro de tubo de cobre con un diametro interno de 0.62 plg y 5.1
pies de largo:

w, Ib/h t, °F ts, °F to
1306 136.85 135.15 73.0
1330 138.0 136.2 74.0
1820 160.45 158.5 76.5
1388 160.25 157.9 75.5

231 157.75 149.5 77.0
239 157.5 148.45 78.0
457 212.8 203.2 89.0
916 205.5 200.4 86.0
905 205.0 200.0 85.5
1348 206.35 202.9 87.5
1360 207.6 204.0 87.5
1850 206.9 203.7 88.5
1860 207.0 204.0 90.0
229 141.6 134.65 82.5
885 140.35 138.05 77.0
1820 147.5 146.0 79.8
473 79.6 84.75 118.5
469 80.2 86.5 136.0
460 80.0 82.0 137.0

La temperatura., corresponae a la superficie interna del tubo. Ya que como
todos estos datos caen bajo el nUmero de Beynolds de 2 100, obtenga una
ecuacién de la forma (3.32). La viscosidad del aceite es 24.0 centipoises a
200°F y 250 centipoises a 100” F. Las viscosidades intermedias pueden ob-
tenerse dibujando una linea recta en un papel logaritmico, como se muestra
en la Fig. 3.8. (La idea del Prob. 3.7 es aplicable.)

NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 3

A Superficie de transferencia de calor, piez

a Area de flujo de fluido, pie-

b Grueso de la capa laminar, pie

c Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones, Btu/(1b)( “F)
c Calor especifico para el fluido frio, Btu/ (Jb)( °F)

D Diametro interior del tubo, pie

F Dimensién fundamental de la fuerza, fuerza-lb

AF Caida de presion, pie de liquido

f Factor de friccion en la Ecuaciéon Fanning, adimensional

f' Factor de friccion, adimensional

G Masa velocidad, 1b/(h)(pie?)

g Aceleracién de la gravedad, pie/h:

H Unidad de calor, Btu

h Coeficiente de transferencia de calor en general, Bt/ (h) (pie?) (°F)
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h; Coeficiente de transferencia de calor basado en la superficie interna de]
tubo, Btu/(h)(pie?)(°F)

k, Coeficiente de transferencia de calor basado en la superficie externa de]
tubo, Btu/(h) (pie?)(°F)

I Factor para transferencia de calor, adimensional

K, Factor de conversion entre la energia cinética y calor (masa-lb) (pie )/Btu

K,  Factor de conversion entre masa y fuerza, masa-lb/fuerza-Ib

k Conductividad térmica, Btu(h )(pie?) (°F/pie)

L Longitud, pie

M Dimensién fundamental de masa, masa-lb

m Velocidad masa perpendicular a la superficie interna del tubo, 1b/(h)
(pie?)

AP Caida de presion, Ib/pie?

Q Flujo de calor, Btu/h

R, Resistencia térmica interior del tubo (h) (pie2) (°F)/Btu

R, Resistencia térmica exterior del tubo (h)(pie2)( °F)/Btu

T Radio pies

T Relacion de u'/u, adimensional

T Temperatura del fluido caliente, °F

T, Temperatura del fluido caliente dentro del tubo, °F

s Temperatura de la superficie interna de la capa laminar, °F

t, Temperatura del fluido frio fuera del tubo, °F

t, Temperatura en la superficie interna de un tubo, °F

te Temperatura en la superficie exterior de un tubo, °F

t,,t, Temperaturas de entrada y salida del fluido frio, °F

At Diferencia de temperatura para transferencia de calor, °F

At; Diferencia de temperatura entre el fluido dentro del tubo y la pared
interior del tubo, °F

At, Diferencia de temperatura entre el fluido fuera del tubo y la pared
exterior del tubo, °F

u Velocidad en general, pie/h

u Velocidad de la capa laminar, pie/h

v Volumen especifico, pie3/lb

w Peso del flujo del fluido caliente, Ib/h

w Peso del flujo del fluido frio, 1b/h

x,Y Coordenadas, pie (y se usa también para indicar una ordenada)

Y Distancia, pie

a Cualquiera de las varias constantes de proporcionalidad adimensional

] Tiempo, h

M Viscosidad, 1b/ (pie) (h)

T Grupo adimensional

o Densidad, 1b/pie?

r Esfuerzo de corte, 1b/pie

¢ Funcion

EXPONENTES

p, ¢ Constantes

SUBINDICES (EXCEPTO LOS ANOTADOS ARRIBA)

[
0

Interior de un tubo o tuberia
Exterior de un tubo o tuberia






CAPITULO 4

RADIACION

Introduccion.  Muy a menudo la radiacién se considera como un
fendbmeno perteneciente sélo a cuerpos calientes luminosos. En este
capitulo se vera que éste no es el caso y que la radiacién, como un
tercer medio de transferencia de calor, difiere bastante de la con-
duccién y de la conveccion. En la conduccion de calor a través de
solidos, el mecanismo consiste en la transferencia de energia a
través de cuerpos cuyas moléculas, excepto por las vibraciones, per-
manecen continuamente en posiciones fijas. En la conveccién, el ca-
lor es primero absorbido de la fuente por particulas de fluido inme-
diatamente adyacentes a ella y entonces transferido al interior del
fluido mezclandose con él. Ambos mecanismos requieren la presen-
cia de un medio para transportar el calor de la fuente al recibidor. La
transferencia de calor radiante no requiere la intervencién de un
medio, y el calor puede ser transmitido por radiacién a través del
vacio absoluto.

Longitud de anda y frecuencia. Es conveniente mencionar las
caracteristicas de la energia radiante en transito, antes de discutir
los origenes de la energia radiante. La energia radiante es de la
misma naturaleza que la luz visible ordinaria. Se considera, de acuer-
do con la teoria electromagnética de Maxwell, como consistente de un
campo eléctrico oscilante acompariado por un campo magnético tam-
bién oscilante en fase con él. Los textos de fisica del bachillerato
usualmente tratan esta teoria en detalle.

La variacién de la intensidad con el tiempo del campo eléctrico
pasando por un punto dado puede ser representada por una onda
senoidal que tiene longitud finita de cresta a cresta, que es ), la
longitud de onda. El nimero de ondas que pasan por un punto
dado en la unidad de tiempo, es la frecuencia de la radiacion, y el
producto de la frecuencia por la longitud de onda es la velocidad
de la onda. Para el transito en el vacio, la velocidad de propaga-
cion de la radiacion esta muy cercana a las 186 000 millas por se-
gundo. Para el transito a través de un medio, la velocidad es algo
menor, aun cuando la desviacién generalmente se desprecia,
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La longitud de onda de la radiacion puede especificarse en
cualquiera unidad de longitud, pero el micrén, 1 x 10-¢+ cm, es co-
mun. Todas las ondas conocidas, incluidas en la teoria electromag-
nética, estan situadas entre las ondas cortas de los rayos cosmicos,
menos de 1 X 10-¢ micrones, las ondas largas de radio se situan
arriba de 1 X 107 micrones. De éstas, Unicamente las ondas en la
region entre cerca y un poco después del infrarrojo con longitudes
de onda de 3; a 400 micrones, son de importancia en la transferen-
cia de calor radiante, tal como se encuentra en el equipo industrial
ordinario.

Los origenes de la energia radiante. Se cree que la energia ra-
diante se origina dentro de las moléculas del cuerpo radiante, los
atomos de cuyas moléculas vibran en un movimiento arménico sim-
ple como osciladores lineales. Se cree que la emision de energia ra-
diante representa una disminucion en las amplitudes de vibraciones
dentro de las moléculas, mientras que una absorcion de energia repre-
senta un aumento. En su esencia, la teoria de los cuantos postula
gue para cada frecuencia de radiacion hay una pequefia pulsacion
minima de energia que debe emitirse. Este es el cuanto, no pudien-
do emitirse una cantidad méas pequefia aun cuando si se puede emitir
un multiplo de esta cantidad minima. La radiacion total de energia
de una frecuencia dada emitida por un cuerpo, €s un ndmero en-
tero de cuantos a esa frecuencia. Para diferentes frecuencias, el
numero de cuantos y por ende, de energia total, puede ser diferente.
Planck demostré que la energia asociada con un cuanto es propor-
cional a la frecuencia de vibracion o, si la velocidad de toda la
radiacion se considera constante, inversamente proporcional a la lon-
gitud de onda. Asi, la energia radiante de una frecuencia dada se
puede representar como consistiendo de sucesivas pulsaciones de
energia radiante, teniendo cada pulsacion el valor del cuanto para
una frecuencia dada.

El esquema atémico propuesto por Bohr es ttil para tener una
comprension mas clara del posible origen de la energia radiante.
Se cree que los electrones viajan alrededor del ndcleo de un atomo
en Orbitas elipticas a distancias variables del nucleo. Los electro-
nes de la drbita exterior poseen energias definidas que comprenden
sus energias cinéticas y potenciales, en virtud de su rotacién alre-
dedor del nucleo. La energia potencial es la energia requerida para
remover un electrén de su oOrbita a una distancia infinita del nu-
cleo. Un electron dado en una orbita a una cierta distancia del nucleo,
tendra determinada energia. Si ocurriera una perturbacion, tal co-
mo la colisién de un atomo con otro o con un electrén, el electrén
en cuestion podria ser desplazado de su 6rbita y podria ( 1) volver
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a su oOrbita original, (2) pasar a otra orbita cuyos electrones poseen
diferente energia, o (3) dejar el sistema influido por el nucleo. Si
la transicidon es de una érbita de mayor energia a una de menor, el
reajuste se efectla radiando el exceso de energia.

Otro origen de la energia radiante puede atribuirse a los cam-
bios en las energias de atomos y moléculas sin referencia a sus elec-
trones individuales. Si dos o méas ndcleos de la molécula estan vibran-
do uno con respecto al otro, un cambio en la amplitud o amplitudes
de la vibracion causard un cambio en el contenido de energia. La
energia de la molécula puede cambiarse por una alteracion de su ener-
gia cinética de traslacion o rotacion y esto también resultari en
emision de energia radiante. Una disminucion en velocidad corres-
ponde a la emision de energia radiante, mientras que un aumento
corresponde a la absorcion de energia radiante.

Puesto que la temperatura es una medida del promedio de la
energia cinética de las moléculas, a mayor temperatura mayor ener-
gia cinética promedio, tanto de traslacién como de vibracion. Puede
esperarse, por lo tanto, que a mayor temperatura mayor la canti-
dad de energia radiante emitida por una sustancia. Puesto que el
movimiento molecular cesa completamente sdlo en el cero absoluto
de temperatura, puede concluirse que todas las sustancias emitiran
0 absorberan energia radiante siempre que la temperatura de las
sustancias esté sobre el cero absoluto.

Para que la energia radiante se emita desde el interior de un
solido, debe penetrar la superficie del sélido sin ser disipada en
producir otros cambios de energia dentro de las moléculas. Hay po-
cas probabilidades de que la energia radiante generada en el inte-
rior de un solido alcance su superficie sin encontrar otras molécu-
las y, por lo tanto, toda la energia radiante emitida de la superficie
de los cuerpos sélidos es generada por cambios en los niveles de
energia de las moléculas cercanas o en su superficie. La cantidad
de energia radiante emitida por un soélido es, consecuentemente,
funcion de la superficie del cuerpo, y reciprocamente, la radiacién
incidente en un cuerpo sélido se absorbe en su superficie. La proba-
bilidad de que la energia interna generada alcance la superficie,
es por mucho mayor para los gases calientes radiantes que para
los solidos, y la energia radiante emitida por un gas es funcién del
volumen de él mas bien que de la superficie de la forma del gas.
En los liquidos la situacién es intermedia entre gases y solidos, y se
puede originar radiacion un poco por debajo de la superficie, depen-
diendo de la naturaleza del liquido.

Distribucion de la energia radiante. Un cuerpo a una tempera-
tura dada emitira radiacion en el rango completo de las longitudes
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de onda y no en una longitud de onda simple. Esto se atribuye g la
existencia de una variedad infinita de osciladores lineales. La ener-
gia emitida a cada longitud de onda puede determinarse mediante
el uso de un prisma dispersor y una termopila. Tales medidas, en
un cuerpo dado, produciran curvas como las mostradas en la Fig.
4.1 para cada temperatura establecida. Las curvas son gréficas de
la intensidad de la energia radiante Ix Btu/ (h) (pie?) (micrén) con-
tra las longitudes de onda de micrones, determinadas a diferentes
longitudes de onda y puntos conectores. Para cada temperatura en
particular, cada curva posee una longitud de onda a la cual la
cantidad de energia espectral emitida es un maximo. Para el mismo
cuerpo a menor temperatura, la intensidad de méaxima radiacion
obviamente es menor, pero es también significativo que la longitud
de onda a la cual el maximo ocurre es mayor. Puesto que la curva
para una sola temperatura describe la cantidad de energia emitida
por una longitud de onda, el area bajo la curva debe ser igual a la
suma de toda la energia radiada por el cuerpo a todas sus longitu-
des de onda. La maxima intensidad esta por debajo de 34 y 400 mi-
crones, indicando que el calor rojo es una fuente de energia mucho
mejor que el calor blanco. Si no fuera por este hecho, las ldamparas
incandescentes cercanas al blanco requeririan mas energia para la
iluminacion y emitirian molestas cantidades de calor.

Cuando se consideran las propiedades de la radiacion, es nece-
sario diferenciar entre dos clases de ellas: la monocromatica y la
total. Una propiedad monocromatica, tal como el valor maximo de
I» en la Fig. 4.1, se refiere a una longitud de onda simple. Una
propiedad total indica que es la suma algebraica de los valores mo-
nocromaticos de la propiedad. Radiacién monocromatica significa
literalmente “un color” o una longitud de onda, pero experimentalmen-
te se refiere, en realidad, a un grupo o banda de longitudes de onda,
puesto que éstas no pueden resolverse individualmente. Los valores
monocromaticos no son importantes en la solucion directa de los
problemas en ingenieria, pero son necesarios para la derivacion
de las correlaciones basicas de radiacion.

La potencia emisiva. La cantidad total de energia radiante de
todas las longitudes de onda emitida por un cuerpo por unidad
de area y de tiempo, es la potencia emisiva total E, Btu/ (h) ( pie?). Si
la intensidad de la energia radiante a cualquier longitud de onda
en la Fig. 4.1 es I, Btu/ (h) (pie?) (micrén), la potencia emisiva total
es el area bajo la curva y puede ser computada por

E = ﬁ) Ir d\ (4.1)
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F1c. 4.1. Intensidad de radiacion monocromatica para un cuerpo caliente a
diferentes temperaturas

La correlacion entre I, y a fue el objeto de muchas investigaciones
tanto experimentales como matematicas durante el siglo diecinueve.
Planck fue el primero que reconocié la naturaleza cuantica de la
energia radiante y desarrolld una ecuacion que se adapta a la curva
de energia espectral de la Fig. 4.1 a cualquier temperatura. Es dada
por

C\s

eCz/)\T — ]

I\ = (4.2)
donde I, = intensidad de emision monocromatica, Btu/ (h ) ( pie? ) (mi-
crén)
A = longitud de onda, micrones
C,y C, = constantes con valores 1.16 x 10y 25 740
T = temperatura del cuerpo, °R

Wien postulé otra ley conocida como la ley del desplazamiento
de Wien, que establece que el producto de la longitud de onda del mé-
ximo valor de la intensidad monocromatica de emision y la tempe-
ratura absoluta, es una constante, o

AT = 2 884 micrones °R (4.3)
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La Ec. (4.3) puede derivarse de la Ec. (4.2) como sigue,

C\—8
dly =d (e—cmlT_—]) =0 4.4
(—5C\=8) (e T = 1) 4 C1)\_5(602’)‘T) )\Cz’_;’ =0

(=5 4+57) onr 520 *.5)
Mediante pruebas y errores, el primer término es igual a -5 cuando
AT = 2 884.

Las determinaciones espectrales de la radiacidn recibida por la
superficie de la tierra desde el sol y tomando en cuenta la absorcion
por la atmoésfera, indican que el maxime de I, esta aproximadamente
a los 0.25 micrones, 0 sea, en el utravioleta. Esto explica el alto con-
tenido ultravioleta de los rayos del sol y el predominio del color
azul en el espectro visible. La localizacion de este maximo permite
una estimacion de la temperatura del sol a partir de la Ec. (4.3)
a Il OOO0°F.

La incidencia de la energia radiante: el cuerpo negro. 1.3 discu-
sion anterior se ha referido a la generacion de energia radiante.
JQué pasa cuando la energia radiante cae sobre un cuerpo? En el
caso simple de la luz puede ser parcial o totalmente absorbida o
reflejada. Si el medio que la recibe es trasparente a la radiacion,
transmitira algo de la energia a través del cuerpo mismo. Los mis-
mos efectos son aplicables a la energia radiante, y un balance de
energia respecto a un receptor en el cual la energia incidente total
es la unidad, esta dado por

a+r+r=1 (4.6)

donde 1a absorbencia a es la fraccion absorbida, la reflexividad 1
es la fraccién reflejada, y la transmisividad 7 la fraccion transmi-
tida. La mayoria de los materiales en ingenieria son sustancias
opacas que tienen transmisividad cero, pero no hay ninguna que
absorba o refleje completamente la energia incidente. Las sus-
tancias que tienen absorbencias casi completas son el negro de
humo, el negro de platino y el negro de bismuto, que absorben de 0.98
a 0.99 de toda la radiacion incidente.

Si un cuerpo ordinario emite radiacidon a otro cuerpo, parte de
la energia emitida es retornada al cuerpo por reflexion. Cuando
Planck desarrollé la Ec. (4.2), supuso que nada de la energia emi-
tida era devuelta. Esto fue equivalente a suponer que los cuerpos
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gue tienen transmisividad cero también tienen cero de reflexividad.
Este es el concepto del cuerpo negro perfecto, para el cual g = 1.0.

Conexiones entre la emisividad y absorbencia: Ley de Kirchhoff.
Considere un cuerpo de tamafio y forma determinados, colocado
dentro de una esfera hueca a temperatura constante; suponga que
el aire ha sido evacuado. Después de que se alcanza el equilibrio
térmico, la temperatura del cuerpo y de la esfera sera la misma,
infiriéndose que el cuerpo esti absorbiendo y radiando calor a idén-
ticas velocidades. Suponga que la intensidad de la radiacién inci-
dente en el cuerpo sea Z Btu/( h) (pie”), la fraccidn absorbida a,, y
la potencia emisiva total E, Btu/ (h ) (pie” ) . Luego la energia emitida
por el cuerpo de superficie total A, es igual a la recibida, o

E\A, = IaAy 4.7)
E1 = Ia1 (48)

Si el cuerpo se reemplaza por otro de idéntica forma y si nueva-
mente se alcanza el equilibrio,

E, = Ia, 4.9)
Si un tercer cuerpo, un cuerpo negro, se introduce, entonces
Ey = Ia (4.10)
Pero por definicion, la absorbencia de un cuerpo negro es 1.0.
E, E, _
S e=h (4.11)

a en el equilibrio térmico, la razén de la potencia emisiva total a la
absorbencia para todos los cuerpos es la misma. Esto se conoce
como la Ley de Kirchhoff. Puesto que la maxima absorbencia del
cuerpo negro se toma como 1.0 de la Ec. (4.6), su reflexividad debe
ser cero. No se pueden obtener valores absolutos de la fuerza emi-
siva total, pero

Ey= aiFy (4.12)
Ez = a2Eb (413)
%=M=q (4.14)
E

755 =0y = e (4.15)

El uso de la razén de la potencia emisiva real a la potencia emisiva
del cuerpo negro, bajo idénticas condiciones, se llama emisividad «.
Puesto que es la referencia, la emisividad del cuerpo negro es la
unidad. Las emisividades de los materiales comunes que cubren un
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gran rango, se tabulan en la Tabla 4.1. Las emisividades son in-
fluidas por el acabado o pulido de las superficies y aumentan con
la temperatura. Las superficies muy pulidas y blancas tienen, gene-
ralmente, valores menores que las superficies negras y rugosas. De
la Ec. (4.12) puede verse que cualquier cuerpo que tenga una alta
emisividad como radiador tendra alta absorbencia cuando actue
como recibidor. ElI axioma usual es: Buenos radiadores son buenos
absorbtdores.

Determinacion experimental de la emisividad. La determinacion
experimental de las emisividades de los materiales es particular-
mente dificil a altas temperaturas. Los problemas relacionados con
el mantenimiento de un sistema libre de conduccion, conveccion y
medio absorbente de radiacién, requieren un analisis muy cuidado-
so. Aqui se expone un método que es satisfactorio para la medida
de emisividades en el rango de temperaturas ordinarias y puede ser
aplicado al calculo de problemas tales como la perdida de calor de
un tubo en el aire por radiacion solamente. Un cilindro opaco, hue-
€0, ennegrecido por su parte interior, se mantiene a temperatura
constante mediante un bafo, como se muestra en la Fig. 4.2. Un
receptor de la radiacion total se monta mediante una ménsula a la
pared del cilindro. El receptor de radiacion consiste de un cilindro
de cobre g, que esta ennegrecido en el interior y altamente pulido
en la parte externa. Con el proposito de absorber la radiacion, se

. Espécimen Termocoples

— /

\\ 4 Galvanimetrs

7 \a,/ —c

23

) LL%..M.,,J/ -

/dz\
N

e -
Y AN |1 Cilindra

Bafio, temperatura constante

Fic. 4.2. Aparato para medir emisividades
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montan en el receptor dos discos de cobre b y I, extremadamente
delgados, ennegrecidos y de alta conductividad. Montando los discos
a igual distancia de la parte superior y del fondo del pequefio ci-
lindro, los angulos a; y «. son iguales y los discos tienen areas igua-
les para recibir radiacién. El disco inferior recibe radiacién de las

paredes ennegrecidas del depoésito exterior que esta a temperatura
constante. EIl disco superior recibe radiacion de una placa del es-
pécimen ¢ que se mantiene eléctricamente a temperatura constan-
te. Los dos discos se conectan entre si mediante un termocople muy
sensible, de manera que se opongan uno al otro, midiéndose Unica-
mente las diferencias netas en la cantidad de radiacion. Esta medi-
cion se hace mediante un galvanémetro. Conectando los termocoples
de manera que se opongan uno a otro, cualquier efecto dentro del
receptor mismo se anula. Si se mide la deflexion del galvanémetro
causada por el espécimen que no es cuerpo negro, y luego c se
reemplaza por un cuerpo negro perfecto, la razén de las dos de-
flexiones del galvandmetro es la emisividad del espécimen. Los datos
obtenidos en esta forma son la emisividad normal total, como se da
en la Tabla 4.1. También pueden ser usados en la solucion de pro-
blemas que tengan radiacion hemisférica, excepto en presencia de
superficies altamente pulidas.

Influencia de la temperatura en la potencia emisiva: ley de Stefan-

Boltzmann. Si un cuerpo negro perfecto radia energia, la radiacion

total puede ser determinada por la Ley de Planck. Principiando con
la ecuacién del cuerpo negro monocromatico

_ C])\_s
I)\ - ec—z/ﬁ

puede ser aplicada para sumar toda la energia por integracion del
area bajo la curva de la Fig. 4.1 o0 a temperatura fija

E - A”Md)\ (4.16)

g0r AT = ]

Seax = Cy/ANT, A= Cy/Tz, d\ = ( —Cy/Tx? dz,de la cual

—_ 01T4 ® P % -1
By =~ o / e = 1) o (4.17)

Desarrollando el término en paréntesis

Eb - - Clc%"‘i l(‘)w x3(e_x + 6—2: + 8—31: + 0—42 + . ) d_); (418)
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TABLA 4.1. EMISIVIDAD NORMAL TOTAL DE VARIAS SUPERFICIES
(HOTTEL) A. METALES Y SUS OXIDOS

Superficie t,°F * Emisividad *
Acero (Véase Hierro y Acero)
Aluminio
Placa muy pulida, 98.3% de pureza ........ 1440-1070 0.039-0.057
Placa pulida ..o, 73 0.040
Placa aspera 78 0.055
Oxidada a 1110°F '390-1110 0.11-0.19
Techados de aluminio............cccooevrnerereennnne. 100 0.216
Superficies calorizadas, calentadas a 1110°F .
Cobre ... i390—1110 0.18-0.19
ACBIO 8%0-1' 110 0.52-0.57
Cobre .
Cobre electrolitico cuidadosamente pulido ... 176 0.018
Comercial esmerilado, pulido, algo poroso .... 66 0.030
Comercial, brillante pero no al espejo ....... 72 0.072
Pulido ... 242 0.023
Placa, calentada largo tiempo, cubierta con
gruesa capade 6xido .................. 77 0.78
Placa calentada a Il 10°F ............... .. 890-1110 0.57-0.57
OXido CUPFOSO ... ..ot i1470-2010 0.66-0.54
Cobre fundido ........................... 11970-2330 0.16-0.13
Cromo (véase Niquel, Aleaciones para Aceros
Ni- Croon e iine i e e 100-1000 0.08G0.26
Estafio, lamina de hierro con estafiado brillante , 76 0.043 v0.064

Hierro y acero ..............iiiiiiiinnnn.
Superficies metdlicas (capa de 6xido muy del-

gada) . ......... Ll
Hierro electrolitico, altamente pulido ..... 350440 0.052
Hierro pulido ........c.cc.ocovevveicenn, . 800-1880 0.124—4(@)1[3)%
Hierro recién esmerilado . 68 0.242
Hierro vaciado pulido . ................. , 392 0.21
Hierro forjado, muy pulido . 100-480 0.28
Hierro vaciado, recién torneadq............... . 0.435
Piezas de acero pulidas .............. 1420121900 0.52-0.56
Solera de fondo, de acero’ ,,........... . 1720-2010 0.554).%1
|I:|z§1mina de hcijerrg lisa i AT e 16.50-1900 0.55-0.6
ierro vaciado, torneado a maquina ..... 1620-1810
Superficies oxidadas | 0.60-0.70
Placa de hierro, pickleada, cubierta con
OXido rojo ... 68 0.612
Completamente oxidada ............. 67 0.685
Lamina de acero rolada ................ 70 0.657
Hierrooxidado ... ..................... Co212 0.736
Hierro vaciado, oxidado a 1100°F ........ 300-1110 0.64-0.78
Acero oxidado a 1100°F .............. .' 390-1110 0.79-0.79
Hierro electrolitico, terso, oxidado ......, 260-980 0.78-0.82
Oxido de hierro ... ..., 930-2190 0.85-0.8¢
Lingotes de hierro asperos 11700-2040 0.87-0.95
Lamina de acero, con una capa de éxido|
resistente y aspero ................ . 75 0.80
Capa de oxido denso, brillante . ..... | 75 0.82
Placa vaciada, lisa ............. ..., .. 73 0.80
CAspera ... il . 73 0.82
Hierro vaciado, aspero, fuertemente oxidado! 100-480 0.95
Hierro forjado, oxidado opaco ........... | 70-680 0.94

[ St e pema Avpgpem S amn em . wem peewens -3
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TABLA 4.1. EMISIVIDAD NORMAL TOTAL DE VARIAS SUPERFICIES

(HOTTEL) A. METALES Y SUS OXIDOS

(Continta)
Superficie t, °F * Emisividad *
Placa de acero, &spera ................. 100-700 0.94-0.97
Aleaciones del acero a alta temperatura.
(Ver Aleaciones de niquel)
Metal fundido
Hierro vaciadko ..., 12'370-2550 0.29-0.29
ACEIO SUAVE  ...oicociies e v e ame e '2910-3270 0.28-0.28
Latéon
Altamente pulido
73.2% CU, 26.7% ZN . revnevrnannnan.. 476-674 0.028-0.031
62.4% Cu, 36.8% Zn, 0.4% Pb, 0.3% Al . | 494-710 0.033-0.037
82.9% Cu, 17.0% ZN «.vrovnrnnn.. 530 0.030
Rolado duro, pulido, pero con huellas visibles
de pulido ................... 70 0.038
pero con algo de ataque ....... 73 0.043
pero con trazas de estearina re-
] manentes del pulido ....... 75 0.053
Pulido ............ P 106600 0.096-0.096
Placa rolada, superficie natural ............ 72 0.06
Frotada con esmeril grueso ............. 72 0.20
Placa opaca ......... P, 0-660 0.22
Oxidado por calentamiento a 1110°F ....... 390-1110 0.61-0.59
MErCUTIO ... e 32-212 0.09-0.12
Molibdeno, filamento ............. . ..t 11340-4700 | 0.096-0.292
Monel, metal, oxidado a 1110°F -« «vvvennnnnn.. 390-1110 ; 0.41-0.46
Niquel ,
Elgarodepositado en hierro pulido, luego P 7 0.045
Técnicamente puro, pulido (98.9% Ni + Mn')| 440-710 0.07-0.087
Electrodepositado en hierro pickleado, no DU--;
BAO - v oeeee e , 68 0.11
Alambre o e 368-1844  0.096-0.186
Placa, oxidada por calentamiento a 1110°F .., , 390-1110 0.37-0.48
Oxido de niquel ......................... 11200-2290 0.59-0.86
Niquel, aleaciones de
Cromonfquel. ........... ... ... ... F.. 125-1894 0.64-0.76
Nickelin (18-32 Ni; 55-68 Cu; 20 Zn), gris oxi-
dado ... e 70 0.262
Ka-2S aleacién de acero (8% Ni: 18% Cr).
plateado ligero, aspero, café, después del
calentamiento .. ... .. a0 420-914 0.44-0.36
después de 42 . h de calentamiento @
980°F ... 420-980 0.62-0.73
NCT-3 aleacion (20 Ni; 25 Cr). Café, man-
chado, oxidado por el servicio . .. ..... 420-980 0.90-0.97
NCT-6 aleacion (60 Ni; 12 Cr). Liso, ne-
gro, capa firme de Oxido adhesivo por
el servicio ............. ... ... ... 520-1045 0.89-0.82
Oro
Puro, altamente pulido .. .................. 440-1160  0.018-0.035
Plata
Pulida,pura............... e 440-1160 0.0198-0.0324

Pulida

100-700 , 0.0221-0.0312
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TABLA 4.1. EMISIVIDAD NORMAL TOTAL DE VARIAS SUPERFICIES
(HOTTEL) A. METALES Y SUS OXIDOS

(Continda)
Superficie | t,°F*  Emisividad *
Platino .
Puro, placapulida...,..,.............. .1 440-1160 0.054-0.104
Tira e e e 1700 -2968 0.12-0.17
Filamento ... ........0c.cieiieinennnn. ﬁ 0.036.0.12
Alambre .............................. .|1440-25 10 0.07330.182
Plom
Puro (99.96% ) sinoxidar . .............. 260-440 0.057-0.075
Grisoxidado .......oiiiiiiii i, 75 0.281
Oxidado a 390°F . .ciii it 390 0.63
Tantalo, filamento .......................... 2420-5430 0.194-0.31
Tungsteno
ilamento, envejeudo 80-6000 0.032-0.35
Filamento . 6000 0.39
Cinc
Comercial 99.1% pureza, pulido . . .. ...... 440-620 0.045-0.053
Oxidado por calentamiento a 750°F . . ... .. 750 0.11
Lamina de hierro galvanizada, poco brlllante 82 0.228
Lamina de hierro galvanizada, oxidada gris . 75 0.276

CONSTRUCCION,

B. REFRACTARIOS, MATERIALES DE
PINTURAS Y VARIOS
] ¥
Aceite, capas en niquel pulido (aceite lub.) . . .. 68 ‘“
Suger C|e pulida, sola ................... :
OO0l plgdeaceite.................... ‘
+ 0.002 pIg deaceite....................
+0.005plgdeaceite . . ..................
capa dé aceite de grueso e¢g - - - . ... ...
Aceite, capas en hojas de aluminio (aceite de li-
naza
HOJa)deAI R 212
+1lcapadeaceite...,................. 212
4+ 2capasdeaceite.................... 212
AQUA o 32-212
Asbestos
Placa. ..... . e e e ey 74
) 100-700
Carbon
Carbon T (Gebruder Siemens) 0.9% cenizas .{260-1160
Este carbon empezé con una emisividad de
0.72 a 260°F, pero en el calentamiento
cambi6 a los valores dados
Filamentodecarbon . ................... 1900—2.)60
Hollindevela.............. ... ... ....
Pintura de negro de humo y vidrio soluble . . 09 362
Igual al anterior .. ....... ......., ...... 2F0-440
Capa delgada en placa de hierro . . ... .. A9
Capa gruesa .......  ...iieiiuiannn - 68
Negro de humo, 0.003 plg ‘de grueso o mayor . {100-700
Cuarzo, aspero, fundido ... . e e 70
Esmalte, fundido blanco, en hierro .. .. .- \ 66
Estluco concaldspera.............. e ,550-190
ule
Duro, placa lustrosa, ......... 7
Suave gris, aspero (recuperado) ............ 76

0.045
0.27
0.46
0.72
0.82

0. 087"

0.954. 963
0.96
0.93-0. 945

0.81-0.79

0.526

0. 952
0.959-0. 947
0. 957-0. 952

0.927

0. 967
0.945
0.932

0.897
0.91

0.945
0. 859
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TABLA 4.1. EMISIVIDAD NORMAL TOTAL DE VARIAS SUPERFICIES
(HOTTEL) B. REFRACTARIOS, MATERIALES DE CONSTRUCCION.
PINTURAS Y VARIOS

(Continiia)
Superficie t, °F ¥ Emisividad *
Ladrillo | Lo .
Rojo, &spero, pero sin irregularidades notables. 70 0.93
De silice, sin vidriar, dspero ........ ......... 1832 0.80
De silice, vidriado aspero .................. 1 2012 0.85
Ladrillo de Grog, vidriado ................. 2012 0.75
(Vea Materiales refractarlos)
Marmol, gris claro, pulido ................... 72 0.931
Materiales refractarios, 40 diferentes ......... 110- 1830
Malos radiadores .............ccoiiiii L, 0.65
0.70 —0.75
Buenos radiadores ... oo 0.80} {0.85
0.85 0.90
Papel, delgado
Adherido a placa de hierro estafiada . . . . . .. 66 0.924

a placa aspera de hierro . .. ............ 66 0.929

aplacaconlacanegra................. 66 0.944
Papel impermeabilizante paratechos........... 69 0.91
Pinturas, lacas, barnices,

Esmalte blanco, barniz aplicado a placa de:

hierro aspero . ....... P PP 73 0.906
Laca negra brillante, atomizada en hierro . . . 76 0.875
Barniz de laca negro brillante en lamina de:

hierroestafiada . ...................... . 70 0.821
Barniz de lacanegromate . . . ............. 170-295 0.91
Laca negra ...............ciiiiiiiiia... 100-200 0.80-0. 95
Laca negrasinlustre . ................... 100- 200 0.96-0.98
Lacablanca................... e t 0200 0.80-0.95
Pinturas de aceite, 16 colores diferentes . . . . 212 0.92-0.96
Pinturas y lacas de aluminio . . .. ..........

10% Al, 22% laca, en superficies 4speras;

Olisas................... e 212 0.52
26% Al , 27% laca, en superficies asperas;
Olisas............. e 212 0.3
Otras pinturas de Al, de contenido de Al y
afiejamiento variable .................. 212 0.27-0.67
Laca de aluminio y -barniz, en placas asperas . 70 0.39
Pintura de aluminio, después de calentar a.

B20°F 300- 600 0.35
Porcelana, vidriada . . ........................ 72 0.924
Roble.cepillado . . ........ ... .. 70 0. 895
Serpentina, pulida . . ...................... 74 0. 900
Vidrio, liso. ......... ... o i , 72 0.937
Yeso, 0.02 plg de grueso en placa lisa u oscurecida. 70 0.903

NOTA. Los resultados de muchos investigadores han sido omitidos debido a los defec-
tos obvios en el método experimental.

* Cuando dos temperaturas y dos emisividades son dadas, se corresponden primera 3
primera y segunda a segunda, se pueden hacer interpolaciones lineales.

#* Aun cuando este valor es probablemente alto. se da para comparar con los datvs

del mismo investigador, para mostrar el efecto de las capas de aceite (véase Aluminio,
parte A de esta tabla).
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Integrando cada término y sumando solamente los primeros cuatro
corno significantes,

T4
Ea = Cag X 6.44 (4.19)
Evaluando constantes
E,= 0173 x 1087 (4.20)

La Ec. (4.20) es el area bajo la curva en la Fig. 41 de ) =( a
A = o y establece que la radiacion total de un cuerpo negro per-
fecto es proporcional a la cuarta potencia de la temperatura absoluta
del cuerpo. Esto se conoce como la Ley de Stefan-Boltzmann. La
constante 0.173 X 10-* Btu/(h)(pie*)( “R*) se conoce como la cons-
tante de Stefan-Boltzmann designada cominmente por ¢, Esta ecua-
cion también fue deducida por Boltzmann de la segunda ley de la
termodindmica. La Ec. (4.20) sirve como la principal correlacion
en los calculos de fendbmenos de radiacion y es a la radiacion lo
queQ = hA Ates a la coneveccion. Sin embargo, la Ec. (4.20) se derivo
para un cuerpo negro perfecto. De la Ec. (4.14) si un cuerpo no es
negro, la razéon de la emisividad E/E, y E puede escribirse
E = E. La Ec. (4.20) se transforma

E = eT* (4.21)
Y % = ¢ T (4.22)

Intercambio de energia entre dos planos extensos paralelas. Las
consideraciones cuantitativas anteriores se han referido, hasta aho-
ra, al cambio de energia cuando la radiacion ocurre Unicamente
desde un cuerpo simple, y se ha supuesto que la energia, una vez que
se irradia, no vuelve més a la fuente. Esto es cierto Unicamente si
un cuerpo negro radia a otro cuerpo negro sin medio entre ellos
0 si no ocurre absorcion en el medio. De los gases, se clasifican
como no absorbentes el cloro, el hidrégeno, el oxigeno y el nitro-
geno. EI monéxido de carbono, el biéxido de carbono y los gases
organicos y vapores, son absorbentes en mayor o menor cantidad,
De las discusiones anteriores se puede conceder que la radia-
cion desde una pequefia placa procede hacia el exterior en forma
hemisférica ocupando la placa del centro, y que la radiaciéon que
incide sobre el area de un cuerpo a gran distancia es muy pequena.
En la radiacion es necesario calificar las condiciones bajo las cuales
toda la radiacion de la fuente es completamente recibida por el
receptor Esto ocurrird si dos placas o planos radiantes son infini-
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tamente grandes, de manera que la cantidad de radiacion que se
escapa por las aristas de la fuente y las aristas del receptor, es in-
significante. Si ambas placas o planos son cuerpos negros, la energia
del primero es E,, = oT*y del segundo E;, = ¢T; Por definicion del
cuerpo negro, toda la energia que recibe es absorbida y el cambio
neto por pie cuadrado entre dos planos mantenidos a temperatura
constante es

PN

= By — Ewe = 6(T1 — TY) (4.23)

_ Y _ (T.Y

= 0.173 [(Tﬁﬁ) (166 (4.24)
Brevo 4.1 Radiacion entre das planos extensos. Dos paredes muy gran-

des estan a temperatura constante de 800 y 1000°F. Suponiendo que son

cuerpos negros, jqué tanto de calor debe removerse de la pared fria para
mantener la temperatura constante?

Solucion
T, = 1000 + 460 = 1460°R T, = 800 + 460 = 1260°R

—3—0.173 [(14.6)% -- (12.6)¢] = 3 500 Btu/(h)(pie?)

Intercambio de energia entre dos planos paralelos de diferente
emisividad La discusion precedente se aplico a cuerpos negros. Si los
dos planos no son cuerpos negros y tienen diferentes emisividades,
el intercambio neto de energia sera diferente. Algo de la energia
emitida por el primer plano serd absorbida, y el resto se radia ha-
cia la fuente. Para dos paredes de tamario infinito, se puede estimar
la radiacion para cada pared. Esto es, si la primera pared emite
energia en una cantidad E, por pie cuadrado, y una emisividad e,,
la segunda pared absorbera E.e, y reflejara 1 — ¢, de ella. La prime-
ra pared radiara de nuevo pero en una cantidad E,(1~¢,)(1~¢).
Los cambios en los dos planos son

Plano caliente
Radiado : E,
Regresado: E:(l — €)
Radiado: E(1 — e)(1 — &)
Regresado: Eq(1 = e)(1 — &)(1 — €2)

Plano frio
Radiado : E,
Regresado: E,(1 — «)
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Radiado: E»(1 — e)(1 = €) .
Regresado: Exl = e)(1 = &)(1 = &)

& = - B - @) = Bl = )1~ a)*
we Bi(leme)(1 — )21 — €3)2 + + . ] = [aFs
- €1E2(1 -— 61)(1 — Gz) -— €1E2(1 - €1)2(1 — 62)2 + .. ‘] (425)
E, esta dada por &,0T* E, por T}y Ec. (4.25) es una serie cuya
solucion es

0

T= W wa=T1 T -1 (4.26)

EJEMPLO 4.2 Radiacién entre planos con diferentes emisividades. Si las
dos paredes en el Ejemplo 4.1 tienen emisividades de 0.6 y 0.8, respectivamen-
te, ¢cudl es el intercambio neto?

Solucion

Q_ 0.173 _ _ ;
X = oo = [(146)* = (12.6)7] =1825 Btu/(h)(pie?)

Para cuerpos negros perfectos el valor fue de 3 500 Btu/ (h ) (pie- ).

Radiacion interceptada por una pantalla. Suponga dos planos
paralelos infinitos separados por un tercero que es opaco a la radia-
cion directa entre los dos y que es extremadamente delgado (o0 que
tiene una conductividad térmica infinita), como se muestra en la
Fig. 4.3.

Fic. 4.3. Radiacion
— — con pantalla

Pantalla
L~

El cambio neto entre los dos planos iniciales est4 dado por la Ec.
(4.26).
Q cA
= (1/er) + (1/eg) = 1

(T8 = T (4.27)

Si & = e, PEIO &, = g, €l intercambio neto de 1 a 3 esta dado por
T4 — T4 _ 4 s
(T1 H (e T (/e = 1 (TS - TY  (4.28)

gA
L WaT e =1
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de la cual
T = 14(T4 + T4) (4.29)
Entonces
— aA 1o
A= Ty T Qe =12 L1
Cuando ¢ = g, Q, = %Q, y para el caso simple donde se empleen n

pantallas, teniendo cada una las mismas emisividades que los planos
iniciales,

—TY (4.30)

1
Q= =70
donde Q es el intercambio si los planos iniciales no se separaran.

Esferas o cilindros con forros esféricos o cilindricos. La radia-
cién entre una esfera y un forro esférico de radios r, y r, pueden
ser tratados de la misma manera que la Ec. (4.26). La radiacién
emitida inicialmente por la esfera interior es E,A,, toda la cual
incide en A, De este total, sin embargo (1 — &,)E;A; se refleja, de

2 2
la cual 0;-1 (1 — &)Ei4, incideen A,y (41 — (ﬁ) ] (1 — e2)E144

2 72
incide en A.. Si este analisis se continla como anteriormente, el
intercambio de energia se representara de nuevo por una serie
geomeétrica, y e] intercambio neto entre la esfera interior y exterior
esta dado por

Q =

A A
1 r:r211 (=T =1 A?i
Z+<72> (e:*l) 21+A—2(z;‘1)
(4.31)

La misma relacion se ve que es valida para cilindros concéntricos
de longitud inimita, excepto que AJA, es r,/r, en lugar de r2/r2.

Radiacion de energia a un receptor completamente absorbente.
En el Ejemplo 2.5, se calculd la perdida de calor de una tuberia
al aire. Cuando la fuente de calor es pequefia en comparacion con el
medio que la rodea, es costumbre hacer la simplificaciéon de que
nada del calor radiado por la fuente se refleja en ella. En tales ca-
sos, la Ec¢. (4.26) se reduce a

(11— T9

.% = ew(Tt — TY) (4.32)
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Muchas veces es conveniente representar el efecto neto de la radia-
cion en la misma forma empleada en la conveccion; es decir,

Q = hA(T1 — T) (4.33)

donde h, es el coeficiente ficticio de pelicula que representa la
razon a la cual la radiacién pasa por la superficie del radiador. El
valor de Q en las Ecs. (4.32) y (4.33) es idéntico, pero el valor
en la Ec. (4.32) esta relacionado al mecanismo por el cual el calor
se transfirio. La Ec. (4.33) establece el balance de calor como se
aplicé antes con la ecuacién de Fourier a la conduccion y convec-
cion. Fishenden y Saunders t han tratado un nimero de interesantes
aspectos de este tema.

Esempro 4.3.  Calculo de la radiacién desde un tubo. En el Ej. 2.5 la tem-
peratura exterior de un tubo aislado que lleva vapor a 300°F fue 125°F y la
atmosfera que lo rodeaba a 70°F. El calor perdido por conveccién libre y ra-
diacion fue de 103.2 Btu/(h) (pie lin), y el coeficiente combinado de transmi-
sion fue de 2.10 Btu/(h)(pie2)( “F). ¢Cuinto de la pérdida de calor se debi6
a la radiacién, y cual fue el coeficiente equivalente de transferencia de calor
por radiacién solamente?

Area/pie lin = r X 222 ¥ 1 = 0.88 pie”

pe la Tabla 4.1B, la emisividad es aproximadamente 0.90.

T, =125 4 460 = 585°R 7, = 70 + 460 = 530%
¢ = 0.90 x 0.88 x 0.173[(583{09)* = (°3%¢0)*] = 52.5 Btu/ (h)(pie lin)

52.5 _
he - gr =Ty = 088025 —707 = 10 Btu/(h)(pie)(°F)

]

Intercambio de energia entre cualquier fuente y cualquier reci-
bidor. Las tres ilustraciones precedentes han sido extremadamente
limitadas. El estudio de dos planos estuvo dirigido Gnicamente a
fuentes y receptores que fueron infinitamente grandes, de manera
gue cualquier punto de un plano podia conectarse con cualquier otro
punto de un segundo plano y no habia fuga entre ellos en tal forma
gue la radiacion no escapara al sistema. Un arreglo, un poco mas
complejo, puede alcanzarse entre dos esferas o cilindros concén-
tricos. En cualquier caso, toda la radiacion de la fuente incide en el
receptor. Pero este caso-es muy raro en la practica de ingenieria,
principalmente en el disefio de hornos. La superficie receptora, tal
como los bancos de tubos, es cilindrica y puede oscurecer parcial-
mente alga de la superficie desde el punto de vista de la fuente. En
un sistema compuesto de paredes y tuberias colocadas en diferen-

t Fishenden, M, y 0. A. Saunders, “The Calculation of Heat Transmission”, His Ma-
jesty’s Stationery Office, London, 1932.
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F16. 44. Radiacién entre dos placas

tes arreglos, la geometria por la cual la radiacion incide en las super-
ficies y la manera en la cual estas superficies reflejan su energia
es dificil de evaluar. Se tratan aqui los elementos simples, pero mu-
chos casos practicos requieren de los métodos empiricos del Cap. 19.

Considere el arreglo de dos placas radiantes a temperaturas T,
y T, como se muestra en la Fig. 4.4. Las dos placas no estdn una
frente a la otra y por lo mismo tienen Unicamente una vista oblicua
una de la otra. La placa inferior presentada isométricamente en el
plano horizontal, radia en todas direcciones hacia arriba y al exte-
rior. Algo de la radiacién de la superficie de la placa caliente dA,
cae en la segunda placa, pero no en una forma perpendicular a ella.
La segunda placa dA., reflejarda algo de la energia incidente, pero
Gnicamente parte de ella retornara a la primera placa. ¢(Cual es el
intercambio de energia entre las dos?

Las lineas eo y e’o’ son perpendiculares a las dos placas, respecti-
vamente, por sus superficies mutuamente expuestas. La longitud de
la linea mas corta que junta a las dos placas por sus centros es r.
Cuando se ve de ¢’ se obtiene una imagen reducida de dA,. En lugar
de isométricamente, la placa dA, puede ser vista por sus extremos co
mo en la Fig. 4.5, donde dA, se supone perpendicular al plano del
papel por simplicidad, la linea ab representa un lado de dA,, y la
linea a'b representa el ancho de ab en la vista obtenida desde ¢’. Pues-
to que eo y o0 son mutuamente perpendiculares a sus lados, el
angulo aba’ debe ser igual a o« y el lado a’b correspondiente a dA!
es dA’ = dA, cos «. Para la segunda placa, dA’ = dA, cos a.. El centro
de la superficie dA’ puede considerarse que esta situado en el hemis-
ferio que recibe la radiacion de dA,, y la cantidad que cae en una
superficie en el hemisferio, consecuentemente disminuye con el
cuadrado del radio. Si ambos son cuerpos negros, la radiacion de la
placa 1 a la placa 2 es proporcional a la superficie normal expuesta
de cada una e inversamente al cuadrado de la distancia entre ellas.
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Fic. 45. Vista en seccion entre dos Fic. 4.6. Angulo sélido
placas

Q1 s = %dA; dAl (4.34)

donde I, es la constante de proporcionalidad dimensionalmente igual
a la intensidad de radiacion. Sustituyendo las superficies originales,

Q12 = % cos o cos ap dA, dA, (4.35)

Existe una importante correlacién entre la intensidad I, y la poten-
cia emisiva E. En la Fig. 4.6, sea de, el angulo sdlido que es por
definicion el area interceptada en una esfera dividida por r:. dA, es
una pequefa placa en el centro del plano isométrico de la base.
Entonces

_dA;  rsenadBfrda

=sen « da dg (4.36)
De las Ecs. (4.35), (4.35a),y (4.36),

dQ B _ /2 ’ 2x
d_A—Eb—IIA sen a €Os a d(/;O g
=l (4.37)
=B _ (4.38)
m T
Sustituyendo la Ec. (4.38) en la E¢, (4.35), el intercambio neto
entre T,y T, es

g = S coirﬁg d4, d'4’o(T§ Ty (4.39)
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Si cos ¢, cos « dA,/=1? Se escribe como F,, F, se conoce como el
factor geométrico de configuracion. Para algunos sistemas es muy
dificil de derivar, pero para otros arreglos basicos es muy simple.

1.0 l
08 /‘/// s s
e e RE e
: / L A =
« 0_6\ 7 > > P ot ..
s Radiac| entre pfanos paraietos,
h.. // /‘/ // /A o I;i':ectament: amues(ns —
- Z 7 op
4 / / A 1-2-3-4 Radiacion directa
w04 7 713 7 entre los ptanos ]
/ // 2 / 5-5-7-8 Planos. conactados por
/ ¢ paredes no pnductons ]
02 y / p / pere re-radiadoras ]
: 1-5 Discos 2-6 Cuadrados
/ // 37 221 ta —]
y -8 Rectangulos largos y angostos
0 ] ! ] ] 1
0 | 2 3 4 S 6 7

Lado o dismetro
’ Distancia pntre planos

Fic. 47. Radiacion entre planos paralelos. (Hottel)

Razén,

Hottel® ha integrado cierto nimero de casos, los mas comunes de los
cuales se grafican en las Figs. 4.7, 4.8 y 4.9. La Fc. (4.39) puede
entonces escribirse en la forma integrada

Q= Fud (Tt —T9 (4.40)

3.5 = 7 T T T
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Fie. 4.8. Radiacion entre un elemento y un plano paralelo. (Hottel)

» Hottel, H. C., Mech. Eng., 52, 699 (1930).
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Si las dos superficies son grises y, por lo tanto, no negras, de la Ec.
(4.26)
FAA1O'

Q- T ¥ ey =

= (Tt ~ TY (4.41)

Escribiendo F. para la correccion de emisividad, la Ec. (4.41) se
transforma

Q= FiFdw(T=T3 (4.42)

El sumario dado en la Tabla 4.2 da los valores de F, y F. para cierto
namero de casos comunes derivados aqui y en otras fuentes.

TABLA 4.2. VALORES DE F,Y F,

Fa F.

(&) La superficie A, es pequefia
comparada con la superficie
envolvente A, 1 &

(b) Superficies A,y A, de discos
paralelos, cuadrados, rectangu-
los 2: 1, rectangulos largos F1c. 4.7 €162

(c) Superficie dA, y superficie rec-
tangular paralela A, con una
esquina del rectangulo sobre
dA1 Fi1c. 4.8 €16

(d) Superficies A, o A, de rectan-
gulos perpendiculares teniendo
un lado comudn F16. 4.9 €162

(e) Superficies A,y A, de planos
paralelos infinitos 0 superficie
A, de un cuerpo completamen-
te encerrado que es pequefio — T T
comparado con A, 1 =+-)-1

(f) Esferas concéntricas o cilin- “ ‘1’
dros concéntricos infinitos con T 71T\
superficies 4,y A, 1 Py vl Gl 1)

1 2 \€2

1

EJEMPLO 4.4. Radiacion de un tubo a un dueto. Calcule la radiacion desde
un tubo de 2 plg IPS de acero, que transporta vapor a 300°F y que pasa a
través del centro de un ducto de lAmina de hierro galvanizado de 1 pie por 1
pie, a 75°F, y cuyo exterior se encuentra aislado.

Solucién.  De la Tabla Il en el Apéndice, A = 0.622 pies2 de superficie
externa por pie lineal de tubo. La emisividad del acero oxidado es, de la Tabla
4.1 ¢ = 0.79.

La superficie del ducto es A, = 4 (1 X 1) = 4.0 piez/pie lin.

La superficie del tubo no es despreciable en comparacion con la del ducto,
aplicandose (f) de la Tabla 4.2.
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Fiec. 4.9. Radiacion entre planos perpendiculares. (Hottel)
, =0.276 (cinc oxidado en la Tabla 4.1) |
Fa=1 . . (Tabla 4.2)
Fe = 7= e ) =060  (Tabla 4.1)
Az(ﬂ - ) 070 T30 (0276 1)
Q FAF,Aa T -TY (4.42)

1% 0.60

)& 0.622 X 0.173 X 10~5(7604 ~ 535’)
= 164 Btu/(h)(pie lin)

PROBLEMAS

4.1. Un tubo de acero de 2 plg IPS lleva vapor a 325°F, a través de una
estancia a 70°F. ¢Qué disminucion en la radiacion tiene lugar Si el tubo se
cubre con una pintura de 26% de aluminio?

4.2. Una pared de un corredor de 8 por 28 por 4 pies de ancho entre una
camara de secado y una pared externa del edificio esta a 200°F, y la pared de
8 por 28 pies del edificio estara a 40°F durante el invierno. ;Cu4l sera el calor
gue pase a través del corredor en invierno, si la cAmara de secado esta recu-
bierta con ladrillo de silice no vidriado y la pared del edificio esta estucada?

4.3. Una camara para el curado térmico de laminas de acero, pintadas con
laca negra en ambos lados, opera pasando las laminas verticalmente entre dos
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placas de acero a 6 pies de distancia. Una de las placas esta a 600°F, y la
otra, expuesta a la atmosfera, esta a 80°F. ;Cuanto calor se transfiere entre
las paredes, y cudl es la temperatura de la lamina con laca cuando se alcanza
el equilibrio?

4.4. Una tuberia de 3 plg IPS aislada conduce vapor a 400°F a través de un
cuarto a 70°F. El aislante consiste de una capa de asbesto de 1; plg de grueso.
Se desea investigar el posible uso de una sobrecapa de pintura de aluminio al
26%. ¢Qué porcentaje de ahorro en calor puede esperarse?

4.5. Un compuesto organico fundido es transportado en el mas pequefio
de dos tubos de acero concéntricos de 2 y 3 plg IPS. El anulo puede llenarse
con vapor para prevenir la solidificacion, o el liquido puede calentarse algo
y circulado sin vapor de manera que el anulo actie como un aislante. Si el
fluido fundido esta a 400°F y el tubo exterior a temperatura ambiente (80°F),
¢qué pérdida de calor del material fundido tiene lugar en 40 pies lineales de
tuberia?

4.6. Calcule la pérdida de calor radiante de un horno a través de una
puerta de 2 plg de diametro, cuando la temperatura interior es de 1 750°F
y la exterior es de 70°F. Considere la emisién debida a un cuerpo negro.

4.7. Una caseta de bombeo construida de concreto sin aislar de 10 por 20
por 10 pies de altura, debe calentarse mediante tuberias colocadas en el piso
de concreto. Debe usarse agua caliente como el medio de calefaccién para
mantener la temperatura del piso a 78°F. Las paredes y el techo son de grueso
tal que mantienen la temperatura a 62°F en las superficies internas durante el
invierno. (a) ¢Cudl es la razén de radiacion entre el piso y el techo, si se
considera a las paredes no conductoras y re-radiantes? Las bombas cubren
un area despreciable del piso. (b) ¢Cudnte calor adicional se necesitara si
el area del piso se dobla alargando el cuarto a 20 por 20 pies?

4.8. Un bafio de cinc fundido se localiza en la esquina del piso del cuarto
de galvanizado, de 20 por 20 por 10 pies de alto. El cinc funde a 787°F, el techo
puede mantenerse a 96°¥ en el verano, por conduccidon a través de él. (a)
¢Qué calor se radiara desde 1 pie? del bafio? (b) Si el bafio se mueve al centro
del cuarto, ¢qué tanto de calor se radiara?

NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 4

Transferencia de calor de superficie emisora o absorbente, pie’
Superficie efectiva, pie2

Absorbencia, adimensional

Constantes de la ley de Planck

Potencia emisiva, Btu/(h)(pie2)

Factor geométrico, adimensional

Factor de emisividad, adimensional

Coeficiente de transferencia de calor equivalente a radiacion, Btu/(h)
(pie2)(°F)

Intensidad de radiacion, Btu/ (h) (pie2)

Intensidad monocromatica de emisién, Btu/ (h ) (pie?)(micrén)
NuUmero de pantallas de radiacion

Flujo de calor o intercambio neto de calor, Btu/(h)
Reflexividad, adimensional; radio, pie
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T Temperatura, °R

a, 8,0 Angulo, grados

€ Emisividad, adimensional

A Longitud de onda, micrones

a Constante de Stefan-Boltzmann, 0.173 X 10-8 Btu/(h)(pie2)( °R4)
7 Transmisividad, adimensional

SUBINDICES
b Cuerpo negro
1 Fuente

2 Receptor






CAPITULO 5
TEMPERATURA

La diferencia de temperatura. Una diferencia de temperatura es
la fuerza motriz, mediante la cual el calor se transfiere desde la
fuente al receptor. Su influencia sobre sistemas de transferencia de
calor, que incluyen tanto a la fuente como al receptor, es el sujeto
inmediato para estudio.

En los datos experimentales del Cap. 3, la temperatura de la
pared interior del tubo t,, se calcul6 del valor reportado para la tem-
peratura de la pared exterior del tubo t,. El medio logaritmico de
las diferencias t, -~ t, y t, — t, se uso para calcular At;. La tempera-
tura reportada para la tuberia fue el promedio de un cierto nimero de
termocoples, que en realidad no ofrecian valores constantes a lo
largo del tubo. Ordinariamente, no es posible en el equipo industrial
medir estos promedios de temperatura en las tuberias. Unicamente
las temperaturas de entrada y salida de los fluidos calientes y frios
se conocen o pueden ser medidos, y se hace referencia como las
temperaturas de proceso.:

La gréafica de la temperatura vs. longitud de tubo, t vs. L, para un
sistema de dos tubos concéntricos en el cual el fluido del &nulo se
enfria sensiblemente y el fluido en el tubo se calienta también sensi-
blemente, se muestra en las Figs. 5.1 y 5.2. Cuando los dos flujos
viajan en direcciones opuestas a lo largo del tubo como en la Fig.
5.1, estdan a contracorriente. La Fig. 5.1 puede ser comparada con
la Fig. 3.6, con la cual es similar excepto que una es la grafica de
t vs. L y la otra es una grafica de t vs. Q, el calor transferido. Cuando

1 En el resto de este libro el subindice 1 siempre denota la entrada y el subindice 2 2
salida. La diferencia terminal fria At o Atc es dada por T: = t1, y la diferencia terminal
caliente Aty o Aty por Ti -~ t:. Hay dos términos adicionales que a menudo se usan en la
industria. Estos son el rango y la aproximacion. Por “rango” se entiende el aumento g
disminucién actual de la temperatura, que para los liquidos calientes es Ti — Tz y Pala
los frios #: #. “Aproximacion” tiene dos significados diferentes, dependiendo si se aplica
a equipo a contracorriente, tal como tubos concéntricos u otro tipo de equipo. Para contra-
corriente la aproximacion es el nimero de grados entre la entrada del fluido caliente y la
salida del fluido frio, T = %, o la salida del fluido caliente y la entrada del fluido
frio, T: = t;, cualquiera que sea menor. Asf, una aproximacién muy cerrada significa que
una diferencia terminal ser4& muy pequefia, un factor significante en transferencia de calor.
La definicion de aproximacion para otro tipo de equipo se discutir& en el Cap. 7.
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los fluidos viajan en la misma direccion como en la Fig. 5.2, estan
en flujo paralelo. La temperatura del fluido en el tubo interior, en
ambos casos varia de acuerdo con una curva a medida que se
desplaza a lo largo de la longitud del tubo, y la temperatura del fluido
del anulo varia de acuerdo con otra curva. La diferencia de tempe-
ratura a cualquier distancia del origen donde L = 0, es la distancia
vertical entre las dos curvas.

Coeficientes totales de transferencia de calor. Los tubos concén-
tricos de las Figs. 5.1 y 5.2 llevan juntas dos corrientes, cada una
teniendo un coeficiente de pelicula particular y cuyas temperaturas
varian de la entrada a la salida. Por conveniencia, el método para
calcular la diferencia de temperatura entre los dos, debera em-
plear Unicamente las temperaturas de proceso, ya que generalmente
son las Unicas conocidas. Para establecer las diferencias de tempe-
raturas en esta forma entre una temperatura general T del fluido
caliente y alguna otra temperatura t del fluido frio, es necesario hacer
estimaciones también para todas las resistencias entre las dos tem-

Tz T T T2
t, t; t te

i T,
Tt ! T T}
. t2 | T
T,t°F T TtF 1,
T, [ Ti
| i
f X f X
L L
FiGc. 5.1. Contracorriente FiGc. 5.2. Flujo paralelo

peraturas. En el caso de dos tubos concéntricos, siendo el interior
muy delgado, las resistencias encontradas son la resistencia de la
pelicula del fluido en el tubo, la resistencia de la pared del tubo,
L./k., Y la resistencia de la pelicula del fluido en el anulo. Puesto
gue Q es igual a At/=R como antes,

1 L. 1
2R =+ (5.1)

donde =R es la resistencia total. Es costumbre sustituir 1/U por
=R donde U se llama € coeficiente total de transferencia de calor.
Ya que un tubo real tiene diferentes areas por pie lineal tanto en su
interior como en su exterior, h; y h, deben referirse a la misma area
de flujo de calor o en otra forma no coincidiran por unidad de longi-
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tud. Si se usa el area exterior A del tubo interno, entonces h; debe
multiplicarse por A;/A para dar el valor que tendria k; si se calculara
originalmente en base al area mayor A en lugar de A,;. Para una
tuberia con pared gruesa la Ec. (5.1) se transforma en

1 1 28D, D, 1 1 23D, D, 1
1_ D, 1 _ log2e 4+~ (5.2
7= warD T ok, 5.tk = mDsDy T ok, 8D TR 6P

D
La forma integrada de la ecuacién general de Fourier para el estado
estable puede escribirse

*log

Q =UAAM (5.3)

donde at es la diferencia de temperatura entre las dos corrientes
para la superficie total A. Usando la simplificacion de que la resis-
tencia de la pared del tubo delgado es despreciable, la Ec. (5.2)
se transforma

L1 1 (5.4)

U™ h(A:/A) * ho
En lo sucesivo la Ec. (5.3) se referird simplemente como ecuacidn
de Fourier. Justamente como h; se obtuvo de h; = Q/A; At; en la Ec.
(3.2) usando termocoples, asi U puede ser obtenida de U = Q/A A
usando temperaturas de proceso solamente. En experimentos que in-
volucran transferencia de calor sensible entre dos fluidos, se pueden
usar las Ecs. (5.2) y (5.4) para obtener cualquiera de los coeficientes
individuales de pelicula, a partir del coeficiente total U, Gnicamente
si se dispone de medios suplementarios para computar el otro co-
eficiente de pelicula. Afortunadamente, la condensacion de vapor pue-
de proporcionar una resistencia despreciable, de manera que k; o h,
usualmente pueden determinarse invidualmente, con una precision
adecuada mediante un experimento usando cualquiera de los flui-
dos y vapor.

La Ec. (5.3) tiene un valor particular en el disefio, cuando los
coeficientes de pelicula individuales pueden ser calculados mediante
el uso de ecuaciones del tipo obtenido por analisis dimensional, tales
como las Ecs. (3.26) 0 (3.32).y U puede ser resuelto de acuerdo
con ellos. Entonces la Ec. (5.3) se usa para computar el area total
o longitud de trayectoria requerida, cuando se da Q y At se calcula
a partir de las temperaturas de proceso. Cuando se especifican
las temperaturas de proceso el calor total transferido Q Btu/h tam-
bién se especifica, siendo computado de Q=wc(t,—t,)=WC(T,—T.).

El coeficiente de pelicula controlante Cuando la resistencia del
tubo metalico es pequefia en comparacién-cen—la-suma de las resis-
tencias de ambos coeficientes de pelicula, como usualmente sucede,
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puede despreciarse. Si un coeficiente de pelicula es pequefio y otro
muy grande, el coeficiente menor proporciona la mayor resistencia
y el coeficiente total de transferencia de calor para el aparato es
muy cercanamente el reciproco de la resistencia mayor. Suponga
hi(Ai/A) = 10 y h, = 1000 Btu/(h)(pie?)(°F) R; = 1§, = 0.1,
R, = %4000 = 0.001, y =R = 0.101. Una variacion de 50% en R, no
influye materialmente en Q, puesto que un valor de h,= 500, cam-
biard =R Gnicamente de 0.101 a 0.102. Cuando existe una diferencia
significante, el coeficiente menor es el coeficiente de pelicula con-
trolante.

Promedio logaritmico de la diferencia de temperatura: contraco-
rriente. Generalmente ambos fluidos experimentan variaciones de
temperatura, que no son lineas rectas cuando las temperaturas se
grafican contra longitudes como en las Figs. 5.1 y 5.2. A cualquier
punto T =t entre las dos corrientes difieren aun asi conduciran
al mismo resultado de la Ec. (3.36), en la cual el promedio logaritmi-
co de la diferencia de temperaturas se obtuvo de un estudio de
T =t vs. Q. Sin embargo, hay una ventaja en la derivacion basada
en T —t vs. L, puesto que ella permite la identificacion de la dife-
rencia de temperatura en cualquier punto a lo largo de la longitud
del tubo. Después, cuando se encuentran trayectorias de flujo mas
complejas, esta informacion sera esencial. Aun cuando dos fluidos
pueden transferir calor en un aparato de tubos concéntricos, ya sea
en contracorriente o flujo paralelo, la direccién relativa de los dos
fluidos influye en el valor de la diferencia de temperatura. Este punto
no podra ser suficientemente puntualizado: Cualquier trayectoria de
flujos formados por dos fluidos debe identificarse con sus diferencias
de temperatura. Para la derivacion de la diferencia de temperatura
entre dos fluidos de la Fig. 5.1 en contracorriente, se deben hacer
las siguientes suposiciones

1. El coeficiente total de transferencia de calor U es constante
en toda la trayectoria.

2. Las libras por hora de fluido que fluye son constantes, obede-
ciendo los requerimientos del estado estable.

3. El calor especifico es constante sobre toda la trayectoria.

4. No hay cambios parciales de fase en el sistema, por ejemplo,
vaporizacién o condensacion. La derivacion es aplicable para cam-
bios en el calor sensible y cuando la vaporizacion o condensacion es
isotérmica en toda la trayectoria.

5. Las pérdidas de calor son despreciables.

Aplicando la forma diferencial de la ecuacion del estado estable,

dQ = U(T -~ t)a'" dL (5.5)
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donde a” son los pies cuadrados de superficie por pie de longitud

de tubo o
o’ dL = dA.

De un balance diferencial de calor
dQ = WCdIT = wcdt (5.6)

donde Q es el limite cuando dQ varia de 0 a Q. En cualquier punto en
el tubo de izquierda a derecha, el calor ganado por el fluido frio
es igual al cedido por el fluido caliente. Tomando un balance de

L=0alL=X

WC(T —~ T2) = we(t = &) (5.7)
de lo que we
T="T:+ we (t = %) (5.8)
De las Ecs. (5.5) y (5.6) sustituyendo por T,
dQ=wcdt= U[T2 + I% t —t) — tl a dL
ty L son los Unicos variables. Colectando términos de ty L
Ua” dL _ —{5. 9 dt
e T ! +( l)t
2 WC YTAwe
El miembro derecho es de la forma
dt 1
/(h+—M |0g (a1 + blt)
Integrando dlentre Oy L y dt entre t, y t,,
T — 4+ ( 1) ta
UA 1 1 WC wc (5.10)

_— = n
we wce
(_WC’ —~ 1) T: — ot + (——WC = 1) t

Para simplificar esta expresion sustituya para T. en el numerador
la expresion de la Ec. (5.7). desarrolle el denominador, y cancele

términos

UA T — ¢s
WC = (wc,<, =1 In Ty =t (5.11)



116 PROCESOS DE TRANSFERENCL4 DE CALOR

Sustituya para wc/WC la expresion de la Ec. (5.7)
UA 1 T = Iy

T =TG- -T2 T =4
e Ml In Lr=b 590
= (TI —tz)—(Tz-'tl) T, — 4 '

Puesto que wc(t, —t,) = Q y sustituyendo at,y At, para tas tempe-
raturas terminales caliente y fria T, t,y T. —t,,

3 Aty — Aty
Q=U4 (m) (5.13)

Si la diferencia entre las dos terminales At, — At, se escribe de ma-
nera que sea positiva, entonces la razén de las dos terminales to-
madas en el mismo orden es numéricamente mayor que uno, elimi-
nandose cualquier confusidn debido a signos negativos. La expresion
entre paréntesis en la Ec. (5.13 ) es de nuevo el medio logaritmico o la
media logaritmica de la diferencia de temperaturas y se abrevia MLDT.
La Ec. (5.13) para flujos a contracorriente puede ser escrita

Q = UA At = UA X MLDT (5.13a)

- Ty =) = (Ty = 1) Aty — ALy
At = MLDT = o — 5~ hanaa 09

Flujo paralelo. Refiriéndose a la Fig. 5.2., para el caso en que
ambos fluidos fluyen en la misma direccién, las ecuaciones basicas
son esencialmente las mismas. Para el estado estable,

dQ = U(T = t)a”’ dL
pero
dQ = WCdT = -wcdt
puesto que t disminuye en direccion de los incrementos de valores
de T. Tomando el balance de calor entre X y el lado izquierdo,
WC(T = Ty) = we(ts — t)
Considerando de nuevo la diferencia terminal caliente at, = T, t,,

como la diferencia de temperatura mayor en flujo paralelo y At, =
T. - t, la diferencia de tempertura menor, el resultado es

(Tl - tl) — (T2 - t2) = U4 At'_} - Atl
In (T, = t)/(T2 = t2) “ In At:/At,

Q@ =UA (5.15)
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Relacion entre el flujo paralelo y a contracorriente. Puede pare-
cer de la forma final de las dos derivaciones para los dos flujos,
que hay poca diferencia entre los dos. Los ejemplos que siguen de-
muestran, que excepto donde un fluido es isotérmico (tal como va-
por condensante), hay una deswventaja térmica distintiva en el uso
de flujo paralelo.

EJempLo 5.1. Célculo de MLDT. Un fluido caliente entra a un aparato
de tubos concéntricos a temperatura de 300°F y se enfria a 200°F por un
fluido frio que entra a 100°F y se calienta a 150°F. ¢Deben ponerse en flujo
paralelo 0 a contracorriente?

Solucién.  Es conveniente escribir las temperaturas en la forma empleada
aqui, y realizar que la media logaritmica es siempre algo menor que el medio
aritmético (at, -4 At,) /2.

(a) Flujo a contracorriente: Fluido Fluido
caliente frio
{T')300 — 150 (¢) = 150 (At:)
(T5) 200 = 100 (t,) = 100 (At,)

50 (Af, — At,)
— Aty = Al —_ 50 o
MLDT = 23 log Ata/Al T 2.3 log 1887 g0 = 123.5°F
(b } Flujo paralelo : Fluido Fluido
caliente frio

(T5) 300 — 100 (1) = 200 (At,)
(1) 200 ~ 150 (tz) = 50 (At,)
150 (Afy = Aty)
150

— - o
MLDT =3y, = 108°F

La MLDT para las mismas temperaturas de proceso en flujo parale-
lo es menor que en flujo a contracorriente.

EsempLo  5.2. Calculo del MLDT con temperaturas iguales de salida. Un
fluido caliente entra a un aparato de tubos concéntricos a 300°F y debe
enfriarse a 200°F, mediante un fluido frio que entra a 150°F y se calienta
a 200°F.

(@) Flujo a contracorriente: Fluido Fluido
caliente frio
300 ~ 200 = 100 (At)
200 -~ 150 =50 (At,)
50 (Aty = Ah)

- 50 -

en luga
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(b) Flujo paralelo: Fluido Fluido
caliente frio
300 = 150 = 150 (At)
200 = 200 = 0 (At,)
150 (At, — Aly)
150

MLDT = yrprsmz = 0

En flujo paralelo, la menor temperatura tedricamente alcanzable
por el flujo caliente, es la temperatura de salida del flujo frio, t,.
Si esta temperatura fuera alcanzada, el MLDT seria cero. En la
ecuacion de Fourier Q = UA At, puesto que Q y U son finitas,
la superficie de transferencia de calor A tendria que sen infinita. Esto
altimo es obviamente imposible.

La imposibilidad para el fluido caliente en flujo paralelo de
reducir su temperatura bajo la temperatura del fluido frio, tiene mar-
cado efecto sobre la habilidad de los aparatos en flujo paralelo para
recuperar calor. Supdéngase que se desea recuperar el mayor calor
posible del fluido caliente en el Ej. 5.1 usando las mismas cantidades
de fluido caliente y frio, pero suponiendo que se dispone de mayor
superficie de transferencia de calor. En un aparato a contracorriente
es posible lograr que la temperatura de salida del fluido caliente T:
caiga dentro de 5 o 10” la temperatura de entrada del fluido frio
t;, digamos 110°F. En un aparato a flujo paralelo, la transferencia
de calor se restringira por la temperatura de salida del fluido frio,
en lugar de la entrada del fluido frio y la diferencia seria la pérdida en
calor recuperab\Ie. Sin embargo, el flujo paralelo se usa para fluidos
viscosos frios, puesto que el arreglo puede permitir que se obtenga
un mayor valor de U.

Considere ahora el caso donde la diferencia terminal caliente
(at,) en los ejemplos anteriores, no es la mayor diferencia de tem-
peratura.

Esemrro  5.3.  Calculo de MLDT cuando At, > At,. En un flujo a conira-
corriente, mientras un fluido caliente se enfria de 300 a 200°F, un fluido

frio se calienta de 100 a 275°F.

Flujo a contracorriente:

Fluido Fluido
caliente frio
300 = 275 = 25 (Aty)
200 - 100 = 100 (At)
75 (At, — Aty)
MLDT =,/

3Ty woggs - T
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Finalmente, cuando uno de los fluidos se comporta a través del apa-
rato isotérmicamente (vapor condensante), el flujo paralelo y a con-
tracorriente dan idénticas diferencias de temperatura.

EJsempLo 5.4. Célculo de MLDT con un fluido isotérmicoe. Un fluido frio
se calienta de 100 a 275°F por vapor a 300°F.

(a) Flujo a contracorriente: Fluido Fluido

caliente frio

300 - 215 = 25

300 ~ 100 =200
(b) Flujo paralelo: Fluido Fluido
caliente frio

300 -~ 100 =200

30 = 2715 = 25

Estos son idénticos.

En lo sucesivo, a menos de que se califique especificamente, to-
dos los arreglos de temperatura se suponen en contracorriente. Mu-
chos tipos de equipo industrial son actualmente un compromiso entre
el flujo paralelo y el contracorriente y reciben estudio adicional en
otros capitulos.

Recuperacion de calor en contracorriente. Muy a menudo se en-
cuentra disponible un aparato a contracorriente que tiene una lon-
gitud dada L y por lo mismo una superficie fija A. Dos corrientes
de proceso estan disponibles con temperaturas de entrada T, t,, a
unas razones de flujo y calores especificos W, C y w, c. ;Qué tempe-
raturas de salida se obtendran en el aparato?

Este problema requiere una estimacion de U que puede checarse
por los métodos de los capitulos siguientes, para diferentes tipos de
equipo de transferencia de calor a contracorriente. Escribiendo la Ec.
(5.12),

o(r, _ (Tl - t2) -_— (T:z - t1)
welte b)) = Ud pome s ip— t)

Arreglando,

In (5.16)

Tv—ty _UA(Ti—T:
Tz*tl wce tz—t1

Puesto que WC(T, = T.) = wc(t; —~ t,), we/WC = (T, -~ T.)/
(t. — t,). Esto significa que la razén de los rangos de temperatura
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puede establecerse sin recurrir a las temperaturas de trabajo actual.
Llamando a esta razon Unica R sin subindice

we _T1 T,
WO b~ 4

Sustituyendo en la Ec. (5.16) y eliminando logaritmos,
T1 tz

T2 - t]_
Para obtener una expresion para T, sola,

—_ -T
s — 0y ‘|‘T—11—3—2

R=

= o(U4/ue) (R=1) (5.17)

Sustituyendo en la Ec. (5.17) y resolviendo,

(1 = R)T, + [l — ewamwae—D]|Rt,
= 1 = ReTA/wa&®—D) (5.18)

T,

Para flujo paralelo se transforma

[R + ¢WAw) @D, 4 [eCAmo®ED _ ]R¢
Lo= (B +] 11)e(UA/wc)(R+1) - (5.19)

t, puede obtenerse de T, aplicando el balance de calor
WC(T1 - Tg) = ’LOC(tz - )

El cal6rico o temperatura promedio del fluido. De las cuatro su-
Posiciones usadas en la derivacion de la Ec. (5.14) para la MLDT,
la que estd sujeta a mayor desviacion es la que establece un coefi-
ciente total de transferencia de calor U constante. En los calculos
del Cap. 3, el coeficiente de pelicula se computé para las propieda-
dades del fluido a la media aritmética de las temperaturas entre la
salida y entrada, aun cuando no se verificd la exactitud de este calcu-
lo. En el intercambio de calor fluido-fluido, el fluido caliente posee
una viscosidad a la entrada que aumenta a medida que el fluido se
enfria. El flujo frio a contracorriente entra con una viscosidad que
disminuye a medida que se calienta. Hay una terminal caliente
T, = t, y una terminal fria T. — t,, y los valores de h,y h; (AJA)
varian a lo largo del tubo para producir una U mayor en la terminal
caliente que en la fria. Como un ejemplo simple, tdmese el caso de
un coeficiente individual de transferencia a la entrada y a la salida,
obtenido de los datos de Morris y Whitman, usando la Ec. (3.42).

Esemero 5.5, Célculo de b,y h,. Célculo del punto B-6:
= 99.1° = 129.2°F
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Entrada a 99.1°F:

¢ = 0.478 Btu/Ib (%)” = (Qgemgssmemg)o'g = 2570
w=295c¢cp

k = 0.078 Btu/(h)(pie)( °F/pie) %‘)“ = (0'478 X298 X2V 3
ki = 0.078 xa—l(%i X 0.0115 X 2570 X 3.52 = 156 a la entrada

Salida a 129.2°F:

_ DGE\® _ (0.622 X 854,000 )09
¢ =049% ( “ ) “\1Z X323 X 2.42‘) = 3390

u = 2.20
cu\ %
k = 0.078 (—k‘) = (- 0.495 X 2.20 X 2.42 )%
' — 0078 =323
hy = 0.078 x 0:;2 X 00115 X 3390 X 3.23 =190 a la salida

Al medio aritmético (114.3°F) h,= 174.5, valor que esta Unicamente a 3.6% del
valor experimental de 181, pero las variaciones contra k; al medio aritmético son

(“1‘%‘—15745) 100 = -10.6 % (1-90-1-14-5-—-1-14-5-) 100 = +8.9%

De lo anterior se puede ver que bajo condiciones actuales la va-
riacion de U puede ser aun mayor que hk; sola, puesto que el coefi-
ciente exterior hk, variard al mismo tiempo y en la misma direccién
que h;. Las variaciones de U pueden tomarse en cuenta. por integra-
cion numérica de dQ, el calor transferido sobre longitudes diferen-
ciales de tuberia a”dL = dA, y usando valores promedios de U de
punto a punto en la ecuacién diferencial dQ = U,, dA At. La suma
de punto a punto da entonces Q = UA at con poco error. Este es un
método muy tardado, y el aumento en exactitud de los resultados no
compensa el esfuerzo. Colburn 2 ha emprendido la solucién de proble-
mas con valores variables de U suponiendo que U varia linealmente
con la temperatura, derivando una expresion de acuerdo con esto para
la diferencia real de temperaturas. La razon de MLDT para U cons-
tante y la diferencia de temperatura verdadera variando U, se usa
entonces como la base para establecer un coeficiente total que es el
medio verdadero en lugar del medio aritmético.

Suponga

1. La variacion de U se da por la expresion U = a’( 1 + b't)
2. Flujo constante de peso

3. Calor especifico constante

4. No hay cambios parciales de fase

! Colburn, A. P., Ind. Eag. Chem., 35, 873-877 (1933).
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En la trayectoria total de transferencia
Q = WC(T1 - T:) = we(ts =~ t)

Puesto que R = wc/WC = (T, - T,)/( t, — t,) o generalizado como
en la Fig. 5.1,

R_‘(T—Ta)
D)

El balance de calor para el 4rea diferencial dA esta dado por

dQ= U(T — §) dA = wedt
donde U es el valor promedio para el incremento

dt dA

UT ~1) = we
Puesto que U = a’/(1 + b't), sustituya por U.
dt dA

JdL+ (T — 1) = we

Del balance de calor obtenga la expresién para T en términos de ¢t
y separe en. partes.

. f‘[ (R=1dt _ bt l A
(R=1=bT,+0Rh) J,, |Te =Rz + (R =1t 1+bthk J we
(5.20)

Integrando.
1 [lnTz—Rt1+(R—l)tz_ln1+b’tz _A
R =1=0T,F0Rty)|l T.=Rti+ (R ~Dbh I+bt1  We
(5.21)

Usando el subindice 1 parala terminal fria y 2 para la caliente
U= a'(1+ bt Ug = ¢/(1+ bty)
Como antes,
Ay = Ty = 1y Aty = T1 ~ 1y

Fraccionando la Ec. (5.21)

t2 - tl U] Atz A 522
Uy Ay = U, Ay i Us Aty = we (6.22)

Combinado con Q = we(t, --- t,),

Q, Uiahk =0, 5.23
K In Ul AtQ/L/Yz At]_ ( )

La Ec. (5.23) es una modificacion de la Ec. (5.13) que considera
las variaciones de U reemplazandolas con U,y U, donde A =0y
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A = A, respectivamente. Sin embargo, esto alin no es satisfactorio,
puesto que requiere el doble de calculo para los coeficientes indi-
viduales de pelicula para obtener U,y U,. Colburn decidi6 obtener
un calor Unico del coeficiente total U,, al cual toda la superficie
se puede considerar que transfiere calor a la MLDT. Entonces U, se
define por

O_ Ui =U, A, (Atz —~ Atl) (5.24)
A T In Uy At/U, Aty = ~ 7 \In Atz/Af, '

Sustituyendo U, = a’( 1 4+ b't. ),

a’'(1+ b'ty) Aty = a’(l + b'tg) At,
U; — a,(l _+_ bltc) — hl [(1 + b tll\f@k[gltl'i' b t?) Atl} (525)

In AtQ/At]_

U. se identificara ahora encontrando t., la temperatura de las pro
piedades a las cuales h;y h, se computan y en la que U, existe. Ha-
gase F, una fraccion, Multiplicando el aumento de temperatura de
la pelicula controlante vapor por F,y sumando el aumento fraccio-
nal resultante a la temperatura terminal menor de la corriente, se
obtiene una temperatura a la cual se evallan las propiedades de trans-
ferencia de calor y se calculan h;, h, y U..

le = U

= 5.26
Fc t2 - tl ( )
t. € la temperatura calérica de la corriente fria. Por definicion,
K_,_t2—‘51 U, - U, r:%:é_t_'
CTY - U, Aty Aly
y sustituyendo los equivalentes en la Ec. (5.25).
1+t _ 1+08
m_1<c+l m‘t‘I—Kch—{_l
de la que
, _(WE)+ [r/fr=1] 1 527
Fe = h K+ ~ K (5.27)
1+ T

La Ec. (5.27) ha sido graficada en la Fig. 17 del Apéndice con
UZ - U1 _ U}l ""' Uc
U, ~— U
como parametro, donde h y ¢ se refieren a 1as terminales calientes y
frias respectivamente. La fraccion caldrica F. puede obtenerse de

K, =
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la Fig. 17 calculando K. de U,y U.y At./At, para las condiciones
de proceso. La temperatura cal6rica del fluido caliente T, es

Te = Ty + F(T: — To) (5.28)
y para el fluido frio
t. = t]_ + Fc(tg — tl) (529)

Colburn ha correlacionado en el inserto de la Fig. 17 los valores
de K. donde la pelicula controlante es la de un corte de petroleo. Se
puede hacer una correlacién de este tipo en cualquier industria, que
trabaje con un grupo particular de fluidos obteniendo a’ y ¥ de las
propiedades y eliminando el calculo de U, y U,. Si un aparato trans-

fiere calor entre dos cortes o fracciones de petréleo, el corte que
dé el valor de K, mayor controla y puede usarse para establecer direc-
tamente F, para ambas corrientes a partir de la figura. Asi, siempre
gue haya una diferencia apreciable entre U,y U,, la MLDT no es la
verdadera diferencia de temperatura para contracorriente. La MLDT
puede retenerse, sin embargo, si se emplea un valor apropiado de U
para compensar su uso en la Ec. (5.13).

EsempLo 5.6. Calculo de la temperatura calérica. Un aceite crudo de
20°API se enfria de 300 a 200°F calentando gasolina fria de 60°API de 80
a 120°F en un aparato a contracorriente. (A qué temperatura del fluido debe

ser evaluada U?

Solucién
Coraza Tubos
Crudo de 20°API: Gasolina a 60°API

Temperatura

242.5 calérica 97

250 Media 100

300 Alta tempera- 120 180 |at
tura 2

200 Baja tempera-
tura 80 120 Aty

100 Diferencia 40

Crudo, T, = T, = 300 — 200 = 100°F, K, = 0.68 inserto de la Fig. 17
Gasolina, t, — t, = 120 80 = 40°F, K, = 0.10
El valor mayor de Kc corresponde al coeficiente de transferencia de calor
controlante, que se supone establece la variacién de U con la temperatura.
Entonces
At 200 =80
A = 300 — 120 = 0-667
F. = 0.425de la Fig. 17
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Temperatura calérica del crudo, T, = 200 + 0.425(300 200) — 242.5°F

L&

Temperatura calérica de la gasolina, t, = 80 + 0.425( 120 80) = 97.0°F

Debe notarse que so6lo puede haber una media caldérica y que el factor
Fc se aplica en ambas corrientes, pero esta determinado por la corriente COnN-
trolante .

La temperatura de la pared del tubo. La temperatura de la pared
del tubo puede ser computada a partir de las temperaturas caldricas
cuando tanto k; como h, son conocidas. Refiriéndonos a la Fig. 5.3, es
costumbre despreciar la diferencia de temperatura a través del metal
del tubo t, — t, y se considera que el tubo en su totalidad esta a la
temperatura de la superficie externa de la pared t,. Si la temperatura
caldrica exterior es T, y la temperatura caldrica interior es t,y 1/R;, =
hi, = hi( Ai/A) = h; X(DI/DE), donde el subindice io se refiere al
valor del coeficiente dentro del tubo, referido a la superficie exterior
del tubo.

At Tc — tc tw - tc
O=3E =R+ k.~ K. (5.30)

Reemplazando las resistencias en los dos ultimos términos por coefi-
cientes de pelicula.

Tc —‘tc _ tw = tc
]./ho + 1/hio - l/hio

Resolviendo por t.

—_ h"
bo = £ + }m(TC -t (531)
Y
tw = T - _ﬂ— (Tc e tc) (532)
- ¢ hio + ha
Cuando el fluido caliente esta dentro del tubo es
hio
tw - L + m (Tc - tc) (5.31(1)
Y
b= T, -t (7.~ 1) 5.32a)
w — dg¢ hig+ho ¢ c ( 04Q

Representacion isotérmica de calentamiento y enfriamiento. En el
flujo laminar cuando el fluido fluye isotérmicamente, se supone
gue la distribucién de la velocidad es parabdlica. Cuando una can-
tidad dada de liquido se calienta a medida que se desplaza por el
tubo, la viscosidad cerca de la pared de éste es menor que en la parte
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media. El fluido cerca de la pared se desplaza a mayor velocidad
que como lo haria en flujo isotérmico y modifica la distribuciéon pa-
rabdlica de la velocidad, como se indica en la curva de calentamiento
de la Fig. 5.4. Si el liquido se enfria, ocurre la contrario: el fluido
cerca de la pared fluye a menor velocidad que en flujo isotérmico,
produciendo la distribucion de velocidad indicada para enfriamiento.

_—

N 1p

|
|

Tc *c ———— Catentamiento
ho h o r 1 Isotérmico
Enfriamiento

' Velocidad Uy —>$

r

N j\ N
Ra+r=—Rio

Fic. 5.3. Temperatura de la pared del F1c. 5.4. Calentamiento, enfriamien-
tubo to, y flujo laminar isotérmico

7

Para el liquido que fluye méas ripidamente en la parea aurante el ca-
lentamiento, algo del liquido cerca del eje central del tubo debe fluir
hacia fuera en direccion a la pared para mantener el incremento de
velocidad. Este es el componente radial de la velocidad que real-
mente modifica la naturaleza del flujo laminar. Si los datos para ca-
lentar un aceite en un rango de temperatura dada se grafican como
en la Fig. 3.10, junto con los datos para enfriar el aceite en el mismo
rango de temperatura, se obtienen dos familias de puntos. Los datos
para calentamiento dan mayores coeficientes de transferencia de ca-
lor que aquellos de enfriamiento. Colburn 3 se abocd a convertir ambos
datos a una sola linea isotérmica. Fue capaz de emplear una ecuacion
basica de la forma (3.32) multiplicando el miembro derecho por la
razon adimensional (u/y;)~ donde.  es la viscosidad a la tempera-
tura caldrica y p; es la viscosidad a una temperatura de pelicula ar-
bitraria definida para flujo laminar por

tf = b + %(tw - tnv) (533)

! Colburn, A. P., Trans. AICRE, 29, 174-210 (1933).
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y para flujo turbulento por

tf = llV + %(tw e tav) (534)

Sieder y Tate * correlacionaron una gran cantidad de datos para
tubos, mas bien que para tuberias, y obtuvieron un factor adimen-
sional ( u/p,) ™ donde u, es la viscosidad a la temperatura de la
pared del tubo t,. Usando la correccion de Sieder y Tate, la Ec.
(3.32) para flujo laminar se transforma

2RO e

La Ec. (3.26) para flujo turbulento es

e e

Incorporando el factor de correlacién para calentamiento y enfris-
miento en esta forma, se obtiene una curva simple tanto para ca-
lentamiento como para enfriamiento, puesto que el valor de n/p,
es mayor que 1 .0, para calentamiento de liquidos y menor de 1.0
para enfriamiento de los mismos. Ya que las viscosidades de los
gases aumentan en lugar de disminuir con las altas temperaturas,
las desviaciones para la distribucion isotérrnica de las velocidades
son contrarias a las de los liquidos.

PROBLEMAS

5.1. Para un aparato de transferencia de calor con tubos concéntricos
que tiene tubos interiores de 1 plg IPS, se ha computado el coeficiente de
pelicula k;, siendo de 10.0 Btu/(h)(pie?)( °F). Por célculos apropiados, tres
diferentes fluidos, cuando se circulan a través del anulo, tendran coeficientes
de pelicula de 10.0, 20.0 y 200, respectivamente. Despreciando la resisten-
cia del tubo, ¢cémo afecta el valor del coeficiente del &anulo al valor del coe-
ficiente total de transmision?

5.2. (a) Para valores de h; = 100 y h, = 500, ¢qué error resulta en el
valor calculado de U para un aparato de transferencia de calor de tubos
concéntricos que tiene tuberia interior de 2 plg IPS, cuando la resistencia
del metal se obtiene de R, = L, k, A en lugar de (2.3/2wk,) log D,/D,y
cuando la resistencia del tubo se omite enteramente. (b) (Cudiles son los
errores cuando los coeficientes son k; = 10y k, = 50?

5.3. Calcule la MLDT para contracorriente, en los siguientes casos en
los que el fluido caliente se enfria de 200 a 100°F, y el fluido frio, calentado
en igual rango en cada caso, es (a) de 90 a 140°F, (b) de 80 a 130°F, y
(c) de 60 a 110°F. Observe la naturaleza de la desviacién de la MLDT del
medio aritmético de las dos diferencias terminales en cada caso.

i Sieder, E. N., y 6. E. Tate, [nd. £ng. Chem., 28, 1429-1 436 (1936)
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5.4. Un fluido caliente se enfria de 245 a 225°F en cada caso. Compare
las ventajas del flujo a contracorriente sobre el flujo paralelo en el tamafio
de la MLDT cuando el fluido frio se debe calentar de (a) 135 a 290°F, (b)
125 a 210°F, y (c) de 50 a 135°F.

5.5. 10 000 lb/h de benceno frio se calientan bajo presion desde 100°F,
enfriando 9 000 1b/h de nitrobenceno a una temperatura de 220°F. La trans-
ferencia de calor se lleva a efecto en un aparato de tubos concéntricos que
tiene tuberia de 1Y4 plg IPS y 240 pies de largo. Otras pruebas en equipos
similares de transferencia de calor y entre los mismos liquidos indican que
un valor de U = 120 basado en el area exterior del tubo interior es aceptable.
(@) ;Qué temperaturas de salida se pueden esperar en una operacién a con-
tracorriente? (b) (Qué temperatura de salida se alcanza en flujo paralelo?
(c) Si parte del tubo concéntrico se elimina dejando Unicamente 160 pies
lineales, (qué temperatura de salida se puede esperar en contracorriente?

5.6. Se debe calentar benceno en un aparato de tubos concéntricos que
tiene tuberia interior de 114 plg IPS, de 100 a 140°F, mediante 8 000 1b/h
de nitrobenceno, que tiene una temperatura inicial de 180°F. Se puede esperar
un valor de U = 100 basado en la superficie exterior del tubo. ;Cuanto
benceno puede calentarse en 160 pies lineales de tubo concéntrico, (a) en
flujo a contracorriente, (b) flujo paralelo? (Idea. Solucion de prueba y error).

5.7. Debe enfriarse anilina de 200 a 150°F, en un aparato de tubos
concéntricos que tiene 70 pies? de superficie externa del tubo, usando 8 600
Ib/h de tolueno entrando a 100°F. Puede anticiparse un valor de U = 75.
({Cuanta anilina se puede enfriar en contracorriente?

5.8, En un aparato de tubos concéntricos se enfria un liquido a contra-
corriente de 250 a 200°F, calentando otro de 100 a 225°F. El valor de U,
en la terminal fria se calcula como 50.0 a partir de las propiedades de la
terminal fria, y U, en la terminal caliente se calcula como 60.0. jA qué
temperaturas del fluido deberd computarse U para que exprese la transferen-
cia total de calor para todo el aparato?

5.9. En un aparato ‘de tubos concéntricos se enfria un liquido a contraco-
rriente de 250 a 150°F, calentando otro de 125 a 150°F. El valor de U, en la
terminal fria es 52 y en la terminal caliente U, es 58. ;A que temperaturas
del liquido debera computarse U para la transferencia total de calor?

5.10. El calculo de la temperatura calérica se puede efectuar directamen-
te, evaluando ¢ y » en U = a'( 1 4 b't) para un rango de temperatura
dado. Si el liquido caliente del Prob. 5.8 proporciona el coeficiente de pelicula
controlante, ;cuales son los valores numéricos de las constantes a’y b’?

5.11. Kerosena de 40" API se enfria de 400 a 200°F calentando aceite
crudo de 34" API de 100 a 200°F. ;Entre qué temperaturas caloricas es
transferido el calor, y qué tanto se desvian éstas de la media?

5.12. Un destilado de 35°API se enfria de 400 a 300°F, por un destilado
fresco de 35°API que se calienta de 200 a 300°F. (Entre qué temperaturas
caldricas es transferido el calor, y qué tanto se desvian de la media?

NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 5

A Superficie de transferencia de calor o superficie externa de
‘tuberias, pies:
a’ Superficie externa de tuberias por pie de longitud de tubo,

pies
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a, b
Qi b1
C

Ty, T»

Constantes en la ecuacion U = a’( 1 + bt)

Constantes

Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones,
Btu/(Ib) (°F)

Calor especifico del fluido frio, Btu/(Ib)( “F)

Diametro interior del tubo, pies

Fraccion calérica, adimensional

Masa velocidad, 1b/(h) (pie”)

Coeficiente de transferencia de calor, Btu/ (h) (pie” ) ( “F)

Coeficientes de pelicula interior y exterior, Btu/(h) (pie?)-
(°F)

h;A;/A, coeficiente de pelicula interior referido a la super-
ficie exterior, Btu/(h)(pie2)(°F)

Factor caldrico, adimensional

Conductividad térmica, Btu/(h) (piez)( °F/pie)

Longitud, pies

Media logaritmica de la diferencia de temperatura, °F

Flujo de calor, Btu/h

Razén de we/WC = (1, — T,)/(t, — t,), adimensional

Resistencia total al flujo de calor, (h)(pie?)(°F)/Btu

Razo6n de las diferencias terminales de frias a calientes, adi-
mensional

Temperatura del fluido caliente, °F

Temperatura calérica del fluido caliente, °F

Temperaturas de entrada y salida del fluido caliente, res-
pectivamente, °F

Temperatura del fluido frio, °F

Temperatura calérica del fluido frio, °F

Temperatura de la pelicula en las Ecs. (5.33) y (5.34), °F

Temperatura de la pared interior del tubo, °F

Temperatura de la pared exterior del tubo, °F

Temperaturas de entrada y salida del fluido frio, respectiva-
mente, °F

Diferencia de temperatura en un punto o media sobre un
area, °F

Diferencia de temperatura en las terminales frias y calien-
tes, respectivamente, °F

Media logaritmica de t, —t,y t, t, °F

Coeficiente total de transferencia de calor en general,
Btu/(h)(pie?)(°F)

Coeficiente total de transferencia de calor de las terminales
calientes y frias, Btu/ (h) (pie”) (“F)

Valor de U a t,, Btu/(h)(pie?)(°F)

Peso del fluido caliente, 1b/h

Peso del fluido frio, 1b/h

Constante de proporcionalidad, adimensional

Viscosidad a la temperatura media o calérica, Ib/(pie) (h)

Viscosidad a las temperaturas de la pelicula y pared del tu-

bo, respectivamente, 1b/(pie)(h)
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Exponentes

dp g, r" ¢ Constantes

Subindices (excepto los anotadas)

1 Interior de una tuberia o tubo
0 Exterior de una tuberia o tubo
10 Valor basado en el interior de una tuberia o tubo referido

al exterior del tubo



CAPITULO 6

FLUJO A CONTRACORRIENTE: INTERCAMBIADORES
DE DOBLE TUBO

Def iniciones. El equipo de transferencia de calor se define por
las funciones que desempefia en un proceso. Los intercambiadores
recuperan calor entre dos corrientes en un proceso. El vapor y el
agua de enfriamiento son servicios y no se consideran en el mismo
sentido que las corrientes de proceso recuperables. Los calentadores
se usan primariamente para calentar fluidos de proceso, y general-
mente se usa vapor con este fin, aun cuando en las refinerias de
petréleo el aceite caliente recirculado tiene el mismo propésito. Los
enfriadores se emplean para enfriar fluidos en un proceso, el agua
es el medio enfriador principal. Los condensadores son enfriadores
cuyo proposito principal es eliminar calor latente en lugar de calor
sensible, Los hervidores tienen el propoésito de suplir los requeri-
mientos de calor en los procesos de destilacion como calor latente.
Los evaporadores se emplean para la concentracion de soluciones
por evaporacion de agua. S ademas del agua se vaporiza cualquier
otro fluido, la unidad es un vaporizador.

I nter cambiador es de doble tubo En el Cap. 5, se usaron apara-
tos de tubos concéntricos para las derivaciones relacionadas con la
transferencia de calor. La imagen industrial de este aparato es el
intercambiador de doble tubo, que se muestra en la Fig. 6.1. Las
partes principales son dos juegos de tubos concéntricos, dos tes
conectoras, un cabezal de retorno y un codo en U. La tuberia interior

Prensa estopa Prensa
Codo ;N Prensa estopa—s. | | Eﬁm

Fic. 6.1. Intercambiador de doble tubo
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se soporta en la exterior mediante estoperos y el fluido entra al tubo
interior a través de una conexién roscada localizada en la parte
externa del intercambiador. Las tes tienen boquillas o conexiones
roscadas que permiten la entrada y salida del fluido del anulo que
cruza de una seccion a otra a traveés del cabezal de retorno. La tube-
ria interior se conecta mediante una conexiéon en U que esta ge-
neralmente expuesta y que no proporciona superficie de transferencia
de calor. Cuando se arregla en dos pasos, como en la Fig. 6.1, la
unidad se llama horquilla.

El intercambiador de doble tubo es extremadamente atil, ya que
se puede ensamblar en cualquier taller de plomeria a partir de
partes estandar, proporcionando superficies de transferencia de ca-
lor a bajo costo. Los tamafios estandar de tes y cabezales de retor-
no, s dan en la Tabla 6.1.

TABLA 6.1. CONEXIONES PARA INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO

Tubo exterior IPS Tubo interior IPS

2 14
214 1Yy
3 2
4 3

Los intercambiadores de doble tubo generalmente se ensamblan
en longitudes efectivas de 12, 15 o 20 pies, la longitud efectiva es la
distancia en cada rama sebre la que ocurre transferencia de calor y ex-
cluye la prolongacion del tubo interior después de la seccién de inter-
cambio. Cuando las horquillas se emplean en longitudes mayores
de 20 pies correspondientes a 40 pies lineales efectivos 0 mas de
doble tubo, el tubo interior se vence tocando el tubo exterior, por lo
que hay una mala distribucion del fluido en el anulo. La principal
desventaja en el uso de los intercambiadores de doble tubo es la
pequefa superficie de transferencia de calor contenida en una
horquilla simple. Cuando se usa con equipo de destilacion en un
proceso industrial, se requiere gran nimero de ellos. Esto requiere
considerable espacio, y cada intercambiador de doble tubo introduce
no menos de 14 puntos en donde pueden ocurrir fugas. El tiempo
y gastos requeridos para desmantelarlos y hacerles limpieza perié-
dica son prohibitivos comparados con otros tipos de equipo. Sin
embargo, los intercambiadores de doble tubo encuentran su mayor
uso en donde la superficie total de transferencia requerida es pe-
guefia, 100 a 200 pies? 0 menos.

Coeficientes de pelicula para fluidos en tuberias y tubos. La Ec.
(3.42) se obtuvo para el calentamiento de varios aceites en tuberias,
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basada en los datos de Morris y Whitman. Sieder y Tate,* hicieron
una correlacion posterior tanto para el calentamiento como enfria-
miento de varios fluidos, principalmente fracciones de petroleo, en
tubos horizontales y verticales, llegando a una ecuacion para el flujo
laminar donde DG/x < 2 100 en la forma de la Ec. (5.35).

2w )@@ E) Qi) @) e

donde L es la longitud total de la trayectoria de transferencia de
calor antes de que haya mezcla. La Fc. (6.1) dio las desviaciones
maximas de la media de aproximadamente -+ 12% de Re = 100
a Re = 2 100, excepto para agua. Después del rango de transicidn.
los datos pueden extenderse al flujo turbulento en la forma de

la Ec. (5.36).
0.8 14 0.14
2@ @ e

La Ec. (6.2) dio una desviacion media maxima de aproximada-
mente + 15y — 10% para nimeros de Reynolds arriba de 10 000.

Aunque las Ecs. (6.1) y (6.2) fueron obtenidas para tubos, tam-
bién se podran usar indiscriminadamente para tuberias. Las tube-
rias son mas rugosas que los tubos y producen mas turbulencia
para los mismos numeros de Reynolds. Los coeficientes calculados
de correlaciones de datos de tubo son actualmente menores y mas
seguros que los calculos correspondientes basados en datos de tu-
berias, y no hay en la literatura correlaciones de tuberia tan extensas
como las correlaciones para tubos. Las Ecs. (6.1) y (6.2) son apli-
cables para liquidos organicos, soluciones acuosas y gases. No son
conservadoras para el agua y después se daran datos adicionales
para este caso. Para permitir una representacion grafica de ambas
ecuaciones en un solo par de coordenadas, refiérase a la Fig. 6.2.

Usando la ordenada
) h.D cu —14 " -—0.14
= (2) (7))

y la abscisa (DG/p.) solamente puede mostrarse la Ec. (6.2). Usando
D/L o L/D como parametro, se puede también incluir la Ec. (6.1).
La regidn de transicion junta las dos. Graficas de las Ecs. (6.1) y
(6.2) se dan en la Fig. 24 del Apéndice junto con una linea de pen-
diente 0.14 para facilitar la solucion de la razén ¢ = (u/pe)*™.

Fluidos que fluyen en un anule: Didmetro equivalente. Cuando un
fluido fluye por un conducto que tiene seccidn diferente a la circu-

I'Sieder, E. N., y G. E. Tate, Ind. Eng. Chem., 28, 1429-1 436 (1936).
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_ Flujo laminar REDISn Flujo turbulento
Ec.(6.1) transicion  £c.(62)

h: o

i’\ ﬁmte =08

ﬂ; /h

i .y

Ay Pendiente = 73
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=} |
N / 19

7100
DG
[

Fic. 6.2. Curva de transferencia de calor para tubos

lar, tal como un anulo, es conveniente expresar los coeficientes de
transferencia de calor y factores de friccion mediante los mismos
tipos de ecuacion y curvas usadas para tuberias y tubos. Para per-
mitir este tipo de representacién para la transferencia de calor en
los anulos, se ha encontrado ventajoso emplear un didmetro equi-
valente D,. El diametro equivalente es cuatro veces el radio hidrau-
lico, y el radio hidraulico es, a su vez, el radio de un tubo equivalente
a la seccion del anulo. El radio hidraulico se obtiene como la razén
del area de flujo al perimetro hiumedo. Para un fluido que fluye
en un anulo, como se muestra en la Fig. 6.3, el area de flujo es
evidentemente (x/4) (D} — D?) pero los perimetros humedos para
transferencia de calor y caidas de presion son diferentes. Pa-
ra la transferencia de calor el perimetro himedo es la circunferencia
exterior del tubo interior con didmetro D,, y para la transferencia
de calor en el anulo

4 X area de flujo  4x(D% = D3) o Di = Di

= 4r, = =
D "~ perimetro himedo 4rD; D,

(6.3)

En los calculos de caida de presién la friccion no solamente se
origina por la resistencia del tubo exterior, sino también es afectada
por la superficie exterior del tubo interior. El perimetro humedo
total es »(D, + D,), y para la caida de presién en un anulo

, _ 4 X drea de flujo _ 4x(D} — DY
i ™ perimetro himedo ~ 4x(D: + D))

de friccién

D =Dy~ D; (64)

Esto conduce al resultado anémalo de que el nimero de Reynolds
para las mismas condiciones de flujo, w, G, y g, son diferentes para
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Fic. 6.3. Didmetros de
los anulos y localiza-
cion de coeficientes

transferencia de calor y caida de presion, puesto que D, debe estar
sobre 2 100 mientras que DY, estad debajo de 2 100. Actualmente
ambos numeros de Reynolds deberadn considerarse uUnicamente
aproximados, puesto que la distincién exacta entre flujo laminar
y turbulento a un ndmerc de Reynolds de 2 100 no es completamente
valida en el anulo.

Coeticientes de pelicula para fluidos en anulos. Cuando el diame-
tro equivalente de la Ec. (6.3) se sustituye por D, la Fig. 24 en el
Apéndice puede considerarse como una grafica de D.G/p Vs.
(hDe/k) (cn/k)/3( u/pw) . by €s el coeficiente exterior o del anulo
y se obtiene de la misma forma que h;, por multiplicacion de la
ordenada. Aun cuando D difiera de D,, b, es efectiva en el diametro
exterior del tubo interior. En intercambiadores de doble tubo es
costumbre usar la superficie exterior del tubo interior como la su-
perficie de referencia en Q = UAAt, y puesto que h; se ha deter-
minado para A;y no para A, debe ser corregida. k; se basa en el
area correspondiente del diametro interior donde la superficie por
pie de longitud es de = X DI. En el exterior del tubo la superficie
por pie de longitud es = X DE; y de nuevo, haciendo k;, € valor de
h; referida al didmetro exterior,

DI
"DE

Factores de obstruccién. Los coeficientes totales de transferen-
cia de calor requeridos para cumplir con las condiciones de proceso,
deben ser determinados de la ecuacidon de Fourier cuando la super-
ficie A es conocida y Q y At son calculados a partir de las condicio-
nes de proceso. Entonces U = Q/Aat. Si la superficie no se conoce,
la U puede obtenerse independientemente de la ecuacion de Fourier
mediante los dos coeficientes de pelicula. Despreciando la resistencia
de la pared del tubo,

hio = h; %1 =h (6.5)

1 _ _ 1 1
. it Ri+ R, = 7;'0 + E (6.6)
U = - hia.ha - (67)
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La localizacién de los coeficientes y temperaturas se muestran en la
Fig. 6.3. Cuando U ha sido obtenida de los valores de h;,y h,, ¥
Q vy At son calculados de las condiciones de proceso, la superficie A
requerida puede ser computada. El calculo de A se conoce como
de disefio.

Cuando los aparatos de transferencia de calor han estado en
servicio por algun tiempo, sin embargo, se les depositan incrusta-
ciones y basura en la parte interior y exterior de las tuberias, afia-
diendo dos resistencias mas de las que fueron incluidas en el calculo
de U por la Ec. (6.6). La resistencia adicional reduce el valor ori-
ginal de U, y la cantidad requerida de calor ya no se transfiere
por la superficie original A; T, aumenta, y t, disminuye respecto
a las temperaturas de salida deseadas, aun cuando h;y h, se man-
tienen sustancialmente constantes. Para obviar esta eventualidad,
es costumbre disefiar el equipo anticipando la depositacién de ba-
sura e inscrustaciones, introduciendo una resistencia R, llamada
factor de basura, incrustacion o de obstruccién. Supdngase Rq; el fac-
tor de obstruccién para el fluido del tubo interior a su diametro
interior, y Ry, el factor de obstruccién para el fluido del anulo en el
didmetro exterior del tubo interior. Estos factores pueden ser con-
siderados muy delgados para lodos, pero apreciablemente gruesos
para incrustaciones, que tienen conductividad térmica mayor que
los lodos. Estas resistencias se muestran en la Fig. 6.4. El valor

Fic. 6.4 Localizacion de
Tubo los factores de obstruc-
cion y coeficientes de

Tubo transferencia de calor

exterior

de U obtenido en la Ec. (6.7) Unicamente a partir de 1/h;, y 1/h,
puede considerarse como coeficiente total limpio designado por U,
para mostrar que los lodos o basura no se han tomado en cuenta.

El coeficiente que incluye la resistencia de lodos se llama de disefio
0 coeficiente total de lodos U,. El valor de A correspondiente a
Uy en lugar de U, proporciona las bases en las cuales el equipo

debe ser hecho en dltima instancia. La correlacidon entre los dos
coeficientes totales U,y Uy es

1

1
o= +Ru+R 6.8
(/vD (ch Rdz Rdo ( )
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0 poniendo
P Ra* + Reo = Ba ©6.9)
Ui,, = ’Ul‘c + R; (6.10)

Supdngase que para un intercambiador de doble tubo, h;,y h, s
han computado como 300 y 100 respectivamente, luego

L o1 1-00033+4001=0.0133

UC hw ag
0 Uy,=1/0.0133 = 75.0 Btu/(h)(pie?)(°F). De la experiencia, per-
mitasenos decir, que se ha encontrado que una resistencia térmica
para los lodos Ry = 0.001 (h)(pie?)(°F)/Btu se depositara anual-
mente dentro del tubo, y R4 = 0.0015 se depositara en el exterior
del tubo. ¢Para qué coeficiente total deberd calcularse la superfi-
cie de manera que el aparato deba limpiarse una vez por afo sola-
mente? Entonces R: = Rai + Ra = 0.0025, y

5-; = z}—c + Ry = 75%0 + 00025 = 00158 (h)(pie*)( °F)/Btu

1 . «
Us = 55155 = 63.3 Btu/(h) (pie?) ( “F)

La ecuacion de Fourier para la superficie en la que el lodo se depo-
sitard se transforma en

Q= Ud At (6.11)

Si se desea obtener A, entonces ki, y h, deberan calcularse primero
mediante ecuaciones tales como las Ecs. (6.1) y (6.2) que son

independientes de la magnitud de la superficie pero dependen de
su forma, tales como el diametro y area de flujo de fluido. Con
éstas, U, se obtiene de la FEc. (6.6) y U, se obtiene de U, usando
la Ec. (6.10). Algunas veces, sin embargo, es deseable estudiar la
velocidad a la cual se acumula el lodo o barro sobre una superficie
conocida A. U, permanecera constante si la incrustacion o lodo no
altera la velocidad de la masa reduciendo el area de flujo del fluido.

U,y at cambiaran obviamente a medida que se acumule el lodo
debido a que la temperatura del fluido variara a partir de cuando
la superficie esta recién instalada y limpia hasta que se obstruya.

* Actualmente Rg;deberd referirse al diametro exterior como Raio =Ri(A/A:). Cuando yn
cilindro es muy delgado comparado con su diametro, como la pelicula de lodo, su re-
sistencia es casi la misma que aquella de una pared plana. Como se muestra por las Ees.
(2.34) vy (2.35). la falla por corregir el exterior introduce un error despreciable, usual-
mente bien por debajo del 1%. Para incrustacion gruesa, sin embargo, el error puede
ser  apreciable.
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Si At se calcula de temperaturas observadas en lugar de las tempe-
raturas de proceso, entonces la Ec. (6.11) puede ser usada para
determinar R, para un periodo de obstrucciéon dado. Entonces de la

Ec. (6.10)

1 1
R, = T~ T (6.12)
gue también puede ser escrita como
_Ue~Usp
Ry = TUD (613)

Cuando R, (depositado) > R, (permitido), como sucede después de
cierto periodo de servicio, el aparato no pasara una cantidad de ca-
lor igual a los requerimientos del proceso y debe ser limpiado.

En la Tabla 12 del Apéndice se anotan valores numéricos de
factores de obstruccion para cierta variedad de procesos. Los fac-
tores de obstruccion tabulados pretenden proteger al intercambiador
de entregar menos calor que el requerido por el proceso por un
periodo de un afio a afio y medio. De hecho, el propésito de los
factores de obstruccion tabulados, debe considerarse desde otro punto
de vista. Al disefiar una planta de proceso que contenga varios
intercambiadores de calor, pero sin equipo alternante o de repues-
to, el proceso debera descontinuarse y el equipo limpiarse tan pronto
como el primer intercambiador se obstruya. Es impractico parar cada
vez que alguno de los intercambiadores se obstruya, usando los
factores de obstruccion tabulados se pueden hacer arreglos, de mane-
ra que todos los intercambiadores en el proceso se ensucien al mismo
tiempo sin considerar el servicio. En esta fecha todos pueden des-
mantelarse y limpiarse durante un solo paro. Los valores tabulados
pueden diferir de aquellos encontrados por experiencia en servicios
particulares. Si se hace necesario una limpieza demasiado frecuen-
te, debe aumentarse R, en disefios futuros.

Debe esperarse que el equipo de transferencia de calor trans-
ferird mas calor que los requerimientos del proceso cuando recién
se pone en servicio y que se deteriorara durante la operacion, a
resultas de los lodos hasta que justamente cumpla con los reque-
rimientos del proceso. El calculo de las temperaturas desarrolladas
inicialmente por un intercambiador limpio cuya superficie ha sido
designada por Un, pero que esta operando sin lodos y que, conse-
cuentemente, esta sobrado de area, no es dificil. Refiriéndonos a las
Ecs. (5.18) y (5.19), use Us por U y la superficie real del inter-
cambiador A (que se basa en U,). Este calculo es también util para
checar si un intercambiador podra o no desarrollar los requeri-
mientos de calor del proceso cuando se ensucie.
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Calda de presion en tuberias y tuberias de anulo La caida de pre-
sién permitida en un intercambiador es la presién estatica del fluido
gue debe disiparse para mover el fluido a través del jntercambia-
dor. La bomba seleccionada para la circulacién del fluido en proceso
debe desarrollar suficiente carga a la capacidad deseada para vencer
las pérdidas de friccion causadas por la tuberia de conexién, co-
nexiones, reguladores de control, y la caida de presion en el inter-
cambiador mismo. Esta carga debe afadirse a la presién estatica
del final de la linea, tal como la elevacidn o presién del recipiente
final que recibe. Cuando se ha designado una caida de presién
definida para un intercambiador como parte de un circuito de bom-
beo, debera siempre utilizarse tan completamente como sea posible
en el intercambiador, ya que de otra forma debera disiparse me-
diante un reductor de presién. Puesto que en la Ec. (3.44)

AF a G? (aproximadamente, puesto que f varia algo corPP—G—)

y en la Ec. (6.2) para flujo turbulento
h: a G*# (cercanamente)

el mejor uso para la presion disponible es aumentar la velocidad de la
masa que también aumenta h; y disminuye el tamario y costo del
aparato. Es costumbre permitir una caida de presion de 5 a 10 Ib/plg?
para un intercambiador o bateria de intercambiadores que desem-
pefien un mismo servicio en un proceso, excepto donde el flujo es
por gravedad. Para cada corriente bombeando 10 Ib/plg* es estan-
dar. Para flujo por gravedad la caida de presion permitida esta
determinada por la elevacién del tanque de almacenamiento sobre
la salida final z en pie de liquido. Los pies de liquido pueden ser
convertidos a libras por pulgada cuadrada multiplicando z por p/144.

La caida de presion en tuberias puede ser computada de la
ecuacion de Fanning [Ec. (3.44)], usando un valor apropiado de f
de la Ec. (3.46) 0 (3.47b), dependiendo del tipo de flujo. Para la
caida de presion en flujos que fluyen en un anulo, reemplace D en
el numero de Reynolds por D’ para obtener f. La ecuacion de Fan-

ning puede ser modificada para dar
_ 4fG?L
 2¢p*D,
Cuando se conectan en serie varios intercambiadores de doble tubo,

anulo a anulo y tuberia a tuberia, como en la Fig. 6.5, la longitud de
las Ecs. (3.441 y (6.14) es el total de la trayectoria.

(6.14)
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La caida de presion computada por la Ec. (3.44) o (6.14) no
incluye la caida de presion cuando el flujo entra o sale de los inter-
cambiadores. Para los tubos interiores de los intercambiadores de
doble tubo conectados en serie, la pérdida de entrada es usualmente
despreciable, pero para los 4nulos puede ser importante. La caida de
presion permitida de una cabeza de velocidad, Vz/2¢’, por horquilla
ordinariamente es suficiente. Supdngase que fluye agua en un anulo
con una velocidad de masa de 720 000 Ib/(h)(pie?). Puesto que
p = 62.5 1b/pie* (aproximadamente),

V = 2600, — 362080825 = 3.2 pie/seg

La caida de presién por horquilla sera 3.2:/(2 X 32.2) = 0.159
pies de agua o 0.07 Ib/plg?. A menos de que la velocidad sea bastante
mayor que 3 pies/seg, las pérdidas de entrada y salida pueden des-
preciarse. En la Fig. 27 del Apéndice estan graficados valores de
V:/20’ directamente contra la velocidad de la masa para fluidos
con gravedad especifica de 1.0.

Cilculo de un intercambiador de doble tubo. Todas las ecuacio-
nes desarrolladas previamente se combinaran para bosquejar la
solucién de un intercambiador de doble tubo. Los célculos consisten
simplemente en computar k, y hi, para obtener U Permitiendo una
razonable resistencia de obstruccion, se calcula un valor de U, a
partir del cual se puede encontrar la superficie usando la ecuacion
de Fourier Q = UpAAt.

De ordinario, el primer problema es determinar qué flujo debera
ponerse en el anulo y cudl en el tubo interior. Esto se expedita es-
tableciendo los tamafios relativos de areas de flujo para ambas
corrientes. Para iguales caidas de presion permisibles, tanto en las
corrientes calientes como frias, la decision depende en el arreglo
que produzca la velocidad de masa y caida de presion casi iguales.
Para los arreglos estandares de tubos dobles, las areas de flujo se
dan en la Tabla 6.2.

En el bosquejo siguiente, las temperaturas de flujo caliente y
frio se representan por letras mayudsculas y minudsculas, respecti-
vamente. Todas las propiedades de los fluidos se indican por letras
mindsculas, para eliminar la necesidad de una nueva nomenclatura.

Condiciones de proceso requeridas :

Fluido caliente: T,, T,, W, ¢. so p, p, K, AP, Ry, 0 Ry;
Fluido frio: ¢, t,, W, ¢, S0 p, u, K, AP, Rsi 0 Ra

Los diametros de la tuberia deben darse o suponerse.
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TABLA 6.2. AREAS DE FLUJO Y DIAMETROS EQUIVALENTES
EN INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO

IArea de flujo, plg? Anulo plg
Intercambiador, 1PS -
Anulo tubo de d,
2 X134 1.19 1.50 0.915 0.40
215 x 1% 2.63 1.50 2.02 0.81
3 X 2 2.93 3.35 1.57 0.69
4 x 3 3.14 7.38 1.14 0.53

Un orden de célculo conveniente es el siguiente:

(1) De T, T,, t,, t, compruebe el balance de calor, Q, usando c a
Tpx omedio Y toromedia-

Q= WC(T1 — T = we(ts — ty)

Las pérdidas por radiacion de los intercambiadores usual-
mente son insignificantes comparadas con la carga térmica
transferida en el intercambiador.

(2) MLDT, suponiendo flujo a contracorriente. (5.14)

(3) T.y t,: Si el liqguido no es una fraccion del petrdleo o un hi-
drocarburo, la temperatura caldrica no puede ser determinada
por el uso de la Fig. 17 y Ecs. (5.28) y (5.29). En lugar de
esto, el célculo de U, debe efectuarse en las terminales ca-
lientes y frias suponiendo U,y U. de los cuales uno puede
obtener K.. Entonces se obtiene F. de la Fig. 17 o Ec. (5.27).
Si ninguno de los liquidos es muy viscoso en la terminal fria,
digamos no mas de 1.0 centipoise, si el rango de tempera-
tura no excede de 50 a 100°F, y si la diferenciade temperatura
es menor de 50°F, se puede usar el medio aritmético de T,
yT, ytyt, enlugar de T,y t, para evaluar las propiedades
fisicas. Para flujo no viscoso ¢ = (p/pe)®** puede tomarse
como 1.0, como se supone mas abajo.

Tubo interior:

(4) Area de flujo, a, = =D?/4, pie*.

(5) Velocidad de masa, G, = w/a,, 1b/(h)(pie?).

(6) Obtener n a T. o t, dependiendo de lo que fluya en el tubo in-
terior. 4, Ib/(pie)(h) = centipoise X 2.42.
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De D pies, G, 1b/(h)(pie®), u Ib/ (pie) (h ) obténgase del nume-
ro de Reynolds, Re,, = DG,/p.

(7) De la Fig. 24 en la cual jy = (hiD/k)(cp/k)/5(n/ o) VS
DG,/ p. obténgase jx.

(8) De ¢ Btu/(Ib)( °F), p Ib/(pie)(h), k Btu/(h)(pie?) (°F/pie),
todos obtenidos a T. o t. compute (cu/k)*.

(9) Para obtener h: multiplicar j, por (k/D)(cu/k)% (¢ = 1.0) 0

h. ~14 —0.14 7, % .
RD () (£) "k (%)" x 10= b Bua/ch)(pied (P (6.15)
(10) Convertir h; a hi;; hi, = hi(Ai/A) = h; X DI/DE. (6.5)

Anulo :

(4) Area de flujo, a, = =(D* - D?)/4, pie?

4 X area de flujo D — D
perimetro hdmedo D,
(5)) Velocidad de masa, G, = w/d,, Ib/(h ) (pie”)

(6) Obtenga ua T, o0 t, lIb/( pie) (h) = centipoises X 2.42. De D,

pies, G, Ib/(h ) (pie?), n Ib/(pie) (h ) obtener nimero de Rey-
nolds,

Diametro equivalente D, =

pies (6.3)

_ D&,
I

(7") De la Fig. 24 en la cual ju = (h,De/R)( cu/R)>/3( uf poo )-1* VS.
D.G,./p. obtener ju.

(8) De c, p, Yy k, todos obtenidos a T, o t, computar (cu/k)*z.
(9) Para obtener k, multiplique j, por (k/D.) (cp/k)*% (¢ = 1.0) o

e (%)™ ()" £ (%) X 1.0 =k Bru/(h) (piery(°F)

(6.15b)

Re,

Cosficientes totales :

() Compute Us = hih,/(hi, + h,), Btu/(h)(pie?)(°F). (6.7)

(12) Compute U, de 1/U, = 1/U, + Ra (6.10)

(13) Compute A de Q = UpA At que debe ser transformada a longitud.
Si la longitud no corresponde a un namero entero de horquillas,
resultara en un cambio en el factor de obstruccién. El factor
de obstruccion recalculado deberd igualar o exceder el factor de
obstruccidn requerido haciendo uso del niamero de horquillas
inmediatamente superior en namero entero
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Cdlculo de AP. Esto requiere el conocimiento de la longitud de
la trayectoria total que satisface los requerimientos de transferencia
de calor.

Tubo interior:

(1) Para Re, en (6) obtener f de la Ec. (3.46) o (3.47b).
(2) aF, = 4fG*L/2gp®D, pies. (3.45)
AF,p/144 = AP, Ib/plge.

Anulo :

, _ Ax(D} — ﬁ
(1) Obtener D! = In (DT Dy

Computar el nimero de Reynolds, Re, = D!Ga/p. Por Re. obtener
f de la Ec. (3.46) 0 (3.47b).

= (D: — D). (6.4)

(2')  AF. = 4/G"L/29p*D, pies. (6.14)
(3’) Pérdidas de entrada y de salida, una cabeza velocidad por hor-
quilla :
Ve . -
AR, =, nies/harquilla

29
(AF, + AF;)p/144 = AP, Ib/plg®.

Hay una ventaja si ambos fluidos se computan lado por lado, y el uso
de este bosquejo se demostrard en el Ej. 6.1

EJEmMPLO 6.1. Intercambiador de doble tubo para benceno-tolueno. Se de-
sea calentar 9 820 lb/h de bencena frio de 80 a 120°F usando tolueno caliente
gue se enfria de 160 a 100°F. Las gravedades especificas a 68°F son 0.88 y 0.87,
respectivamente. Las otras propiedades de los fluidos se encontrardn en el Apén-
dice. A cada corriente se le asignara un factor de obstruccion de 0.001, y la
caida de presidn permitida para cada corriente es de 10.0 lb/plg2.

Se dispone de cierto nimero de horquillas de 20 pies de longitud de
2- por 114 plg IPS. ¢Cuantas horquillas se requieren?

Solucion T
( 1) Balance de calor:

Benceno, #prom ;80—-2—-—+120100°F = 0425 Btu/(Ib)(°F) (Fig. 2)
Q = 9820 X 0.425(120 = 80) = 167 900 Btu/h
TolUeno, Tyrom = 160 + 100 _ 130°F = 044 Btu/(Ib)(°F) (Fig. 2)
167099 - 6330 Ib/h

W - 944160 - 100)
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( 2) MLDT (véase método del Cap. 3) :

PROCESOS DE TRANSFERENCIA D E CALOR

Fluido caliente Fluido frio Dif.
160 Alta temp. 120 40 Aty
100 Baja temp. 80 20 Aty
20 Aty — Aty
MLDT = ,,_Af: = 4k 20 __ - 9 g°F (5.14)

2.3 log Atz/Atl =23 |Og 4%0

(3) Temperaturas caléricas:

Una comprobacion de ambas corrientes mostrara

qgue no hay flujo viscoso en la terminal fria (la viscosidad es menos de 1
centipoise) y el rango de temperatura y la diferencia de temperatura son
moderados. Los coeficientes pueden, de acuerdo con esto, evaluarse de las

propiedades a
igual a 1.0.

Tprom =

la media aritmética, pudiéndose suponer el

+4(160 + 100) = 130°F

valor de (p/p,)014

tprom = %(120 + 80) = 100°F

Proceder ahora con el tubo interior. Una comprobacién de la Tabla 6.2 indi-
ca que el area de flujo del tubo interior es mayor que la del anulo. Poner la
corriente mayor, benceno, en el tubo interior.

Fluido caliente: anulo, tolueno
(4) Area de flujo,
D, = 2.067/12 = 0.1725 pie
D; = 1.66/12 = 0.138 pie
@a = x(D} - D})/4
= x(0.1725% — 0.138?)/4 = 0.00826 pie?
Dia. equiv., D, = (D} — .D?)/D, pie
[Ec. (63)]
=(0.17252 = 0.1382) /0.138
= 0.0 762 pie

(5" ) Velocidad de masa, G,= W/a,
— 6330/0.00826 = 767 000 lb/(h
(pie?)
(6') A 130°F, p = 0.41 cp  [Fig. 14
= 0.41 X 2.42 = 0.99 1b/(pie)(h)
No. Reynolds, Re, = 2:?—“
= 0.0762 x 767 000/0.99 = 59 00

(7) i, = 167 [Fig. 24
(8") A 130°F, ¢ = 0.44 Btu/(Ib)(°F
[Fig. 2,

k =0.085 Btu/(h)(pie?)(°F/pie)
[Tabla 4

(k)% (044 X 0.99 _’ 1.725

Fluido frio : tubo interior, benceno

(4) D = 1.38/12 = 0.115pie
Area de flujo, a, = =wD?/4

= ¢ X 0.1152/4 = 0.0104 pie?

(5) Velocidad de masa, G, = wila,
= 9820/0.0104 = 943 000 lb/(h)
(pie*)
(6) A 100°F, s = 0.50 cp  [Fig. 141
= 0.50¢ 2.42 = 1.21 1b/(pie)(h)
No. Reynolds, Re, = DG,

m
= 0115 X 943 000/1.21 = 89 500

(7) iy = 236 [Fig. 24]
(8) A 100°F, ¢ = 0.425 Btu/(lb)(°F)
[Fig. 2]
k = 0.091 Btu/(h)(pie?) (°F/pie)
[Tabla 41
% _ 0425 % 1.
(2)" = XAy 2 17e
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Fluido caliente : &nulo, tolueno Fluido frio: tubo interior, be.iceno
, — 5 K fem\¥ £ u\o r—-'kcﬁ%(_‘io'“
@) ho=jnge (2)*(£) (9 s = jup (k) £)
[Ec. (6.15b)] [Ec. (6.15a)]
_ 0.085 _ 0.091
_167X(T762)(1'725)(1'0 =236 X fL"—lfo,X 178 X 1.0
323 Btu/(h)(piez) (°F) 333 Btu/(h) (pie2)(°F)
( 10) Corrija h, a la superficie para el
. _ i, DI
ki = hi x DE
— 1.38 _
=333 X 166 276{Ec. (6.5)]

Ahora proceder hacia el anulo.

() Coeficiente total limpio, U,:
hih, 276 X 323 _

Ue = =% = 75533 = 149 Btw/(h)(piez)(°F) ©6.7)
(12) Coeficiente total de disefio, Upy:
1 1
Uo " T T R (6.10)

R, = 0.002 (requerido por el problema)
1 1

5=+ 0.002

U, = 115 Btu/(h)(pie?)(°F)

Sumario

323 ’hexteriori 276

Ue 149

Up 115

( 13) Superficie requerida:

Q= Updn A=-9

Ub At
167000 _ .
115 288 ~ 200 Pie

De la Tabla Il para tubo estandar de 134 plg IPS, hay 0.435 pije? de su-
perficie externa por pie de longitud.

Superficie

50.5
Longitud requerida = eee—= — 116 pies }i
g g 0235 pies lin

Se necesitan conectar tres horquillas de 20 pies en serie.
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(14) La superficie suministrada sera en realidad 120 X 0.435 = 52.2 pjes®,
El factor de obstruccién sera entonces mayor que el requerido. El coefi-
ciente actual de disefio es

Up = 0000 - 111 Btu/(h)(piex)(*F)

522 X 288
_Uc—Up _ 149 — 111 _ o,
Be= —pp— = g x iy - 00023 (h)(pie*)(°F)/Btu (613

Caida ‘de Presion

(1) D, para la caida de presion di (1) Para Re, = 89 500 en (6) arriba
fifare de D, para la transferencia

de calor.
0.264
D! = (Dy = Dy) [Ec. (6.4) |/ = 00035 + rpaymes  [Ec. (3.47b)]
= (01.)1,;25 = 0.138) = 0.0345 pie - 0.0035 + 890;)%1” — 0.0057
2 e e
Re, = u $ =088 p =625 X 0.88 = 55.0
= 0.0345 X 767.000/0.99 = 26800 [Tabla 6}
_ 0.264 _ 4fG;L
f =0.0035 +26 o004 - 06071 (2) AF, = T
{Ec. (3.47b)] _ 4 X 0.0057 X 943 0002 X 120
§ =087, p =625 X 0.87 = 54.3 T 27X 418X 10% X 55.0* X 0.115
, [Tabla 61 = 8.3 pies
, _ 4GiL _ 83 X550 _
(2°) AF, = W AP, = - 3.2 Ib/plg

4 X 0.0071 X767 0002 X 120 | AP, — permitida = 10.0 lb/plg?
= 2 X 4.18 X 10° X 54.3% X 0.0345
= 23.5pies

. _ G _ 767000 .
@) V = 3500, = 3600 x 543 - o-02piet

|4 3.922 _ .
F; = 3(—2_97) =3 X 3% 338 0.7 pies

AP, = W =9 2 Ib/plg?

AP, permitida = 10.0 Ib/plg?

Un célcuio de U, y U, da 161y 138, respectivamente, y K, = 0.17. De
la Fig. 17 para At /At, = 20, — 0.5, F, = 0.43, mientras que en la solucion
anterior se usdé el medio aritmético de las temperaturas. El medio aritmético
de las temperaturas supone F, = 0.50. Sin embargo, ya que los rangos son
pequefios para ambos fluidos, el error es muy pequefio para ser significante.
Si los rangos de los fluidos o sus viscosidades fueran mayores, el error podria

ser considerable para F, = 0.43.

Intercambiadores de doble tubo en arreglos en serie-paralelo. Re-
firiéndonos al Ej. 6.1, se ve que la caida de presién calculada de
9.2 1b/plg? se obtiene contra una caida de presion permitida de 10.0
Ib/plg?. Supbéngase, sin embargo, que la caida de presion calculada
fuera de 15 o 20 Ib/plg? y excediera la carga disponible. ;Cémo se
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podria entonces transferir la carga de calor con la carga de presién
disponible? Una posibilidad es usar una derivacién de manera que
Unicamente tres cuartos o dos tercios del fluido fluya a través de los
intercambiadores y el resto a través de la derivacion. Esto no provee
una solucioén ideal, puesto que el flujo reducido origina algunos cam-
bios desfavorables en el disefio. (1) El flujo reducido a través de los
intercambiadores reduce la velocidad de masa G, y, por lo tanto,
el coeficiente de pelicula h,. Puesto que ambos coeficientes son casi
iguales, 323 vs. 276, cualquier reduccién apreciable de G, disminuira
Uc por casi G°% (2) Si circula menos liquido a través del anulo, de-
bera enfriarse a un rango mayor de 160 a 100°F, de manera que,
cuando se mezcle con el fluido que pasa por la derivacion resulte una
temperatura de salida de 100°F. Como un ejemplo, la porcién que
circuh a través del anulo debe enfriarse de 160 a 85°F, dependien-
do del porcentaje que se pase por la derivacion. La temperatura de
salida de 85°F es muy cercana a la entrada del tubo interior de 8Q°F
originalmente, y la nueva diferencia de temperaturas en la terminal
fria At, es Unicamente de 5°F, disminuyendo en forma notable la
MLDT. Los dos efectos, disminucion de U, y MLDT aumentan con-
siderablemente el nimero de horquillas requeridas aun cuando la
carga de calor es constante. Cambiando la localizacién de las corrien-
tes, colocando el benceno en el anulo, no da una solucién a este caso,
puesto que el benceno es mayor que el tolueno. La posibilidad de
cambiar la localizacidon de las corrientes debera siempre examinarse
en primer lugar cuando las caidas de presion permitidas no se pue-
dan alcanzar.

Sin embargo, hay aun una solucion posible, aun cuando todas
las anteriores hayan fallado. Cuando dos intercambiadores de doble
tubo se conectan en serie, el arreglo se muestra en la Fig. 6.5. Su-
péngase que la corriente que por ser muy grande no puede acomo-

2 W,C,Tz 1’, ,w,e

Fic. 6.5. Intercambiadores de doble Fic. 6.6. Areglo  serie-paralelo
tubo en serie
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darse en varios intercambiadores en serie, se divide por mitad y cada
mitad atraviesa un intercambiador a través de los tubos centrales en
la Fig. 6.6. Dividiendo la corriente por mitad mientras se mantiene
constante el area de flujo, produce cerca de un octavo de la caida
de presién en serie, puesto que G y L seran la mitad y el produc-

to de G2L en la Ec. (6.14) sera un octavo. Mientras que el coefi-
ciente de pelicula también se reducird, la diferencia de temperatura
desfavorable producida por la derivacidn puede evitarse. Cuando ha-
ya un desbalanceo sustancial entre el Peso del flujo de las dos co-

rrientes debido a que una opera en un rango largo y la otra en uno

muy corto, la corriente mayor puede ser dividida en tres, cuatro o
mas corrientes paralelas, En grandes instalaciones cada corriente en
paralelo puede también fluir a través de varios intercambiadores
en serie por cada banco en paralelo. El término “corrientes paralelas”
no debe confundirse con “flujo paralelo”. El primero se refiere a la
division del flujo de un fluido, mientras que el segundo a la direc-

cion del flujo entre dos fluidos.

Diferencia verdadera de temperatura para los arreglos serie-pa-
ralelo. La MLDT calculada de Ty, T., t, y t,, para un arreglo en se-
rie, no sera la misma que para un arreglo serie-paralelo. La mitad
del fluido entra al intercambiador superior namero Il en la Fig. 6.6,
en donde el fluido del anulo es caliente, y la otra mitad entra al
intercambiador interior 1 en el cual el fluido del anulo ha sido par-
cialmente enfriado. Mientras que los intercambiadores en serie no
transfieren iguales cantidades de calor, las correlaciones serie-parale-
lo son aln mas adversas, el intercambiador inferior contribuye rela-
tivamente menos a la transferencia total de calor. Si la verdadera
diferencia de temperatura se llama at, no sera idéntica con MLDT
para las condiciones de proceso aun cuando ambos intercambiadores
operen en contracorriente.

Considere los dos intercambiadores en la Fig. 6.6 designados por
1y Il. La temperatura intermedia es T,y la salida de las corrientes
paralelas se designa por t?y tI. Su temperatura de mezcla es t..

Para el intercambiado; I, que contiene la mitad de la superficie,

@ = wor - 1) = 24 x MuTD, (6.16)
Y
(T — &)~ (T2 — 1)
MLDT: = =77, =) (6.47)
Sustituyendo en la Ec. (6.16),
UA (T — T T—4

2WC (T——t)-(Tz—tl)l T: — &
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Acomodando,

Ud _ (T — T2 I =6
2WC (T —Ty) — (3 — t1)  (Te — &)

1 o T= i
I - -1)/(T =Ty Ty = 11

(6.18)

Sea

sz(T“Tz)_ we
(tz — 1) — 2wce

UvAd R? T -1

oWwe ~ 1T, =,

Similarmente para intercambiador 11

(6.19)

Qu- weer, = 1) = Z4 x mupr,
_ (=8 - (T =)

T In (7. = /(T = &)

(6.20)

MLDTx (6.21)

Sea

RU — r,-T o wo
- tzn -1 2w

UA R1 T — &

Zwe = B =10 T—g
Puesto que ¢ y C se supusieron constantes
R — R = R’ = . %¢_

2we

tlz_t]_ I_T""TZ
T—1 M‘T’—-tl
M =RS§

(6.22)

(6.23)

Sea
St =

Similarmente, sea

1§ t?"tl \II__,TI_T
Szjl_tl M-Tl-tl
R’y S son razones que se presentan frecuentemente en la obtencién
de las diferencias verdaderas de temperatura At a partir del MLDT.
S es la razon del rango del fluido frio al limite del maximo de tem-
peratura, este ultimo es la diferencia entre las temperaturas de
enfriada, T,y t,.

Pero AT = BISH
T — 14 T—t £ =1
— Q- S L2 R
1 S_T-tl T=-14 T =t
T-t; _1-8§
Te — ts 1-R'S
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y de la Ec. (6.19)

U4 R’ 1-8&
SWe - R —1P{=RS (6.24)
y de la Ec. (6.22)
UA R | —gu
LTI A R W (6.25)

e igualando las Ecs. (6.24) y (6.25),
1 - St 1 = SII
1TR/SI = ]TRISH'
Por lo que
S = §u
M= M"
Sumando las Ecs. (6.24) y (6.25)
UA _ 2R o 1—_ 8 2FrR lnT—zg
WC R —1 1—=R8 R -1 T:—t
en la que T es la Unica incognita y, puesto que M= MY,
Ti=T _ T =T,
T=4  T-4
T2 = 2T + t4(Ty+ Ty) =TT = 0 (6.27)
La Ec. (6.27) es una cuadratica que tiene por solucién

L V48 ~ 4t1[(7271 + To) — 47,7

(6.26)

=t V(T = t)(T: = 1) (6.28)
El signa menos se aplica cuando el medio calefactor esta dentro

de los tubos. El signo mas se aplica cuando el medio enfriador esta
dentro de los tubos.

Sustituyendo T en la Ec. (6.26),

vA _ 2R | [<R' — DT =)+ VT - e — m]
WC R/ — 1 RI /(Tl — t]_)(Tz — tl)

_ 2R R — 1\ [T:— t:.\* 1]
‘R'—1ln[( o )(Tz—tl TR (6.29)

At es el valor singular para el arreglo completo serie-paralelo; enton-
ces

Q= UA At= WC(T, = Ty (6.30)

_Q _WC o _
At= g5 = g (T1 =T (6.31)
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Es conveniente en esta derivacion emplear una definicion para la
diferencia verdadera de temperatura en términos del limite maximo

de temperatura T, - t,:
At = 4(T1 = t) (6.32)

Igualando (6.31) y (6.32)

%’(Tl—-ﬂ): ¥(Ty — 4)
we(t: — T2)

Puesto que M = (T, ~ T,)/(T, ~ t,), definir P = (T, - t)/(T, — t))
y UA/WC = M/y; entonces

P+ M=1 0 M=1-P
Sustituyendo en la Ec. (6.29),

S O N
CSTGENER)E) ]

Si se desarrolla de una manera generalizada puede mostrarse que,
para una corriente caliente en serie y n corrientes frias en paralelo,
la Ec. (6.34) se transforma

1;P' =23 2% log [(R - 1)( ) R,] (6.350)

Tl ot T2
ﬂ(tz bl tl)

donde
R =

Para una corriente fria en serie y n corrientes calientes en paralelo,

_ pn n
1 P— 2 3]1_137” lOg [(1 - R") (P") + R/,:I (6.35b)

Ty = iy (T = Tz)
ipoprtl Tl =
P’ R Ti T, y —_—F

EJEMPLO 6.2. Caleulo de la diferencia verdadera de temperatura. Un ban-
co de intercambiadores de doble tubo opera con el flujo caliente en serie de
300 a 200°F y el fluido frio en seis corrientes paralelas de 190 a 220°F. ¢Cudl
es la diferencia verdadera de temperatura At?

Tomty _200=190 o0 o _Ti=T 300 = 200
=T =1 " 300 =190 = Tt = 4) = 6220 — 190) -

donde

tz'_tl

0.558

PI



152 PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Sustituyendo en la Ec. (6.35a) y resolviendo, y = 0.242,

At = 0.242(300 = 190) = 26.6°F (6.32)
La MLDT seria 33.7°F, por lo que se introduciria un error de 27% si se usara.

Intercambiadores con correccion por viscosidad, ¢. Para calen-
tar o,enfriar fluidos, el uso de la Fig. 24 con un valor supuesto de
( p/ o)’ = 1.0 también supone una desviacion despreciable de las
propiedades del fluido a partir del flujo isotérmico. Para fluidos no
viscosos la desviacion de flujo isotérmico durante el calentamiento o
enfriamiento no introduce un error apreciable en el calculo del co-
eficiente de transferencia de calor. Cuando la temperatura de la
pared del tubo difiere apreciablemente de la temperatura calérica del
fluido controlante y el fluido controlante es viscoso, el valor actual de
6 = (p/ms)°* debe tomarse en cuenta. Para incluir la correccion,
t, debe determinarse por la Ec. (5.31) o (5.32) de valor sin corre-
gir de hy/¢. Y hio/ ¢y, l0s que se corrigen multiplicandolos por ¢,y ¢y,
respectivamente. Los coeficientes corregidos de ¢ = 1.0 son

b, = (_-h") ba (6.36)
he

o= e 6.37

hw O¢PJ d’ll ( )

Similarmente para las dos resistencias en serie empleando las co-
rrecciones de viscosidad para la desviacion de la isoterma, el coefi-
ciente total U, es

. hiohe
A

EJEMPLO 6.3. Intercambiador de doble tubo aceite Iubricante-aceite erudo,
6 900 lb/h de un aceite lubricante de 26°API deben enfriarse de 459 a 359°F
por 72 500 lb/h de un aceite crudo de 34°API. El aceite crudo se calentara
de 300 a 310°F.

El factor de obstmacrtién serd de 0.003 para cada corriente, y la caida de
presién permitida en cada una de ellas sera de 10 1b/plg2.

Se dispone de cierto nimero de horquillas de 20 pies de 3 por 2 plg IPS.
(Cuéntas deberan usarse, y qué arreglo deberd hacerse? La viscosidad del
aceite crudo se puede obtener de la Fig. 14. Para el aceite lubricante, las vis-
cosidades son 1.4 centipoises a 500°F, 3.0 a 400°F y 7.7 a 300°F. Estas
viscosidades son suficientemente grandes para introducir un error si se su-
pone que (u/p,)%¢ = 1.

(6.38)

Solucion

(1) Balance de calor:
Aceite lubricante, Q = 6 900 X 0.62 (450 — 350) = 427 000 Btu/h
Aceite crudo, Q = 72 500 X 0.585 (310 — 300) = 427 000 Btu/h
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(2) at:
Fluido caliente Fluido frio Dif.
450 Alta temp. 310 140 |Al,
. 350 Baja temp. - 300 50 (AL

90 Aty — AL

Seréd imposible poner 72 500 1b/h de crudo en una sola tuberia o anulo, ya
que el area de flujo de cada uno de ellos es muy pequefia. Supdéngase, como
prueba, que se emplearan dos corrientes en paralelo.

At = 87.5°F (6.354q)
(3) Temperaturas caléricas :
Al 30 (e = = Fig. 17
a7 = 155 = 0357 K. = 0.43 F. = 0.395 (Fig. 17)
T. = 350 X 0.395(450 — 350) = 389.5°F (5.28)
t. =300 X 0.395(310 = 300) = 304°F 5.29)

Proceda ahora con el tubo interior.

Fluido caliente : aceite lubricante

(4) Area de flujo, D, = 3.068/12 =
= 0.256 pie
= 2.38/12 = 0.199 Pie
Qo = T(Dg — D?)/4

= 7(0.256% = 0.199%) /4 = 0.0206 pi€
Di4.equiv, D. = (D} — D})/D;

[Ec. (6.3)]

= (0.256" = 0.1992)/0.199 = 0.13 pi

(5) VeIomdad de masa, G, = W/a,

= 6 900/0.0206 = 355 000 lb/(h)

(pie?)

(6)) A 389.5"F. 4 = cp
= 3.0 x 2.42 = 7.25 1h/(pie)(h)
[Fig. 14}
Re, = DeGa//"‘ IEC' (3-6)]
= 0.13 X 335 000/7.25 = 6 000
Si solamente se necesitan dos horqui-
llas en serie,

L/D sera 2 X 40/0.13 = 614. Use
L/D = 600. ]
(7) j, = 20.5 [Fig. 24]

(8) A T.= 389.5°F, ¢ = 0.615 Btu/
(Ib)(°F) [Fig. 4]
k = 0.067 Btu/(h)(pief)(°F/pie)F_
1

( ) 0.615 X 7.25
0067

— 4.05

Fluido frio: tubo
(4) Area de flujo,
= 0.172 pie
p = wD*/4
= g X 0.1722/4 = 0.0233 pie?

interior, aceite crudo
D = 2.067/12 =

Puesto que se supusieron dos corrien-
tes paralelas, en cada tubo fluiran
w/2 b/h.

(5) Velocidad de masa,

72 500

Gﬂ = w/ap

=2 X
=1 560 (XI) b/ (h) (pie?)
(6)A304F g =083 cp
= 0.83 ¥ 2.42 = 2.01 lb/(pie)(h)
[Fig. 141
Re, = DG,/n
= 0.172 X 1 560 000,/2.01 = 133 500

(7) §, = 320 [Fig. 241
®) At, = 304°F, ¢ = 0.585 Btu/ lb)
41
k = 0.073 Btu/(h)(pxe?)( F/ple)
1] y 05 N [Fig. 11
; _ (0.585 X 2.01\% _
H(#) - (CFm) - 2



154

Fluido caliente: aceite lubricante

PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

| Fluido frio: tubo interior, aceite crudo

- k ok oep 14
(9) =g g *40 (9) W =ixp & "4 [Ec. (6.15a)]
ho _ 20.5 x 0.067 X 4.05 [Ec. (6.15)] | p; _ 320 X 0.073 X 252
b 0.13 $ = 0172
= 42.7 Btu/(h)(pie*)(°F) = 342 Btu/(h)(pie2)(°F)
_ ho/ e _ hip _ b DI
bo = b+ oS (Te = &) (10) 5, = 4, * DE
[Ec. (5.31)] = 342 X 2.067/2.38 = 297
42.7 Proceda ahora de (4') a (9) para
=304 | yo7 577 (8895=304) | iiener ¢, @a®e
=314F 4, =077 X 2.42 = 1.86 [Fig. 14]

$p = (1/ma)*M

#o = 6.6 x 242 =160 Ib/(pie)fh) 14 = (2.01,/1.86)>14 = 1.0 casi

$o = (u/pu)®M ] [Fig. 24]
= (7.25/16.0)>1% = 0.90 [Fig. 24] . B .
ho o = —= ¢p [Ec. (6.37 )]
fe = — ¢ . 6.36 s
$a [Ec. (6.36)] =297 x 1.0 = 297
= 42,7 X 0.90 = 384
() Coeficiente total limpio; U,,:
Ao 297
U ET"th‘, B X 38.4 = 34.0 Btu/(h)(pie?)(°F) (6.38)
(12) Coeficiente total de disefio, U,:
o = 7 + Ba (6.10)
D
Ry = 0.003 + 0,003 = 0.006 (h)(pie)( °F)/Btu
Up =282
Sumario
38.4 h exterior| 297
Ue 34.0
Up 28.2
( 13) Superficie :
Q _ 427000 _ .
A=g,m =~ ®zxers 173 pies
Superficie externa/pie lin, a” = 0.622 pies (Tabla 11)

—-173 = 276 pies lin
062~ 0P

Esto es equivalente a mas de 6 horquillas de 20 pies o 240 pies lineales.
Puesto que se emplean dos corrientes en paralelo, use ocho horquillas o 320
pies lineales. Las horquillas deberdn tener los &nulos y los tubos conectados

en serie en dos bancos paralelos de cuatro intercambiadores.
La U, corregida sera U, = Q/A At= 427 000/320 x 0.622 X 87.5 = 24.5.

Longitud requerida =



FLUJO A CONTRACORRIENTE: INTERCAMBIADORES, . . 155

El factor de obstruccién corregido sera R; = 1/U, —1/U, =

= 1/24.5 1/34.0 = 0.0114.

Caida de Presion

(1) D= (D: - Dy) [Ec. (6.4)]
= (0.256 == 0.198) = 0.058 pies
Re,, = D:Ga/l‘
= 0.058 X 335 000/7.25 = 2680
0.264
f = 0.0035 + 3680042 = 0.0132

[Ec. (3.47h)]
8 = 0775, p = 625 X 0.775 = 484

(1) Para Re, = 133500 en(6)arriba

J = 00035 + 020 < 0005375
[Ec. (3.47b)]
§ = 0.76, p=625 X 0.76 = 47.5
[Fig. 6]
La mitad de fluido de los tubos fluird
solamente a través de cuatro inter-

[Fig. 6] | cambiadores.
_ 4GIL, .

(2) AFe = 290*D, (2) ar, = —4fGZLp
4 X 0.0132 X 3350002 X 320 2gp*D

= TX 418 X 10® X 48.4* X 0.058 4 X 0.005375 X 15600002 X 160

_ : = X4 7.5 X 0.
G 335 ooo_ o P 25.7 X 47.5 = 25.7 pies
@3) V= 36005 — 3600 3 48.4 — 1O Ples AP, = = = 85 Tb/pl

v 1.9% AP, permitida = 10.0 1b/plg*

) Si el flujo no se dividiera, la caida de
AP; = (16.7 +0.45) X 484 _ 54 Ib/plg: | presion seria casi ocho veces mayor, o
144 cerca de 60 Ib/plg2.
AP, permitida = 10.0 1b/plg:

PROBLEMAS

6.1. ;Cudl es el factor de obstrucciéon cuando (a) U, =30 y U, = 20,
(b) U, = 60y U, =50,y (c) U, = 110 y U, = 100? ;Qué considera
usted razonable de especificar entre dos corrientes moderadamente limpias?

6.2. Un intercambiador de doble tubo se sobredisefié debido a que no
habia datos disponibles respecto a la velocidad en que se acumulaba el lodo.
El intercambiador se disefio originalmente para enfriar 13 000 Ib/h de &cido
acético de 250 a 150°F calentando 19000 lb/h de alcohol butilico de 100 a
157°F. Un coeficiente de disefio U,) = 85 se empleo, pero durante la opera-
cion inicial se obtuvo una temperatura de 117°F a la salida del liquido
caliente. Y aument6 durante la operacién a una velocidad promedio de 3°F
por mes. ¢Qué factor de obstruccién debié de especificarse para un ciclo de
seis meses de operacion?

6.3. Ortoxyleno procedente de un tanque de almacenamiento que esta
a 100°F debe calentarse a 150°F enfriando 18000 lb/h de alcohol butilico
de 170 a 140°F. Disponibles para este propdsito hay cinco horquillas de 20
pies cuyos é&nulos y tubos estan colocados en serie. Los intercambiadores son
de 3 por 2 plg IPS. (a) ;Cudl es el factor de obstruccion, (b) las caidas de
presién? (c) Si las corrientes calientes y frias en (a) se cambian con res-
pecto a1 anulo y al tubo interior, jcémo justifica esto o refuta su decision
inicial respecto a donde colocar la corriente caliente?
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6.4. 10 000 Ib/h de gasolina de 57°API se enfrian de 150 a 130°F calen-
tando kerosena de 42°API de 70 a 100°F. Se permiten caidas de presion de
10 Ib/plg: con un factor de obstrucciéon minimo de 0.004. (a) ;Cuantas horquillas
de 2% por 114 plg IPS de 20 pies de largo se requieren? (b) ¢Cémo deben
arreglarse? (c) {Cudl es el factor final de obstruccién?

6.5. 12 000 Ib/h de aceite lubricante de 26°API (véase el Ej. 6.3 en el
texto para viscosidades) deben enfriarse de 450 a 350°F, calentando kero-
sena de 42°API de 325 a 375°F. Se permite una caida de presion de 10 b/
plgz en ambas corrientes y debe considerarse un factor de obstruccién minimo
de 0.004. (a). ¢Cuantas horquillas de doble tubo de 214 por 1va plg IPS de
20 pies se requieren? (b) ¢Cémo deberan arreglarse? (c) ¢Cudl es el factor
final de obstruccion?

6.6. 7000 lb/h de anilina deben calentarse de 100 a 150°F mediante
enfriamiento de 10 000 Ib/h de tolueno con una temperatura inicial de 185°F,
en horquillas de doble tubo de 2 por 1 plg IPS por 15 pies de largo. Se per-
miten caidas de presion de 10 ]b/plg?, y se requiere un factor de obstruccion
de 0.005 (a). ¢Cuantas secciones de horquillas se requieren? (b) ;Cémo de-
ben arreglarse? (c) (Cual es el factor final de obstruccion?

6.7. 24000 1b/h de un destilado de 35°API se enfrian de 400 a 300°F
por 50 000 Ib/h de un aceite crudo de 34°API, que se calienta desde una
temperatura inicial de 250°F. Se permiten caidas de presion de 10 1b/plg?
y se requiere un factor de obstruccion de 0.006. Usando horquillas de 4 por
3 plg IPS por 20 pies, (a) 4cuéntas Se requieren ?, (b) ¢ cOmo deben arreglarse?.
(c) ¢cudl es el factor final de obstruccion?

6.8. Un liquido se enfria de 350 a 300°F mediante otro que se calienta
de 290 a 315°F. Como se desvia la diferencia verdadera de temperatura de la
MLDT si (a) el fluido caliente esta en serie y el fluido frio fluye en dos
trayectorias paralelas a contracorriente, (b) el fluido caliente esta en serie
y el fluido frio en tres trayectorias de flujo paralelo-flujo a contracorriente,
(c) el rango del fluido frio en (a) y en (b) se cambia de 275 a 300°F.

6.9. Un fluido se enfria de 300 a 275°F calentando un fluido frio de 100 a
290°F. Si el fluido caliente esta en serie, jcémo se afecta la diferencia ver-
dadera de temperatura dividiendo la corriente caliente en (a) dos corrientes
paralelas y (b) en tres corrientes paralelas?

6.10. 6 330 lb/h de tolueno se enfrian de 160 a 100°F calentando acetato
de amilo de 90 a 100°F usando horquillas de 15 pies. Los intercambiadores
son de 2 por 1Y% plg IPS. Permitiendo 10 1b/plg? de caida de presion y un
factor de obstruccion minimo de 0.004, (a) ¢cuantas horquillas se requie-
ren? (b) ;Cémo deben arreglarse 7 (c) ¢Cual es el factor final de obstrucci6n?

6.11. 13000 1b/h de gasoil de 26°API (véase el Ej. 6.3 en el texto para
viscosidades) se enfria de 450 a 350°F calentando gasolina de 57°API bajo
presiéon de 220 a 230°F en tantas horquillas de 3 por 2 plg IPS de doble tubo
de 20 pies de longitud como sean requeridas. Se permiten caidas de pre-
sién de 10 1b/plgz con un factor de obstruccién minimo de 0.004. (u) /Cuan-
tas horquillas se requieren? (b) ;Cémo deben arreglarse? (¢) ¢Cudl es el
factor final de obstruccion?

6.12. 100 000 lb/h de nitrobenceno se deben enfriar de 325 a 275°F
calentando benceno de 100 a 300°F. Se emplearan horquillas de 20 pies de
4 por 3 plg IPS, de doble tubo, y se permitiran caidas de presion de 10 1b/plg=.
Se requiere un factor de obstruccién minimo de 0.004. (a) {Cuéntas hor-
quillas se requieren? (b) ;Cémo deben arreglarse? (c) ;Cudl es el factor
final de obstruccion?



FLUJO A CONTRACORRIENTE: INTERCAMBIADORES. . . 157

e >

o8
<

D
D, D

De, De

de, d.

378

YR O

I~
=
&

NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 6

Superficie de transferencia de calor, pies”

Area de flujo, pies?

Superficie externa por pie lineal de tuberia, pies

Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones, Btu/ (lb)

v (°F)

Una constante

Calor especifico del fluido frio en las derivaciones o de cualquier
fluido en los célculos, Btu/ (Ib)( °F)

Diametro interior,  pies

Para el anulo D, es el diametro exterior del tubo interior, D, es el
diametro interior del tubo exterior. pies

Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de pre-
sién, pies

Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de pre-
sién, plg

Diametro exterior, pies

Fraccion caldrica, adimensional

Caida de presion, pies

Factor de friccion, adimensional

Velocidad de masa, 1b/(h) (pie*)

Aceleracion de la gravedad 4.18 X 108 pies/h*

Aceleracion de la gravedad 32.2 pies/seg?
Coeficientes de transferencia de calor en general, para fluido inte-
rior y fluido exterior, respectivamente, Btu/(h)(pie2)( “F)
Valor de h; cuando esta referido al diametro exterior del tubo,
Btu/(h)(piez)( “F)

Diametro interior, pies o plg

Factor de transferencia de calor, adimensional

Factor caldrico, adimensional

Conductividad térmica, Btu/(h)(piez)(°F/pie)

Longitud de tubo o longitud de trayectoria, pies

Temperatura grupo (T, — T,)/(T, t,), adimensional

Numero de corrientes paralelas

Diametro exterior, pies 0 plg

Temperatura, grupo (T, ~t,) /(T, t,), adimensional

Temperatura, grupo (T, - t,)/(T, — t,), adimensional

Caida de presion, 1b/plg?

Flujo de calor, Btu/h

Temperatura, grupo (T, — T,)/(t, - t,), adimensional

Temperatura, grupo (T, = T,)/n(t, -~ t,), adimensional

Temperatura, grupo n(T, —T,)/(t, - t,), adimensional

Factor combinado de obstruccion, factor interno de obstruccion,

factor externo de obstruccion (h)(pie2)( °F)/Btu

Numero de Reynolds para transferencia de calor y caida de pre-
sion, adimensional

Radio  hidraulico, pies

Temperatura, grupo (t, —t,)/(T, - t,), adimensional

Gravedad  especifica,  adimensional

Temperatura de fluido caliente en general, entrada y salida del
fluido caliente, °F
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Temperatura calérica del fluido caliente, °F

Temperatura del fluido frio en general, entrada y salida del fluido
frio, °F

Temperatura calérica del fluido frio, °F

Diferencia de temperatura verdadera o efectiva en Q = U AAt

Diferencias de temperatura en las terminales frias y calientes, °F

Coeficiente total de transferencia de calor, coeficiente limpio, coe-
ficiente de disefio, Btu/ (h) (pie”") ( “F)

Velocidad,  pies/seg

Peso del flujo del fluido caliente, 1b/h

Peso del flujo del fluido frio, 1b/h

Altura, pies

Una constante, adimensional

Viscosidad a la temperatura calérica, centipcises X 2.42 = b/

~ (pie) (h) o

Viscosidad a la temperatura de la pared del tubo, centipoises X
X 2.42 = 1b/(pie)(h)

Densidad, 1b/pie®

(“/ﬂw)OJd

SUBINDICES ¥ EXPONENTES
Anulo

Pérdida

Tubo

El primero de dos intercambiadores
El segundo de dos intercambiadores



CAPITULO 7

INTERCAMRIADORES DE TUBOQO Y CORAZA:
FLUJO 1-2 CONTRACORRIENTEPARALELO

INTRODUCCION

El elemento tubular. La satisfaccion de muchas demandas indus-
triales requiere el uso de un gran ndmero de horquillas de doble tubo.
Estas consumen considerable &rea superficial asi como presentan un
numero considerable de puntos en los cuales puede haber fugas.
Cuando se requieren superficies grandes de transferencia de calor,
pueden ser mejor obtenidas por medio de equipo de tubo y coraza.

El equipo de tubo y coraza involucra la expansion de un tubo en
un espejo y la formacién de un sello que no fuga bajo condiciones

Hendedura ,Pared del tubo \ Empaque suave
O\ Pared del tubo

-\

Ranura
Para apretar
casquillo
Fic. 7.1. Tubo rolado Frc. 7.2. Casquillo

razonables de operacion. Un ejemplo simple y comin de tubo expan-
dido se muestra en la Fig. 7.1. En el espejo se perfora un orificio
cuyo didmetro es apenas mayor que el diametro exterior del tubo,
ademas se cortan dos 0 mas hendeduras en la pared de este orificio.
Se coloca el tubo dentro del orificio, y se inserta un rolador en el
final del tubo. El rolador es un mandril rotatorio que tiene conicidad
pequefia. Es capaz de exceder el limite elastico del metal del tubo
y transformarlo a una condiciéon semiplastica, de manera que se
escurra hasta las hendeduras y forme asi un sello perfecto. El rolado
de los tubos es un arte, ya que el tubo puede dafarse si se rola hasta
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adelgazarlo demasiado, de manera que el sello tiene poca resistencia
estructural.

En algunos usos industriales es deseable instalar tubos en el es-
pejo, de manera que puedan ser facilmente removidos, como se mues-
tra en la Fig. 7.2. En la préctica, los tubos se empacan en el espejo
mediante casquillos, y usando anillos de metal suave como empaques.

Tubos para intercambiadores de calor. Los tubos para intercam-
biadores de calor también se conocen como tubos para condensador
y no deberan confundirse con tubos de acero u otro tipo de tuberia
obtenida por extrusion a tamafios normales de tuberia de hierro.
El diametro exterior de los tubos para condensador o intercambiador
de calor, es el didmetro exterior real en pulgadas dentro de toleran-
cias muy estrictas. Estos tubos para intercambiador se encuentran
disponibles en varios metales, los que incluyen acero, cobre, admi-
ralty, metal Muntz, latén, 70-30 cobre-niquel, aluminio-bronce, alu-
minio y aceros inoxidables. Se pueden obtener en diferentes gruesos
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que
en la practica se refiere como el calibrador BWG del tubo. En la
Tabla 10 del Apéndice se enlistan los tamafios de tubo que general-
mente estan disponibles, de los cuales los de 3; y 1 plg de diametro
exterior son los mas comunes en el disefio de intercambiadores de
calor. Los datos en la Tabla 10 han sido arreglados de tal manera
gue puedan ser Utiles en los calculos de transferencia de calor.

PO YN
DS

Dlee :

NNCNL QC*

"

VRS
DNNC

DNCNE

2GDC

N0
(a) Arreglo en (b) Arreglo trian- (c) Arreglo en cua- (d) Arreglo tljian%u-
cuadro gular dro rotado lar con espacios Fa-

ra limpieza

Fe. 73. Arreglos comunes para los tubos de intercambiadores

Espaciado de los tubos. Los orificios de los tubos no pueden tala-
drarse muy cerca uno de otro, ya que una franja demasiado estrecha
de metal entre los tubos adyacentes, debilita estructuralmente el
cabezal de tubos o espejo. La distancia mas corta entre dos orificios
adyacentes es el claro o ligadura, y éstos a la fecha, son casi estandar.
Los tubos se colocan en arreglos ya sea triangulares o cuadrados,
como se muestra en las Figs. 7.3a y b. La ventaja del espaciado
cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza externa y
tienen pequefia caida de presion cuando ¢] fluido fluye en la direc-



INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CORAZA: FLUJO 1-2. . . 161

cién indicada en la Fig. 7.3a. El espaciado de los tubos Pr es la distar

cia menor de centro a centro en tubos adyacentes. Los espaciados més
comunes para arreglos cuadrados son de 3; plg DE en un espaciado
cuadrado de 1 plg y de 1 plg DE en un espaciado en cuadro de
1Y, plg. Para arreglos triangulares éstos son, de 3; plg DE en espa-

ciado triangular de 1%4¢ plg, % plg DE en un arreglo triangular de
1 plg, y 1 plg DE en un arreglo triangular 1% plg. En la Fig. 7.3¢ el

arreglo en cuadro ha sido rotado 45°, y permanece esencialmente lo
mismo que en la Fig. 7.3a. En la Fig. 7.3d se muestra una modifica-
cion del espaciado triangular que permite una limpieza mecanica. Si
los tubos se separan suficientemente, es posibe dejar los pasajes in-
dicados para limpieza.

Corazas. Las corazas hasta de 12 plg de diametro IPS se fabrican
de tubo de acero, como se dan en la Tabla 11. Sobre 12 e incluyendo
24 plg el didmetro exterior real y el didmetro nominal del tubo son
los mismos. El grueso estandar para corazas con diametros inte-
riores de 12 a 24 plg inclusive, es de 3; plg, lo que es satisfactorio
para presiones de operacion por el lado de la coraza hasta de 300
Ib/plg®. Se pueden obtener mayores gruesos para presiones supe-
riores. Las corazas mayores de 24 plg de didmetro se fabrican rolando
placa de acero.

Intercambiadores con cabezal de tubos estacionario. El tipo mas
simple de intercambiador es el tipo fijo o intercambiador con cabezal
de tubo estacionario, de los cuales el mostrado en la Fig. 7.4 es un
ejemplo. Las partes esenciales son la coraza ( 1 ), equipada con dos
entradas y que tiene dos cabezales de tubos o espejos (2) a ambos
lados, que también sirven como bridas para fijar los dos carretes (3)
y sus respectivas tapas (4). Los tubos se expanden en ambos espe-
jos y estan equipados con deflectores transversales (5) en el lado
de la coraza. El calculo de la superficie efectiva frecuentemente se
basa en la distancia entre las caras interiores de los espejos en lugar
de la longitud total de los tubos.

Fic. 7.4. Intercambiador tubular de cabezal fijo
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Deflectores. Es claro que se logran coeficientes de transferencia
de calor mas altos cuando el liquido se mantiene en estado de tur-
bulencia. Para inducir turbulencia fuera de los tubos, es costumbre
emplear deflectores que hacen que el liquido fluya a través de la
coraza a angulos rectos con el eje de los tubos. Esto causa conside-
rable. turbulencia aun cuando por la coraza fluya una cantidad pe-
guefia de liquido. La distancia centro a centro entre los deflectores
se llama espaciado de deflectores. Puesto que los deflectores pueden
espaciarse ya sea muy junto o muy separado, la masa velocidad no
depende enteramente del diametro de la coraza. Usualmente el espa-
ciado de los deflectores no es mayor que una distancia igual al dia-
metro interior de la coraza, 0 menor que una distancia igual a un
quinto del diametro interior de la coraza. Los deflectores se mantie-
nen firmemente mediante espaciadores (6) como se muestra en la
Fig. 7.4, que consisten de un pasador atornillado en el cabezal de
tubos o espejo y un cierto numero de trozos de tubo que forman
hombreras entre deflectores adyacentes. Un detalle amplificado se
muestra en la Fig. 7.5.

Hay varios tipos de deflectores que se emplean en los intercam-
biadores de calor, pero los mas comunes son los deflectores segmen-
tados que es muestran en la Fig. 7.6. Los deflectores segmentados
son hojas de metal perforadas cuyas alturas son generalmente un
75% del diametro interior de la coraza. Estos se conocen como

Brida de
fEh conn

Cabezal
[ de tubo
(estacionario)

Brida del
2
1 L
=<

Fic. 7.5. Espaciador de deflector (aumrntado)

1)

i T )

€ 3

2

4 3

[N 3

| A 3

4 2

Fic. 7.6. Detalle de deflector segmentado
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Fi6. 7.7. Deflector de disco y corona

deflectores con 25% de corte y seran usados a traves de este libro,
aun cuando otros deflectores fraccionales se empleen también en la
industria. Una recopilacién excelente de la influencia del corte de
los deflectores en el coeficiente de transferencia de calor ha sido
presentada por Donohue.! Pueden ser arreglados, como se muestra:
para flujo “arriba y abajo” o pueden ser rotados 90° para un flujo
‘lado con lado”, este Ultimo es deseable cuando a través de la
coraza fluye una mezcla de liquido y gas. Es el espaciado del deflec-
tor y no el 25% de su corte, el que determina, como se mostrara
después, la velocidad efectiva del fluido en la coraza.

Otros tipos de deflectores son el de disco y corona de la Fig. 7.7
y el deflector de orificio en la Fig. 7.8. Aun cuando algunas veces
se emplean otros tipos, no son de importancia general.

<5 Deflector
Onfxcw\)\';

(a) Detalle (b) Deflector
Fic. 7.8. Deflector de orificio

Intercambiador con cabezal de tubos fijos con carretes integrales.
Otra de alguna de las variaciones del intercambiador de cabezal de
tubos fijo se muestra en la Fig. 7.9, en el cual los cabezales de tubo
se insertan dentro de la coraza, formando los carretes que son partes
integrales de la coraza. Al usar intercambiadores con cabezal de
tubos fijo, es a menudo necesario tomar en cuenta la expansion
térmica diferencial entre los tubos y la coraza durante la operacion,
0 de otra manera se desarrollaran esfuerzos térmicos a través del

Donohue, D. A., Ind. Eng. Chem,, 41. 2499-2510 (1949).
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espejo o cabezal de tubos. Esto puede efectuarse usando una junte
de expansion en la coraza, de las cuales hay disponible un buen
ndmero de ellas.

et | b

FyguagrigH
el oed |4
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Fic. 7.9. Intercambiador con cabezal de tubos fijo con carretes integrales.
(Patterson Foundry & Machine Co.)

Intercambiador 1-2 con cabezal de tubos fijo. Intercambiadores
del tipo mostrado en las Figs. 7.4 y 7.9 pueden considerarse como
operando en contracorriente, no obstante, el hecho de que el fluido
en la coraza fluye por el lado externo de los tubos. Desde un pun-
to de vista practico, es muy dificil obtener altas velocidades cuando
uno de los fluidos fluye a través de todos los tubos en un solo paso. Sin
embargo, esto puede evitarse, modificando el disefio de manera que
el fluido en los tubos pase a través de ellos en fracciones consecu-
tivas. Un ejemplo de intercambiador de cabezal de tubos fijo en dos
pasos se muestra en la Fig. 7.10, en el cual todo el fluido en los tubos
fluye a través de las dos mitades de los tubos sucesivamente.

El intercambiador en el cual el fluido de la coraza fluye en un
paso por la coraza y el fluido de los tubos en dos 0 mas pasos, es el
intercambiador 1-2. Se-emplea un solo carrete con una division para
permitir la entrada y salida del fluido de los tubos por el mismo
carrete. En el extremo opuesto del intercambiador esta colocado un
bonete para permitir que el fluido de los tubos pase del primero al
segundo paso. Como con todos los intercambiadores de cabezales
fijos, la parte externa de los tubos es inaccesible para la inspeccion
0 limpieza mecéanica. El interior de los tubos puede ser limpiado
removiendo Unicamente la tapa del carrete y usando un limpiador
rotatorio o un cepillo de alambre. Los problemas de expansion son
extremadamente criticos en los intercambiadores 1-2 de cabezal fijo,
puesto que ambos pasos asi como la coraza, tienden a dilatarse dife-
rentemente y originan esfuerzos en los espejos estacionarios.

Intercambiadores con haz de tubos removible. En la Fig. 7.11 se
muestra un contratipo del intercambiador 1-2, que tiene el banco
de tubos removible de la coraza. Consiste de un cabezal de tubos
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Fic. 7.10. Intercambiador 1-2 de cabezal fijo. (Patterson Foundry & Ma-
chine Co.)

estacionario, que se encuentra sujeto entre la brida de un carrete y
la brida de la coraza. En el extremo opuesto del haz de tubos, éstos
se expanden en un cabezal de tubos flotante que se mueve libremente.

Al cabezal de tubos se atornilla un casquete de cabezal flotante y

todo el haz de tubos puede extraerse por el extremo del carrete. La
coraza se cierra mediante un bonete. Los cabezales flotantes ilustra-

dos, eliminan los problemas de expansion diferencial en muchos
casos y se llama cabezal flotante de arrastre.

Fic. 7.11. Intercanlbiador 1-2 con cabezal flotante de arrastre. (Patterson
Foundry & Machine Co.)

La desventaja de usar un cabezal flotante de arrastre es de simple
geometria. Para asegurar la tapa del cabezal flotante es necesario
atornillarla dentro de la coraza de los tubos, y los tornillos requieren
el uso de espacio donde seria posible insertar gran namero de tubos.
El atornillador no Unicamente reduce el nUmero de tubos que pueden
ser colocados en el haz de tubos, sino que también provee de una
canalizacién de flujo no deseable entre el banco de tubos y la coraza.
Estas objeciones se superan en el intercambiador mas convencional
1-2 de cabeza flotante y anillo seccionado, mostrado en la Fig. 7.12.
Aun cuando es relativamente cara su manufactura, tiene un gran
nimero de ventajas mecénicas. Difiere del tipo cabezal de arrastre
por el uso de un arreglo de anillo seccionado en el cabezal flotante
de tubos y una coraza mas grande que lo cubre y lo acomoda. Los
detalles del anillo seccionado se muestran en la Fig. 7.13. El cabezal
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flotante de tubos se sujeta mediante una abrazadera a la tapa de la
cabeza flotante y un anillo abrazadera que se coloca detras del
cabezal de tubos. el cual esta dividido por mitad para permitir des-

Fie. 7.12. Intercaxnbiador 1-2 de cabezal flotante. (Patterson Foundry &
Machine Co.)

mantelarse. Diferentes fabricantes tienen también diferentes modifi-
caciones del disefio que aqui se muestra, pero todas ellas llenan el
proposito de proveer un aumento de superficie en comparacion con
el cabezal de arrastre considerando un mismo tamafio de coraza.

Cabezal de

Tapa del tubos Anillo
m“;‘n}: Eﬁj’ dividido

Fie. 7.13. Ensamble de anillo abrazadera dividido

También se emplean, como se muestra en la Fig. 7.12, carretes
fundidos que no tienen tapa removible.

Distribucién en e cabezal de tubos y numeracién de tubos. h a
distribucion tipica de tubos para un intercambiador de cabezal flo-
tante de anillo dividido, se muestra en la Fig. 7.14. La distribucién
actual es para una coraza de 13Y; plg DI con tubos de 1 plg DE y en
arreglo de paso triangular de 1% plg acomodado para seis pasos
en los tubos. También se muestra la colocacion de las divisiones para
el carrete y la tapa del cabezal flotante junto con la orientacién de
los pasos. Usualmente los tubos no se colocan simétricamente en el
cabezal. Generalmente se dispone de un espacio extra en la entrada
omitiendo tubos directamente bajo la tobera de admisién para mini-
mizar los efectos de contraccion del fluido que entra a la coraza.
Cuando los tubos se distribuyen con los minimos espacios permitidos
entre las divisiones y tubos adyacentes y dentro de un didmetro libre
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12" LET,
T DE del cabenal de tubos
6@-@- . Dt de fa coraza
Entmh\s . - Contorno. de %@ " c?ntom? del  Cabezal de
Cabezal de carrete anillo dividido tubos flotante

sién

lineas pruesas indican di-
visiones localizadas en la tapa

Las lineas gruesas indican di- el cabezal flotante

visiones [ocalizada en el
canrete

Fic. 7.14. Distribucion de tubos en el cabezal para una coraza de 1314 pig
DI con tubos de 1 plg DE y en arreglo de paso triangular de 134 plg acomodado
para seis pasos en los tubos

de obstrucciones llamado el lmite exterior de tubo, el niumero de
tubos en la distribucion se llama numeracién de tubos. No siempre
es posible tener el mismo ndmero de tubos en cada paso, aun cuan-
do en intercambiadores de gran tamafo, esta descompensacion no
deberd ser mayor de 5% . En la Tabla 9 del Apéndice, la numeracion
de tubos para tubos de 3; y 1 plg de diametro externo se dan para
corazas de un paso, y para uno, dos, cuatro, seis y ocho pasos en
los tubos.

TABLA 7.1. TOLERANCIAS DE ENTRADA EN LA NUMEBACION DE TUBOS

Coraza, DI, plg Boquilla, plg
Menosde 12 . ........... 2
1217% ...
19v4-21va ... .. ... ..

3
4
231429 ............... 6
3137 .. 8

0

Misde39.......... eeend 1

Esta numeracion de tubos incluye una trayectoria libre de entrada
bajo la boquilla de alimentacién igual al &rea transversal de la boquilla
mostrada en la Fig. 7.1. Cuando se usa una boquilla de entrada més
grande, se puede obtener un espacio extra de entrada abocinando la
boquilla de entrada en su base, o eliminando los tubos que de ordi-
nario estan situados cerca de la boquilla de entrada.

Cabeza flotante empacada. Otra modificacion del intercambio
1-2 de cabeza flotante es el intercambiador de cabeza flotante em-
pacada, que se muestra en la Fig. 7.15. Este intercambiador tiene
una extension en el cabezal de tubos flotante, que se confina median-
te un estopero. Aun cuando es enteramente satisfactorio para corazas
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hasta de 36 plg DI, los estoperos mayores de esta medida no se
recomiendan para presiones altas o en servicios sujetos a vibracion.

Intercambiadores con tubos en U. Los intercambiadores 1-2
mostrados en la Fig. 7.16 estan formados por tubos que se doblan
en forma de U y se rolan después en el espejo o cabezal de tubos.

b ||

[ et
—
b o P B
ot (i foeed |4
M —ad BH
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> =
U

Fe. 7.15. Intercambiador 1-2 de cabeza flotante empacada. (Patterson Foun
dry & Machine Co.)

@@hleﬁll

F1e. 7.16. Intercambiador 1-2 con tubos en U. (Patterson Foundry & Ma-
chine Co.)

Ce====:

Fie. 7.17. Intercambiador de tubos en U con doble cabezal. (Patterson Foun-
dry & Machine Co.)

Los tubos pueden dilatarse libremente, eliminando la necesidad del
cabezal de tubos flotante, la tapa del cabezal, la brida de la coraza
y la tapa removible de esta Ultima. Se pueden instalar deflectores
de la manera convencional en arreglos tubulares cuadrados o trian-
gulares. El didmetro mas pequefio al cual se puede doblar un tubo
sin deformar el diametro exterior en un doblez en U, es de tres a
cuatro veces el diametro exterior del tubo. Esto significa que de ordi-
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nario es necesario omitir algunos tubos en el centro del haz, depen-
diendo de la distribucion.

Una modificacion interesante del intercambiador con tubos en
U se muestra en la Fig. 7.17. Emplea un doble cabezal de tubos
estacionarios y se usa cuando la fuga del liquido por uno de los
cabezales al unirse con el otro fluido puede ocasionar serios dafios
por corrosion. Usando dos cabezales de tubos con una franja de aire
entre ellos, cualquier fluido que se escape a través de los espejos
tiene salida a la atmoésfera. De esta manera, ninguna de las corrien-
tes puede contaminar la otra como resultado de fuga, excepto cuan-
do se corroe el tubo mismo. Aun la falla de los tubos puede preve-
nirse aplicando una prueba de presién periédicamente.

CALCULO DE LOS INTERCAMBIADORES DE TUBO
Y CORAZA

Coeficientes de pelicula del: lado de la coraza. Los coeficientes
de transferencia de calor fuera del haz de tubos se refieren como
coeficientes del lado de la coraza. Cuando el haz de tubos emplea
deflectores para dirigir el flujo del fluido de la coraza a través de los
tubos, desde la parte superior a la parte inferior, los coeficientes de
transferencia de calor son mayores que para el flujo libre a lo largo
de los ejes de los tubos. Los mayores coeficientes de transferencia
se originan por un aumento en la turbulencia. En un arreglo cua-
drado, como se ve en la Fig. 7.18, la velocidad del fluido esta sometida

Fic. 7.18. Flujo a través de un haz de tubos

a continuas fluctuaciones debido a la reduccién en area entre los
tubos adyacentes comparada con el area de flujo entre las hileras
sucesivas. En los arreglos triangulares hay todavia mayor turbulencia
debido a que el fluido que fluye entre los tubos adyacentes a alta
velocidad golpea directamente en la hilera siguiente. Esto indicaria
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gue, cuando la caida de presién y limpieza son de pocas conse-
cuencias, el arreglo triangular es superior para alcanzar valores
altos del coeficiente de pelicula en el lado de la coraza. Este g8
actualmente el caso, y bajo condiciones comparables de flujo y
tamario de tubos, los arreglos triangulares dan coeficientes cercanos
al 25% mayores que el arreglo en cuadro.

Algunos factores no tratados en los capitulos precedentes tienen
influencia en la razén de transferencia de calor en el lado de la
coraza. Suponga que la longitud del haz esta dividida por seis deflec-
tores. Todo el fluido viaja a través del haz siete veces. Si se insta-
laran diez deflectores en la misma longitud del haz, se requeriria
que el haz fuera cruzado un total de once, veces, los espaciados mas
cerrados causan mayor turbulencia. Ademas de los efectos del espa-
ciado de los deflectores, los coeficientes del lado de la coraza son
también afectados por el espaciado de los tubos, tamafio de ellos,
tolerancias y caracteristicas del flujo del fluido. AUn mas, no hay
verdadera area de flujo mediante la cual la masa velocidad pueda
ser computada puesto que el area de flujo varia a través del dia-
metro del haz de tubos con las diferentes tolerancias para los tubos
en cada hilera longitudinal de ellos. La correlacién obtenida para
los fluidos que fluyen dentro de los tubos obviamente no es aplicable
a los fluidos fliyendo sobre un banco de tubos con de ftectores seg-
mentados, de hecho, esto se comprueba por experimentos. Sin em-
bargo, al establecer un método de correlacion se retuvo el factor de
transferencia de calor j, = (hD/k) (cu/R)*3( u/pe)*'*vs. DG/p,
de acuerdo con la sugestion de McAdams,? pero usando valores fic-
ticios para el diametro equivalente D, y la masa velocidad G, segun
la discusion siguiente.

La Fig. 28 en el Apéndice es una correlacion de datos industriales
gue da resultados satisfactorios para los hidrocarburos, compuestos
organicos, agua, soluciénes acuosas y gases, cuando el banco de
tubos emplea deflectores con espaciados aceptables entre deflectores
y tubos y entre deflectores y corazas.? Esta no es la curva promedio
a través de los datos, pero es una curva segura, tal, que la desviacion
de los puntos de prueba de la curva varia de 0 a aproximadamente
20% arriba. Ya que la linea que expresa la ecuacion posee curva-
tura, no puede evaluarse en la forma simple de la Ee. (3.42), puesto
que la constante de proporcionalidad y el exponente del nimero de
Reynolds varian en la practica. Sm embargo, para valores de Re

! McAdams, W . H.,“Heat Transmission” 2a. ed., Pag. 217, McGraw-Hill Book Company
Inc,, New York, 1942

i Para detalles mecénicos y estindares véase Standards of the Tubular Exchanger.
Manufacturers’ Association, New York (1949).



INTERCAMBIADOBES DE TUBO Y COMA: FLUJO 1-2.. . 171

de 2 000 a 1 000 000, los datos se representan con bastante exac-
titud por Ig ecuacion

hoDe _ 036 (._DLGY_,)O.“ (ﬂ_‘)% (ﬁ-)o.u
k M k M

donde h,, D. y G; se definen después. Los calculos usando la Fig. 28
concuerdan muy bien con los métodos de Colburn ¢y Short 5y los
datos experimentales de Breidenbach¢y O’Connell sobre cierto nu-
mero de intercambiadores de calor comerciales. Se observara en la
Fig. 28 que no hay descontinuidad a un ndmero de Reynolds de 2 100
como ocurre con fluidos dentro de tubos. El diferente didmetro equi-
valente usado en la correlacién de datos de coraza y tubo, excluye
la comparacién entre los fluidos que fluyen en tubos y los que lo
hacen a través de los tubos basandose solamente en el namero de
Reynolds. Todos los datos de la Fig. 28 se refieren a flujo turbulento.

Masa-velocidad lado de la coraza. La velocidad lineal y de mesa
del fluido cambian continuamente a través del haz de tubos, ya
que el ancho de la coraza y el namero de tubos varia de cero en la
parte superior y en el fondo a un maximo en el centro de la coraza.
La amplitud del area de flujo en la correlacidn representada por la
Fig. 28, se tomo en la hilera hipotética de tubos que poseen la ma-
xima area de flujo y que corresponde al centro de la coraza. La
longitud del area de flujo se tom¢ igual al espaciado de los deflec-
tores B. El paso de los tubos es la suma del diametro del tubo y el
claro C’. Si el didmetro interior de la coraza se divide por el paso
del tubo, se obtiene un numero ficticio, pero no necesariamente
entero de tubos que debe suponerse existen en el centro de la coraza.
Actualmente en muchas distribuciones no hay hileras de tubos en
el centro de la coraza, sino que en su lugar existen dos hileras con
maximas en ambos lados de la linea media y que tienen algunos
tubos mas que los computados para el centro. Estas desviaciones se
desprecian. Para cada tubo o fraccidn se considera que hay C' X 1
plg? de area transversal de flujo por pulgada de espacio de deflector.
El area transversal de fluio para el lado de la coraza a, esta dada nor

i’
oo DEXUE s a,

s
4 Colburm, A. P, Trans., AICRE, 29, 174-210 (1933).
5 Short, B. E, Univ. Texas Pub. 3519 (1936).
¢ Breidenbach, E. P., y H. E. O’Connell, Trans. AICKE, 42, 761-776 (1946).
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y como antes, la masa velocidad es
_ W .
Go= o~ Ib/(h)(pie*) (7.2)

Diametro equivalente lado de la coraza. Por definicion, el radio
hidraulico corresponde al area de un circulo equivalente al area de
un canal no circular y consecuentemente en un plano a angulos
rectos a la direccion del flujo. El radio hidraulico empleado para
correlacionar los coeficientes de la coraza para un haz que tiene
deflectores, no es el verdadero radio hidraulico. La direccion del flujo
en la coraza es en parte a lo largo y en parte a angulo recto al eje
mayor de los tubos del haz. El area de flujo a &ngulos rectos respecto
al eje mayor es variable de hilera a hilera. Un radio hidraulico basado
en el area de flujo a través de cualquier hilera, no podria distinguir
entre un arreglo en cuadro o un arreglo triangular. Para poder obte-
ner correlaciones simples combinando tanto el tamafio como la cer-
cania de los tubos y su tipo de arreglo, se logra una excelente corre-
lacion si el radio hidraulico se calcula a lo largo en lugar de a través
del eje mayor de los tubos. El diametro equivalente para la coraza
se toma entonces, como cuatro veces el radio hidraulico obtenido
por el arreglo dispuesto en el cabezal de tubos. Refiriéndonos a la
Fig. 7.19, donde el achurado cubre el area  libre, para arreglo en
cuadro

_ 4 x area libre
¢ ‘perimetro himedo

pies (7.3)

dg = 4 X (qu — Td%/4) plg (74)

1rdo

donde P; es el espaciado de los tubos, d, es el didmetro exterior del
tubo, ambos en pulgadas. Para el arreglo en triAngulo mostrado en
la Fig. 7.19 el perimetro humedo del elemento corresponde a medio
tubo.

4, = X 04Pr X 0.86Pr = 4xdi/4)  plg (7.5)
%‘lrdo

Los didmetros equivalentes para los arreglos comunes se incluyen
en la Fig. 28.

T La expresion area libre, se usa para evitar confusion con el térmimo Ama de flujo
libre, entidad real em el radio hidraulico.
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Podria aparecer que este método de evaluar el radio hidraulico
y el diametro equivalente, no distingue entre los porcentajes relativos
de flujo a angulo recto al flujo axial, esta apreciacién es correcta.
Es posible, usando la misma coraza, tener igual masa velocidad,
didmetros equivalentes, y nimeros de Reynolds, usando una cantidad
de fluido mayor y un espaciado también mayor de los deflectores o
una cantidad pequefia de fluido y menor espaciado en los deflectores,
aun cuando las proporciones de flujo a angulo recto a flujo axial

(a) Arreglo en cuadro (b) Arreglo triangular

Fic. 7.19. Diametro equivalente

difieran. Aparentemente, donde el rango de espaciado de los deflec-
tores esta restringido entre el diametro interior y un quinto del dia-
metro interior de la coraza, la importancia del error no es tan grande
gue permita su correlacion.

Esemeio 7.1. Compute el diametro equivalente de lado de la coraza para
tubos de 3/ plg DE en un arreglo en cuadro de 1 plg. De la Ec, (7.4)

o 4012 = 314 x 0.75%/4)
- 314 x 0.75

0.95 ;
D, = 5 = 0. 079 pies

d* = 0 95 plg

La diferencia verdadera de temperatura At en un intercambiador
1-2. Una gréfica tipica de temperatura vs longitud para un inter-
cambiador que tiene un paso en la coraza y dos en los tubos, se
muestra en la Fig. 7.20 para el arreglo de tobera indicado. Respecto
al fluido de la coraza, un paso en los tubos esta en contracorriente
y el otro en paralelo. En el Cap. 5 se encontraron mayores diferencias
de temperatura. cuando las corrientes de proceso estan en contra-
corriente y menores diferencias para flujo en paralelo. El intercam-
biador 1-2 es una combinacion de ambos, y la MLDT para contra-
corriente o flujo paralelo no puede ser la diferencia verdadera de
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temperatura para un arreglo contracorriente-paralelo. Asi que es
necesario desarrollar una nueva ecuacién para el calculo de la dife-
rencia verdadera de temperatura efectiva at que reemplace la MLDT
en contracorriente. EI método empleado aqui es una modificacién
de la derivacion de Underwood® y se presenta en la forma final
propuesta por Nagle ¢ y Bowman, Mueller y Nagle.r®

La temperatura del fluido en la coraza puede sufrir cualquiera
de dos variaciones cuando se desplaza de la entrada a la salida cru-
zando el haz de tubos varias veces en su trayectoria: (1) Se induce

i
|
1 H
-— (247503
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— 1IkdT
dlje—
A=0 (a)
t
4
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g - i
= h lx
Lo A
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Fle.  7.20. Relaciones de temperatura en un intercambiador 1-2

tal turbulencia que el fluido de la coraza se encuentra completamente
mezclado a cualquier longitud X de la tobera de entrada, o (2) se
induce tan poca turbulencia que hay una atmdsfera de temperatura
selectiva alrededor de los tubos en cada paso de tubos individual-
mente. Los deflectores y la naturaleza turbulenta del flujo a través
del haz de tubos parece eliminar (2) de manera que ( 1) se toma
como la primera de las suposiciones para derivar la diferencia verda-
dera de temperatura en un intercambiador 1-2. Las suposiciones son:

1. La temperatura del fluido en la coraza estd a una temperatura
isotérmica promedio en cualquier seccién transversal.

2. El area de calentamiento en cada paso es igual.

3. El coeficiente total de transferencia de calor es constante.

8 Underwood, A. J. V., J. Inst. Petroleum Technol., 20, 145-158 (1934).

% Nagle, W. M, bd. Eng. Chem., 25, 604-608 (1933).

¥ Bowman, R. A, A C. Mueller, y W. M. Nagle. Trans. ASME., 62, 263-294 (1940).
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4. La razén de flujo de cada uno de los fluidos es constante.

5. El calor especifico de cada fluido es constante.

6. No hay cambios de fase de evaporaciéon o condensacion en
una parte del intercambiador.

7. Las pérdidas de calor son despreciables.

El balance total de calor, siendo At la diferencia verdadera de
temperatura, es

Q =UA At= WC(T1 — Tq) = we(ta — 1) (7.6)
de la cual
(T, - T, _[t— U
AL = (UA/WC)real B (UA/wc)real (7.7)

En la Fig. 7.20a sea T la temperatura del fluido de la coraza a
cualquier seccidon transversal de la misma L = X entre L = 0y
L = L.Sea #'y t" las temperaturas en el primero y segundo paso de
los tubos, respectivamente, y a la misma seccion transversal T. Sea
a” la superficie externa por pie de longitud. En el incremento de
superficie dA = a”dL la temperatura de la coraza cambia por —{dT,
Sobre el area dA

-wedT= v% @ -+ v% (- m (7.8)
T 1T
——WCdT:UdA(T—t—;t) (7.9)
UdA arT
— 7.10
We = /T Y (7.10)

Pero en esta ecuacion T, # 'y ¥ son variables dependientes. El balan-
ce de calor de L = X a la entrada del fluido caliente es

WC(T —T,) = we(®™ ~ t') (7.11)

y el balance de calor por paso
we dif = Ud7A (T — &) (7.12)
wedp= — U H(T -1 (7.13)

Dividiendo Ec. (7.13) por (7.12)

dim T —

&~ T T=d (714
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Eliminar t0 y dt® de Ec. (7.11) y (7.13)

u . WO
= (o= 1)+ & (7.15)

Diferenciando Ec. ( 7.15) con la entrada de fluido caliente, T, cons-
tante,

A = — Kq a7 + dt’ (7.16)

Sustituyendo en Eg, (7.14) y acomodando,

WCdT _  +T =48 — (WC/wc)(Tz -7
We dt T T ¢ (7.17)
El numero de variables en la Ec. (7.15) ha sido reducido de tres
(T, t, t7) a dos (T y t'). Para una soluciéon es necesario eliminar
ya sea T o t&. Simplificando por el uso de parametros como en el
caso del intercambiador de doble tubo, téngase

._TI"T2_£ _b =t
B == =wc Y S =y
Reacomodando la Ec. (7.8),
dT U y U ” —
WC 7+ 5 (T=t)+ 3 (T=1")=0 (7.18)
Simplificando y sustituyendo WC = wc/R,
dT  URT _ UR ;| ) =0 (7.19)

dA Twe 2wc

Diferenciando con respecto a A,

11
T . URdT UR (dt‘ dt) 0 (7.20)

dA2+wc dd ~ 2we dA+dA

Sustituyendo las Ecs. (7.12) y (7.13),

aT , URIT U°R

L (Y - ) = 7.21

dAz ' we JA (2wc)’( =0 (721)
Puesto que el cambio de calor es sensible, existe una proporciona-
lidad directa entre el porcentaje de aumento o disminucién de tem-

peratura y Q.

T=17, _ = I
TI—T2—t1"t2

(7.22)
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0 _
pr—p =L I T (7.23)

&T | URJT _ UT _ _ U°T,
dA? + “we dA (Cwe):  (Cuwe)? (7.24)

Diferenciando de nuevo respecto a A,

d*T . UR d*T vrdr
dA® + we dA? Que)?dd 0 (7.25)

La solucién de esta ecuacidon puede encontrarse en cualquier texto
de ecuaciones diferenciales. La ecuacion es

T = Ky + Ky (VA200BVEFT + g ,~(Ud/20R=VETD (7 96

Donde T = T,, A debera aumentarse de 0 a A, y de la solucion de
la Ec. (7.24) K, = T, de manera que la Ec. (7.26) se transforma en

_Kze—(UA/ch)(R-i-\/m - Kse—(UA/ch)(R—-\/Rz-{—l) (727)
Tomando logaritmos en ambos lados y simplificando,
va _ 1 K,
=~ vt ( k) (7.28)
Diferenciando la Ec. (7.26):
ar U + BT —(VA/2we)(R+~/F* D)
- Ki g0 (R — /BT D)™ UAPR®=VETD (7 99)

Sustituyendo ¢] valor de dT/dA de la Ec. (7.19) y puesto que A = 0,
tI: tl, tII: t2,yT = T1, t+ tII: t1 + tz-
Rty + &) = 2RT, = —Ky(R + VETT)
- KiB ~ERTET) (730
Dela Ec.(7.26) a A=0yT=T,yK, =T,
T1 - T2 = K, + K3 (731)
Multiplicando los dos lados de la Ec. (7.13) por (R + VR* + 1),

(R + \/R2 + 1)(T1 T») = Ks(R + VR¥ 1) .
+ Ka(R + \/R2+_1) (7.32)
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Sumando las, Ecs. (7.31) y (7.32) y despejando Ks,

K = B+ &)+ (T = TR + VB F 1) = 2RT, (7 33
: 2vRTF1

Volviendo ala Ec. (7.31),
K=Ky —(Th— T =
(R 4+ /RE+ DTy = To) —2 A/R¥+ 1 (T1 = T2) = 2RT; + Rt -+ to)
2vVR*+ 1

(7.34)
Puesto que R= (T, ~ T.)/(t. t),

___Kz_(R—\/R7+1)(t1—f2)—(T| ~1) (TI - 13) (7.35)
Ki (REAAVE+ D(ti—t) = (T1 ~t)=(Ti—ts) '

Dividiendo por T, — t, y sustituyendo S = ( ¢, ~ t, )/(T: — t. ) ¥
1-S= (T, - t‘Z)/(TI w t1),

_K_2-8R+1—-+R*'+1) (7.36)
K: 2 -8R+ 1++/R*+1) '

Sustituyendo en la Eg. (7.28)
(_U_A_) 1 2—-9R+1—=+RF1) (71.37)
real = V.

we R2+11n2—S(R+ 1+ VR

La Ec. (7.37) es la expresion para la diferencia verdadera de tem-
peratura en un intercambiador 1-2 de flujo paralelo-contracorriente.
(Cémo compara con la MLDT para contracorriente, empleando las
mismas temperaturas de proceso? Para contracorriente

‘ (Ty = &) (Te§
Q = wele-t) - VARt o
de la que
UA tr — ¢ In (1 =2S)/(1 — RS
(wc s = T = 1) = (T3 = 1) = R e

corriente ln (T1 —_ t2)/(T2 —_— tl)
La razoén de la diferencia real de la temperatura a la MLDT es

tZ -4 t = tl — (UA/wc)lvonfracorriente (7
(UA/UJC)rea] (UA./U)C) contracorriente (UA/wC)real

.40)
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Llamando a la relacién fraccionaria entre la diferencia verdadera
de temperatura y la MLDT F,

AVR*411n(1 = 8)/(1 =«RS) (7.41)
2 —S(R +1+ /R F 1)
La ecuacién de Fourier para un intercambiador 1-2 puede escribirse
ahora :

Fr =

Q=UAA =UAF;(MLDT) (7.42)

Para reducir la necesidad de resolver las Ecs. (7.37) 0 (7.41),en la
Fig. 18 del Apéndice, se encuentran graficados factores de correc-
cién F, para la MLDT como funciones de S con R como pardmetro.

Cuando el valor de S y R se acerca a la posicion vertical de la curva,

es dificil leer el dato y F, debera computarse de la Ec. (7.41) direc-

tamente. Cuando un intercambiador tiene un paso en la coraza y
cuatro, seis, ocho, 0 mas pasos pares en los tubos, tal como un
intercambiador 1-4, 1-6 o 1-8, la Egc. (7.10) para un intercambia-
dor 1-4 es

UdA _ aT
we ) T —@F+ &+ M+ V)4
para un intercambiador 1-6

UdA /‘ aT -

- w(C - T — (tI + 1 + an + v + Al + tvx)/ﬁ
Se puede demostrar que los valores de F, para intercambiadores
1-2 y 1-8 son menores de 2% aparte en los casos extremos y en
general considerablemente menores. Es por lo mismo, costumbre
describir cualquier intercambiador que tenga un paso en la coraza y
dos 0 mds nuUmeros pares de pasos en los tubos en flujo paralelo-
contracorriente como un intercambiador 1-2 y usar los valores de
Fr obtenidos de la Ec. (7.41). La razén de que Fr sea menor que
1.0 se debe naturalmente al hecho de que el paso de los tubos en
paralelo con el fluido de la coraza, no contribuye de manera efectiva
a la diferencia de temperatura como sucede con el flujo a contra-
corriente.

Hay una limitacion importante al uso de la Fig. 18. Aun cuando
cualquier intercambiador que tenga valor de F, arriba de cero puede
tedricamente operar, esto no es practicamente cierto. La imposibili-
dad en la practica de llenar todas las suposiciones empleadas en la
derivacion, y particularmente 1, 3 y 7, pueden causar serias discre-
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LOA

(b)

Fi1G. 7.21. Relaciones de temperatura en un intercambiador 1-2 con arreglo
convencional de boquillas

pancias en el calculo de at. A resultas de estas discrepancias, si el
valor de t; en la Fig. 7.20a al final del paso en paralelo, se requiere
gue se aproxime a T, mas cercanamente que el valor derivado de ¢,,
esto sera una violacion a las reglas del flujo paralelo, es decir, la
salida de una de las corrientes t; no puede alcanzar la salida de
la otra, T., sino mediante un area infinita. De acuerdo con esto, no
es aconsejable o practico usar un intercambiador 1-2 cuando el factor
de correccion F, calculado, sea menor de 0.75. En lugar de él, se
requiere algun otro arreglo que asemeje mas al flujo en contra-
corriente.

Las relaciones de temperatura para el caso donde la orientacion
de las boquillas de la coraza se han invertido, se muestra en la
Fig. 7.21 para las mismas temperaturas de entrada y salida grafica-
das en la Fig. 7.20. Underwood 1! ha mostrado que los valores de F,
para ambos son idénticos.12 Ya que un intercambiador 1-2 es una
combinacion de pasos en paralelo y contracorriente, puede esperarse
gue la salida de una de las corrientes de proceso no pueda aproximar
la entrada de la otra muy cercanamente. De hecho, es costumbre en
equipo paralelo-contracorriente llamar a T, = t, la aproximacion, y si
t.> T., entonces t, — T, se llama la temperatura de cruce.

Es ‘dtil investigar varias temperaturas de proceso tipicas y notar
la influencia de diferentes aproximaciones y cruces sobre el valor
de F,. Para un servicio dado la reduccion de F; a menos de la unidad

u Underwood, op. cit.
2 Sin embargo, los valores de t; difieren en ambos casos.
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Fie. 7.23. Influencia de la temperatura de aproximacién en F, con fluidos
que tienen rango desigual, en un intercambiaddr 1-2

en la Ec. (7.42) se compensa aumentando la superficie. Asi, si las
temperaturas de proceso se fijan, es aconsejable emplear un inter-
cambiador paralelo-contracorriente contra un intercambiador a con-
tracorriente, puesto que esto aumenta ¢l costo del equipo mas alla
del valor de sus ventajas mecanicas. En la Fig. 7.22 dos pares de
fluidos con iguales rangos de 100 y 50°F son estudiados. Las tem-
peraturas de operacién del fluido frio se fijan, mientras que las
temperaturas del fluido caliente son variables, por lo tanto, cambia
la aproximacion en cada caso. Note las condiciones bajo las que
F, rapidamente disminuye, particularmente al acercarse al minimo
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practico F, = 0.75 y la influencia de las relaciones entre T,y t,.
Se demuestra el calculo para varios puntos.

EJEmMPLO 7.2. Calculo de F,. para fluidos con rangos iguales.

Punto: (a) Aproximacion 30° (b) Aproximacion cero (¢) Cruce 20°

(T1) 350 200 (&) (T1) 300 200 (¢;) (Ty) 280 200 ()
(Tz) 250 100 (t;) (T2) 210 100 1) (T 180 100 ()
100 100 100 100 100 100
R=T¢+:—:T72=%=l'° R=10 R =10
82 oy — 0.40 - -
F _0\9}2%1:%_ 8 =0.50 s = 0.555
T - U Fy 18) Fr =0.80 Fr = 0.64

En la Fig. 7.23 se muestran los resultados de los calculos cuan-
do un fluido tiene un rango cinco veces mayor que el otro.

Caida de presion lado de la coraza. La caida de presién a través
de la coraza de un intercambiador es proporcional al ndmero de veces
que el fluido cruza el haz entre los deflectores. También es propor-
cional a la distancia a través del haz, cada vez que lo cruza. Usando
una modificaciéon de la Ec. (3.44) se ha obtenido una correlacion
usando el producto de la distancia a través del haz, tomando D, en
pies como el diametro interior de la coraza y el nimero de veces
que el haz se cruza como N + 1, donde N es el nimero de deflectores.
Si L es la longitud del tubo en pies,

Numero de cruces, N + 1 = longitud del tubo, plg/espaciado de los
deflectores, plg = 12 X L/B (7.43)

Si la longitud del tubo es 16’07 y los deflectores se espacian 18 plg
habra Il cruces o 10 deflectores. Siempre habra un ndmero impar
de cruces si las dos boquillas de la coraza estan en lados opuestos de
la misma, y un namero par si las dos boquillas estan en el mismo
lado de la coraza. Con un espaciado de los deflectores estrecho, a
intervalos convenientes como de 6 plg o menores, se puede omitir
un deflector si el nimero de cruces no es un numero entero. El
diametro equivalente usado para calcular la caida de presion es el
mismo que para la transferencia de calor, se desprecia la friccion
adicional de la coraza. La ecuacion isotérmica para la caida de pre-
sion para fluidos que se calientan o enfrian y que incluye las per-
didas de entrada y salida es

_fG DN +1) _ J@D(N +1 .
APy = g D = E27 % 10101338¢, Ib/piez  (7.44)
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donde s es la gravedad especifica del fluido. La Ec. (7.44) da la
caida de presion en libras por pie cuadrado. La unidad comuUn en
ingenieria es libras por pulgada cuadrada. Para permitir la solucion
directa de AP, en lb/plg?, se han graficado en la Fig. 29 factores de
friccion dimensionales para el lado de la coraza, pie cuadrado por
pulgada cuadrada. Para obtener la caida de presién en unidades con-
sistentes mediante la Ec. (7.44) multiplique f de la Fig. 20 por 144.

Caida de presion en los tubos. La Ec. (3.44) puede usarse para
obtener la caida de presion en los tubos, pero se aplica principal-
mente a un fluido isotérmico. Sieder y Tate han correlacionado los
factores de friccidn para fluidos que se calientan o enfrian en tubos.
Esas correlaciones graficadas en forma dimensional aparecen en la
Fig. 26 y se usan en la ecuacion
_ fGiLn
AP = 5o 10"°D,s¢,

Ib/pie? (7.45)

donde n es el niUmero de pasos, L la longitud del tubo, y Lnes la
longitud total de la trayectoria en pies. No se dan las desviaciones,
pero la curva ha sido aceptada por la Tubular Exchanger Manufac-
turers Association. Al fluir de un paso al otro, pasando por el carrete
y el cabezal flotante, el fluido cambia de direccion bruscamente por
1800, aun cuando el area de flujo en el carrete y la cubierta del ca-
bezal flotante no debera ser menor que el area de flujo combinada
de todos los tubos en un solo paso. ElI cambio de direccion introduce
una caida de presion adicional AP,, llamada pérdida de regreso y se
consideran cuatro cabezas de velocidad por paso como pérdida. La
cabeza velocidad V?/2¢’ ha sido graficada en la Fig. 27 contra la
masa velocidad para un fluido con gravedad especifica de 1, y la pér-
dida de regreso para cualquier fluido sera

_4n V2 2

AP, = < 27 Ib/plg (7.46)
donde V = velocidad, (pie/seg)
s = gravedad especifica

¢’ = aceleracion de la gravedad, pie/plg?

La caida de presion total del lado de los tubos AP, sera

AP; = AP, + AP, Ib/plg* (7.47)

Anadlisis del rendimiento de un intercamhbhiador 1-2 existente.
Cuando todas las ecuaciones pertinentes se usan para calcular la
adaptabilidad de un intercarnbiador existente para ciertas condicio-
nes de proceso, esta investigacion se llama apreciacién de un inter-
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cambiador. Hay tres puntos de significacion en la apreciacién de la
adaptabilidad de un intercambiador existente para un nuevo uso.

1. ¢Qué coeficiente U¢ puede “lograrse” por los dos fluidos como
resultado de su flujo y sus coeficientes de pelicula individuales h;,
y h,?

2. Del balance de calor Q = WC(T, - T,)= we(t,—t,),del area
conocida A, y de la diferencia verdadera de temperatura para las
temperaturas de proceso, se obtiene un valor de disefio o coeficiente
de obstrucciéon U,. U, debe exceder a U, suficientemente, de manera
gue el factor de obstruccion, que es una medida del exceso de super-
ficie, permita la operaciéon del intercambiador por un periodo de
servicio razonable.

3. La caida de presidon permitida para las dos corrientes no debe
excederse.

Cuando estas condiciones han sido alcanzadas, el intercambiador
en existencia es apropiado para condiciones de proceso, para las que
ha sido apreciado. Al iniciar los céalculos el primer punto a atacar
es determinar si el flujo caliente o frio debera pasar por la coraza.
No hay una regla rapida para esto. Una corriente puede ser grande y
la otra pequena, el espaciado de los deflectores puede ser tal que en
cierta vez el area de flujo del lado de la coraza a, sea grande. Afor-
tunadamente cualquier seleccion se puede corroborar intercambian-
do las dos corrientes y viendo qué arreglo da los mayores valores
de U, sin exceder la caida de presion permitida. Particularmente y
en preparacion para métodos posteriores hay alguna ventaja, sin
embargo. de empezar los calculos por el lado de los tubos, y sera
conveniente establecer este habito. Los pasos detallados para apre-
ciar un intercambiador se bosquejan en seguida. Los suscritos sy t
se usan para distinguir entre coraza y tubos, y para este bosquejo se
supone que el flujo caliente esta en la coraza. Colocando como
siempre el flujo caliente a la izquierda, se retiene el método comun
de computar la MLDT.

Calculo de un intercambiador 1-2 existente. Condiciones de pro-
ceso requeridas.

Fluido caliente: T, T,, W, c, s, u, k, Ry, AP

Fluido frio: t, t,, w, C, S p, k, Rg, AP
Para el intercambiador se deben conocer los siguientes datos:
Lado de la coraza Lado de los tubos
DI Numero y longitud
Espaciado de los deflectores DE, BWG, y arreglo

Pasos Pasos
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(1) Balance de calor Q = WC(T; ~ T,) = wec(t, - t,)
(2) Diferencia verdadera de temperatura At:

Tl—Tz SE t*'-"tl

MLDT R = ; 14
1 tz _ tl ’1"1 — t1 (5 )
At = MLDT X F; (Fr de la Fig. 18) (7.42)
(3 Temperatura calérica T,y t.:% (5.28), (5.29)
Fluido caliente: lado de la c¢oraza Fluido frio: lado de los tubos
(4') Area de flujo, a, =DI X C'B/ (4) Area de flujo a,:
144P,, pies* [Ec. (7.1)] |Area de flujo por tubo a, de la Tabla

10, plg2

No. de tubos X area de flujo/tubo
No. de pasos

= Nta;/l44n, pies* [Ec. (7.48)]

(5) Masa vel, G, = W/a,, IbCh) (5) Masa vel, G, = w/a,, Ib/(h)

at:

(pie?) [Ec. (7.2); (pie”).
(6’ ) Obtenga D, de la Fig. 28 o calcu | (6) Obtenga D de la Tabla 10, pies.
le de Ec. (7.4).
Obtenga u a T,, Ib/(pie)(h) = cp X |Obtenga S a t,, Ib/(pie) (h) =
2.42 cp X 2.42
Re, = DG,/n Re, = DG,/a.
(7) Obtener j,, de Fig. 28 (7) Obtener j,, de Fig. 24.
(8) A T, obtener ¢, Btu/(1b) ( “F) v | (8) A t, obtener ¢, Btu/( 1b) (°F) y k,
k, Btu/(h)(pie2) (°F/pie). Btu/(h)(pie?)(°F/pie).
Compute* (c%k)m. " | Compute* (C;;/k)l/i.s
(9) b = ju & (%u) o, [EC. (6.15b)] | () 3, - ng C_;:_ & [Ec. (6.15a)}
(10’) Temperatura de la pared del |(10) =& h"’ = h' y DI [Ec. (6.5)]
tubo, £, DE
to = 1, + __o—/d)L—‘— (T tc)
hw/‘bt + h /d’a
[Ec. (5.31)]

(1) Obtenga g,y ¢, = (u/p,). |(11) Obtenga t, de (10’).
[Fig. 24]|Obtenga g,, v ¢; = (u/p,)%** [Fig. 24]

(12) Coeficiente corregido, k, = fe¢s |(12) Coeficiente corregido,
bs [Ec. (6.37 )

[Ec. (6.36)]

1 E| wso de las temperaturas caléricas estd en contradiccion parcial con la derivacién
de la diferencia de temperatura para un intercambiador 1-2 en flujo paralelo-contracorriente
en el cual se supuso U constante. El uso de las temperaturas caldricas presume que una
variacion lineal de U con respecto a t puede considerarse en el cdlculo del pI’OdUCtO
Uecalériea At, donde At es la diferencia verdadera de temperatura en el proceso flujo pa-
ralelo-contracorriente cuando U es constante.

* Una grifica conveniente de k(cu/k)*/? ys, g para fracciones de petrdleo se da en la
Fig. 16
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(13) Coeficiente total limpio U,:

hl'oho -
Ue =5+ hy 639
( 14) Coeficiente total de disefio U,: Obtenga la superficie extema/pie lin
a” de la Tabla 10 del Apéndice.
Area de transferencia de calor, A = a"LN,, pie®.

Up = Aim Btu/(h)(pie?)(°F)
(15) Factor de obstruccion R,:

U m U : o
Ry = % (h)(pie?)(°F)/Btu (6.13)
Si R, iguala o excede al factor de obstruccion requerido, siga con la
caida de presion.

Caida de Presion

(1’) Para Re, en (6’) obtenga f, (1) Para Re, en (6) obtenga f,
pie?/ plg? [Fig. 29] pie*/ plg2 [Fig. 261

: - ___ f@n
(2") Né. de cruces, N + [%:c— (71?11?:{113 (2) AP, = 5.22 X 10°Dsp,

, _ DN + 1) 4n V2 62.5 .

(3’) AP, = m lb/plgz (3)AP1 = s 20 144 5 1b/plg g: ((;:'?))'}l‘
Ec. (744" (APy = AP: + AP, 1b/plg?

EJeEmMPLO 7.3. Célculo de un intercambiador de kerosena-aceite crudo. 43 800
lb/h de una kerosena de 42°API salen del fondo de la columna de destilacion
a 390°F y deben enfriarse a 200°F mediante 149 000 1b/h de un crudo de
34°API que viene del tanque de almacenamiento a 100°F y se calienta a
170°F. Se permite una caida de presion de 10 1b/plg? en las dos corrientes
y de acuerdo con la Tabla 12, un factor de obstruccién combinado de 0.003
debe  considerarse.

Se dispone para este servicio un intercambiador de 2114 plg DI cue tiene
158 tubos de 1 plg DE, 13 BWG y 16’0” de largo y estan arreglados en cuadro
de 11, plg de paso. El haz de tubos esta arreglado para cuatro pasos y los
deflectores estdn espaciados a 5 plg.

Ser4d adecuado el intercambiador; gcudl es el factor de obstruccion?

[Ec. (7.45)]

Solucién:
Intercambiador:
Coraza Tubos
DI = 211} plg Numero y longitud = 158, 160"
Espaciado de DE, BWG, paso = 1 plg, 13 BWG, 11 plg
los deflectores = 5 plg en cuadro

pesos = 1 Pasos == 4
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( 1) Balance de calor:
Kerosena, Q = 43 800 X 0.605(390 — 200) =5 100 000 Btu/h
Crudg. Q = 149 000 % 0.49(170 - 100) = 5 100 000 Btu/h

(2) At

Fluido  caliente Fluido frio Dif.
390 Alta Temp. 170 220
200 Baja Temp. 100 100
190 Diferencias 70 120 (At = A&ty)
(T, — Ty) (tz — 1)
MLDT = 152.5°F (5.14)
R=100,=271
70 _
8 = 390 ~100 = %% -
Fr = 0905 (Fig. 18)
At = 0.905 X 152.5 = 138°F (7.42)
(3) T, ¥yt
At, _ -
77 = 0455 (Fig. 17)
K. = 020 (el crudo controla)
F.= 0.42
T, = 2004 0.42 X 190 = 280°F (5.28)
t. = 100 +0.42 X 70 = 129°F (5.29)

Puesto que el area de flujo tanto del lado de la coraza como de los tubos
sera casi igual, suponga que la corriente mayor fluye dentro de los tubos Y
empiece el calculo en el lado de los tubos.

Fluido caliente: lado de la coraza, kg.i Fluido frio: lado ge los tubos, crudo

rosena (4) Area de flujo, a’ = 0.515 plgz
(4) Arena de flujo, @, = ID X ! [Tabla 10}
CB/144P, [Ec. (7.1) _ '
= 21.25 X 0.25 X 5/144 X 1.25 @ = Niag/14dn _ [Be. (7.48)]
—0.1475 pie2 =158 x 0.5151144 x 4 = (.14] pie
(5) Masa vel, G, = W/a, (5) Ib/¢h)(piez) Masa vel, G, = w/a,
[Ec. (7.2)]
= 43 800/0.1475 = 297 000 Ib/(h) = 149 000/0.141 = 1060 000
(pie?)
(6') Re, = D,G,/u [Ec. (7.3)] (6) Re, = DG,/u
AT, = 280°F, # = 0.40 X 2.42 A t, = 129°F, p = 3.6 X 242
=097 Ib/(pie)(h) [Fig. 14]| =87 lb/(ple)(h) [Fig. 14]
D, = 0.99/12 = 0.0825 pie [Fig. 28][D = 0.81/12 = 0.0675 pie
Re, = 0.0825 X 297 000/0.97= [Tabla10}
25 300 [Re, = 0.0675 x 1 060 000/8.7 = 8220
(7) §, = 93 [Fig. 281 |(7) L/D = 16/0.0675 = 237
ja=31 [Fig. 241
(8") A T, = 280°F, (8) A t, = 129°F.
¢ = 0.59 Btu/(Ib)(°F) [Fig. 41; = 0.49 Btu/(b)(°F) {Fig. 4]
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k = 0.0765 Btu/(h)(pie2)(*F/pie) |k = 0.077 Btu/(h)(piez)( °F/Plt[e) "
[Fig. 11 Fig. 1)
(culk/s = (0.59 X 0.97/0.0765)4/3 (eu/A)* = (0.49 X 8.7/0.077)% = 3.81
95 . k Cu %
o = (2) ()"
(9") b = ]H (7;) ¢ [Ec. (6.15b)} [Ec. (6.15a)]
’i=93><gg§ggx195 169 % = a1 5 Gioers X 9 =18
(10" Temperatura de la pared del (10) 92 = % x llj)é =135 = 38 _ 100
tubo :
holdh. [Ec. (6.5)]
tw t + ﬁ_rm ¢t+ /¢ (TC c
[Ec. (5.31)]
_1294 mngﬁgl_gg (280 — 129)
= 221°F
(M) A ¢, = 221 “F, 5, = 0.56 ¥ (11) A ¢, = 221°F, , = 1.5 X 2.42
2.42 = 1.36 1b/(pie)(h) [Fig. 141 3.63 1b/(pie)(h) [Fig. 14]

¢¢ = (u/p,)01t = (8.7/3.63)0.14

# = (/o = (097/136)01 1.11 [Fig 24, insertol

0.96 [Fig. 24, inserto]
(12) Coeficiente corregido, » = % #| (12) Coeficiente corregido, k;,
; _ s
== 169 X 0.96 = 162 Bruy o (6:36)] =% " (Ee. (637)]
(h)(pie?)(°F) = 109 ¥ 111 = 121 Buy/
(h)(pie2)(°F)

(13’) Coeficiente total Ug:

hioko 121 X 162 . °
Ue =5 "% = 1213 15— 693 Btu/(h)(pie2) (°F)  (6.38)

(14) Coeficiente total de disefio U

a” = 0.2618 pie?/pije lin (Tabla 10 )
Superficie total, A= 158 X 16'0” X 0.2616 = 662 pies*
0 5100 000

Up - 74 = 667 X 138 = 55.8 Btu/(h) (pies?) (°F)

(15) Factor de obstruccion Rg:

Ue = U 69.3 — 55.8 _ :
Ry = 'TCJZ“WD B3 XS - = 000348 (h) (pies®) ( °F)/Btu (6.13)

Sumario

162 | A exterior 121
1

Uc 69.3

Up 55.8

R, Calculado 0.00348

R; Requerido 0 .00300
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Caida de Presion

(1) para Re, = 25 300, (1) Para Re, = 8220,
f = 0.00175 pies2/plg? [Fig. 29]|f = 0.000285 pies?/plg: [Fig. 26]
s =0.73 [Fig. 81 s = 0.83 [Fig. 6]
D, = 21.25/12 = 1.77 pie
(2') No. de cruces, N + 1 = 12L/B| (2) pp, = fGiln [Ec. (7.45)]
[Ec. (7.43)] 5.22 X101°Ds¢,
= 12X 16/5 = 39 . 0.000285 X 1060 000* X 16 X 4
~ 5.22 X 10" X 0.0675 X 0.83 X 1.11
= 6.3 Ib/plg:
(3) G = 1060 000 21; = 0.15 [Fig. 27]
‘ JED(N + 1) 1
3 R Anlind. A =h il R 4n V
(3 4P, 525 % 100Dag, ¢ T44)]|aP, =12 5 [Ec. (7.46 )]
= s ARS8 S dhe] - 4x2550.15=2.9 Tb/plg?
(4) AP, = AP, 4+ AP,
aP~peenibiple’= 10.0 1b/plg2 = 63429 = 9.2 Ib/plg?
[Ec. (7.47 )]
AP, permitida = 10.0 1b/plg?

Se notara que se obtiene un factor de obstruccion de 0.00348 aun cuando
solamente se requieran 0.003 para lograr un periodo de mantenimiento razo-
nable. La caida de presion no se ha excedido y el intercambiador es satisfac-
torio vara el servicio.

Intercambiadores que usan agua. Operaciones de enfriamiento
gue usan agua en equipo tubular son bastante comunes. A pesar de
su abundancia las caracteristicas de transferencia de calor del agua
la separan de todos los demas fluidos. Es corrosiva al acero, particu-
larmente cuando la temperatura de la pared de los tubos es alta y
ademas esta presente aire disuelto, muchas plantas industriales usan
tubos de materiales no ferrosos exclusivamente en los servicios de
transferencia de calor en los que est4 involucrada el agua. Los tubos
no ferrosos mas comunes son de admiralty, latdn rojo y cobre, aun
cuando en ciertas localidades hay preferencia por el metal Muntz.
aluminio al bronce y aluminio. Puesto que las corazas usualmente
se fabrican de acero, el agua se maneja mejor dentro de los tubos.
Cuando el agua fluye dentro de los tubos, no hay problema serio de
corrosion. del carrete o en la tapa de la cabeza flotante, puesto que
estas partes se hacen muy a menudo de hierro vaciado o acero va-
ciado. Los vaciados son relativamente pasivos al agua, y se pueden
permitir grandes tolerancias para la corrosion sobre los requerimien-
tos estructurales a un costo bastante bajo haciendo los vaciados mas
gruesos. Los cabezales de tubo o espejos se pueden hacer de placa
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gruesa de acero con una tolerancia de cerca de s de plg sobre los re-
querimientos estructurales para efectos de corrosion, o se pueden
fabricar de latdn o aluminio sin tolerancia para la corrosion.

Cuando el agua se mueve a baja velocidad a través de los tubos,
el lodo y la lama que resultan de la accién microbiana se adhieren
a los tubos y serian arrastrados si hubiera alta turbulencia. Como
una practica comun, deben evitarse velocidades menores de 3 pies/seg
en agua de enfriamiento, aun cuando en ciertas localidades se re-
quieren velocidades minimas de 4 pies/seg para una operacion con-
tinua. Otro factor de considerable importancia es la depositacion
de incrustaciéon mineral. Cuando el agua con un contenido prome-
dio de minerales y aire se lleva a una temperatura en exceso de los
120°F, se encuentra que el movimiento de los tubos se hace excesivo,
y por esta razén deben evitarse temperaturas de agua a la salida
mayores de 120°F.

El agua de enfriamiento raramente es abundante o se puede
disponer sin costo. Uno de los problemas mas serios que confrontan
las industrias quimicas y de generacidn de fuerza, resulta de la dis-
minucion gradual de agua superficial del subsuelo en areas de con-
centracion industrial. Esto puede parcialmente resolverse mediante
el uso de torres de enfriamiento (Cap. 17), las que rehuUsan el agua
de enfriamiento y reducen los requerimientos a Unicamente el
2% de la cantidad de agua requerida si ésta se usara una sola vez. El
agua de rio puede ser una solucidn parcial de la deficiencia de agua
en el subsuelo, pero esto es costoso y presupone la proximidad de un
rio. El agua de rio usualmente debe filtrarse a través de mallas
movibles y bombearse a distancias considerables, y en algunas lo-
calidades el agua de rio de 4reas industriales congestionadas requiere
enfriamiento en torres antes de que se pueda usar.

Muchas municipalidades (de EE.UU.), han legislado en contra
del uso del agua publica para propésitos de enfriamiento en gran
escala y no permiten méas que el uso de ella para propositos de com-
pensacion en sistemas de torres de enfriamiento o estanques enfria-
dores. Donde esta disponible, el agua municipal corresponde a un
promedio de costo de 1 centavo por 1000 galones, aun cuando tiene
la ventaja de estar disponible de 30 a 60 Ilb/plg? de presion, lo que
es adecuado para muchas condiciones de proceso incluyendo la caida
de presién en los intercambiadores. Cuando se usan torres de en-
friamiento, el costo del agua se determina por el del agua fresca,
bombeo, gasto de los abanicos y depreciacion.

La curva de transferencia de calor para el lado de la coraza
(Fig. 28) correlaciona muy bien para el flujo de -agua a través del
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banco de tubos. La alta conductividad térmica del agua tiene como
resultado coeficientes de pelicula de valor relativamente elevado
comparados con los fluidos organicos. Sin embargo, el uso de la curva
(Fig. 24) para el lado de los tubos, da coeficientes que son general-
mente altos. En su lugar, se recomiendan los datos de Eagle y
Ferguson 1¢ para agua sola (Fig. 25) fluyendo dentro de tubos. Pues-
to que esta gréfica es solamente para agua, ha sido posible graficar
coeficientes de pelicula contra velocidad en pies por segundo con
la temperatura como parametro. Los datos se han graficade con tubo
de 3, de plg y 16 BWG como tubo base, y el factor de correccion obte-
nido del inserto en la Fig. 25 debera aplicarse cuando se use cual-
guier otro diametro interior.

En los intercambiadores agua con agua, con coeficientes de
pelicula individuales que varian de 500 a 1 500, tanto para la coraza
como para los tubos, la seleccién del factor de obstruccion amerita
una seria meditacion. Como ejemplo, si se obtienen coeficientes de
pelicula de 1 000 para la coraza y los tubos, la resistencia combina-
da es 0.002, o U¢ = 500. Si se requiere un factor de obstruccion
de 0.004, este factor se transforma en la resistencia controlante.
Cuando el factor de obstruccién es 0.004, Uy debe ser menor que
1/0.004 o 250. Siempre que existan coeficientes mayores en ambos
lados del intercambiador, deben evitarse los factores de obstruccion
innecesariamente grandes.

El siguiente problema es de ocurrencia comudn en casos de fuerza,
relacionado con recuperacién de calor. Aun cuando involucra un
intercambio de tamafio moderado, la recuperacion de calor es equi-
valente a casi 1 500 Ib/h de vapor, lo que representa una economia
considerable en el curso del afo.

EJEMPLO 7.4. Calculo de um intercambiador agua destilada-agua cruda.
175 000 Ib/h de agua destilada entran a un intercambiador a 93°F y salen
a 85°F. El calor debe ser transferido a 280 000 1b/h de agua cruda provenien-
tes de una fuente de suministro a 75°F y salen del intercambiador a 80°F. Se
permite una caida de presion de 10 lb/plg? en ambas corrientes y se prevé
un factor de obstruccién de 0.0005 para el agua destilada y 0.0015 para agua
cruda cuando la velocidad en los tubos excede a los 6 pie/seg.

Se dispone para este servicio de un intercambiador de 151 plg DI que tiene
160 tubos de 3j de plg; DE, de 18 BWG y 16'0" de largo, arreglados en forma
triangular con paso de 1844 plg. El haz de tubos esta arreglado en dos pasos,
y los deflectores estan espaciados a 12 plg.

(Es adecuado este intercambiador?

¥ Eagle, A. y R. M. Ferguson, Pro. Roy. Soc., A127, 540-566 (1930).
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Solucion:
Intercambiador:

Lado de la coraza

= 15Y plg
Espaciado de

los deflectores = 12 plg

Paso = 1

(1) Balance de calor:

PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Lado de los tubos

Nimero y longitud = 160, 160"
DE, BWG, paso = 3; plg, 18 BWG, ¥4

de plg en triangulo
Paso =2

Agua destilada, Q = 175 000 X 1(93 — 85) = 1400 000 Btu/h
Agua cruda, Q = 280 000 X 1(80 — 75) = 1400 000 Btu/h

(2) At:
Fluido caliente Fluido frio Dif.
93 Alta temp. 80 13--
85 Baja Temp. 75 10
8 Diferencias 5 3
MLDT = 11 4°F (5.14)
R=2=1.6 S _ 9'3—*-“7-5 = 0.278
Fr = 0. 945 (Fig. 18)
A =0.945 XIl.4 =10.75°F (7.4

(3 7, vyt

El promedio de temperaturas T,y t, de 89 y 77.5°F sera satisfactorio

para los rangos reducidos y ¢, ¥ ¢,

tomadas como 1.0. Probar el fluido caliente

dentro de la coraza como experlmento puesto que es el mas pequefio de los dos.

Fluido caliente: coraza, agua desti-

lada
(4') a,= | DX C'B/144P,
(Ec. (7.1)]
= 15,25 x 0.1875 x 12/
144 % 0.9375 = 0.254 pie?
(5) G, = W/a, [Ec. (72)]
= 175 000/0.254
= 690 000 lb/(h)(pies?)
(6') AT,=89°F,

p=0.81 X242
= 1.96 Ib/(pie)(h)

[Fig. 14]
D, = 055/12 = 0.0458 pie

[Fig. 28]

Fluido frio: Tubos, agua cruda

(4) a’t = 0 334 plgz [Tabla 10]
a: = Naj/l44n [Ec. (7.48)]
= 160 X 0.334/144 X 2 = 0186 pie?
(5) G, __w/a
= 280 000/0 186
= 1505 000 Ib/(h)(pie?)

Vel, V = G,/3600p
=1 505 000/3600 X 62. 5
= 6.70 pies/seg
(6) A t,= 77.5°F,
n .92 x 2.42

0
2.23 1b/(pie)(h)
[Fig. 14]
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Re, = D,G,/« [Ec. (7.3)]| D = 0.65/12 = 0.054 pie (Re, €S Gni-
=0.0458 X 690 000/1.96 camente para caida de presion)
=16 200 [Tabla 10]

(™) §, = 73 [Fig. 28] |Re, = DG,/

(8) A'T, = 89°F, ¢ = 1.0 Btu/ = 0.054 X 1505 000/2.23

(Ib)( °F) = 36 400
k = 0.36 Btu/(h)(pie?)(°F/pie)
[Tabla 4}
(cp/k)V3 = (1.0 X 1.96/0.36)1/3 =
1.76
9) b = ju & (C_")% x 1 [Ec. (6.15b)] | (9) h; = 1350 % 0.99 = 1335
Do \ k [Fig. 251
=73 X 036 X 1.76/0.0458 = 1010 |h;, = h; X ID/OD = 1335 X

(10’) (I (12’) Las pequefias dife- 0.65/0.75 = 1155  [Ec. (6.5)]

rencias entre las temperaturas prome-

dio eliminan la necesidad de correc-

cion en Ja pared del tubo, y ¢, = 1.

(13) Coeficiente total U,:
_ hohe 1155 X 1010 _ . .
Ue = o+ b = 1155 11010 - 537 Btu/(h)(piez)(°F) (6.38)

Cuando ambos coeficientes de pelicula son altos, la resistencia térmica del
tubo metalico no necesariamente es insignificante como se supuso en la
derivacion de la Eg, (6.38). Para tubo de 18 BWG, R, = 0.00017 y para
cobre R,, = 0.000017.

(14) Coeficiente total de disefio Up:

Superficie externa/pie, a” = 0.1963 pie2/pie
A =160 % 16'0” x 0.1963 = 502 pies*
Q 1400000

U = 78 " 52 x 1075 — 259 (5:3)
(15) Factor de obstruccion R;:
_Uc-UD_&—259_ ie2) (°F
R, = m = 537_>72_59._ 00020(11) (Ple )( )/Btu (6.13)
Sumario
1010 }lf exterior, 1155
Ue 537
uD 259
Ra: Calculada 0.0020
R, Requerida 0.0020
Caida de Presion
(1’) Para Re, = 16 200, (1) Para Re, = 36400,
f = 0.0019 pie?/plg? [Fig. 29] f = 0.00019 pie?/plg? [Fig. 26)
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Caida de Presion
fGiLn

(2") No. de cruces, (2) AP, = 522 X 10°Dsg [Ec. (7.45 )]
N+1 = B Ec.(7.43. : So1
= oY 194, _[Ee(7.43.1 0.00019 x 1505000" x 16 X 2
D, = 15.25/12 = 1.27 pie = 522 X 10* x 0.054 >_<_ 209 X11,1)§1g2
2 = 4.
(3’) AP, = M [Ec. (7.44)]| (3) AP,! G, = 1 505 000, Vz/2g'
522 X 10%Desoe = 0.33 [Fig. 271
= 2 4
0.0019 X 690 000% X 1.27 X 16 AP, (:t/;)(v /29" (Ee. (7.46)]
= 522 X 100 X 00458 X 1.0 X 1.0 = ==X 033 =26 Ib/plg
= 7.7 lb/plg? _ \
.. 4) AP, = P, + P [Ec. (7.47 }}
AP, permitida = 10.0 Ib/plg? ¢ )=4.5 426 =75 Ib/plg: (

AP, Permitida = 10.0 1b/plg?

Se ha visto que el coeficiente total para este problema es cinco veces el del
Ej. 7.3 de intercambiador kerosena-gasolina, la principal diferencia se debe
a las excelentes propiedades térmicas del agua. El intercambiador es satis-
factorio para el servicio.

Agua de salida; temperatura Optima Al usar agua como medio de
enfriamiento para una aplicacién dada, es posible circular una gran
cantidad dentro de un margen pequefio de temperatura o una can-
tidad pequefia con un margen grande de temperatura. Naturalmente,
el rango de temperaturas del agua afecta la MLDT. Si se usa una
cantidad grande, t, estard mas alejada de T,y se nccesitard menos
superficie a resultas de una mayor MLDT. Aun cuando esto reducira
la inversidn inicial y los cargos fijos, puesto que la depreciacion y
mantenimiento sera también menor, los costos de operacién aumen-
taran del.do a la mayor cantidad de agua. Es claro que debe haber
un optimo entre las dos condiciones: mucha agua y poca superficie
0 poca agua y mucha superficie.

En seguida se supone que la presion del agua en la linea es sufi-
ciente para vencer la caida de presion del intercambiador y que el
costo de aquella se relaciona Unicamente con la cantidad que se usa.
También se supone que el enfriador trabaja a contracorriente ver-
dadera, de manera que At= MLDT. Si la aproximacion es pequefia
0 si hay un cruce de temperatura, la derivacion siguiente requiere
una estimacion de F; por la que la MLDT se multiplica.

El costo anual total del intercambiador a la planta sera la suma
del costo anual del agua y de los cargos fijos, que incluyen mante-
nimiento y depreciacion.

Si C; es el costo total anual,

Cr = (costo de agua/lb) (Ib/h) (horas anuales)
+ (cargos fijos anuales/pie?) (pie*)
Q= wc(t, — t,) = UA(MLDT) (7.49)
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Sustituyendo los términos del balance de calor en la Ec. (7.49),
donde w = Q/[c(t, — t,)] y la superficie A = Q/U(MLDT)
_ _Q6Cy C:Q
c(t2 —t1)  U(MLDT)
donde # = horas de operacion anuales

Cw = costo del agua/lb
Cr = cargos fijos anuales/piez

Cr

Suponiendo U constante
At, — At
MLDT =22 =1
In At./at,
Manteniendo todos los factores constantes excepto la temperatura
de agua a la salida y consecuentemente At,,
Q6Cw CrQ

Cr = +
! C(tg - tl) U T] - tz _ At]

n (T — t)/AhL
Las condiciones 6ptimas ocurrirdn cuando el costo total anual sea
un minimo, esto es, cuando dC;/dt, = 0

Diferenciando e igualando las respectivas partes,

(7.50)

UOCW{Tl—tg—Atl)Q_ Tl—t2_[ _ 1 1
Cre \ BL—1U == 1 7 = &)/Ah (751)

La Ec. ( 7.51) ha sido graficada por Colburn y se reproduce en la
Fig. 7.24.

EJempLo 7.5. Calculo de la temperatura dptica del agua de salida. Un
fluido viscoso se enfria de 175 a 150°F con agua disponible a 85°F. ;Cual €s
la temperatura optima en el agua de salida?

175 - I = Alg
150 » 85 = At; = 65

Seréa necesario primero suponer un valor de U. Puesto que el material es
viscoso, suponga U = 15. Para evaluar el grupo UsC,/Cpc:

¢ — 8 000 h de operacion anuales

C,, = calculado a $0.01/1 000 gal =0.01/8 300, délares/1b.

Para los cargos anuales suponga 20% de reparacién y mantenimiento y
10% de depreciacion. A un costo unitario de 4 dIs por pie?, el cargo fijo
anual es

$4 x 030 = $120
El calor especifico del agua se toma como 1.0.

UsCw 15 x 3000 (0.01\ _
~crc~ 120 x 10 (83 = 01205
T, — T2 _ 175 = 150
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De la Fig. 7.24
Aly _
s 0.96
Aty= Ty — 12 = 0.96 X 65 = 62.3"F
f = 175 — 62.3 = 112.7°F
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Fic. 7.24. Temperaturas 6ptimas de agua de salida. (Perry, Chemical En-
gineers’ Handbook, McGraw-Hill Book Company, Inc., New York, 1950)

Cuando el valor de U es alto o hay amplios mérgenes de tempe-
ratura en el fluido caliente, la temperatura 6ptima del agua de salida
puede estar considerablemente arriba del limite de 120°F. Esto no es
completamente correcto, puesto que el costo de mantenimiento su-
bira probablemente de una manera considerable sobre el 20% del
costo inicial cuando la temperatura suba arriba de 120°F. Usual-
mente no se dispone de esta informacidén, aumento de costo de man-
tenimiento con el aumento de ]a temperatura de salida, ya que tales
datos involucran no solamente pruebas destructivas sino que los
records pueden llevarse por periodos de tiempo bastante largos.

Intercambiadores para soluciones. Una de las clases mas comu-
nes de intercambiadores comprende el enfriamiento o calentamiento
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de soluciones para las que hay escasez de datos fisicos. Esto es com-
prensible, ya que se requieren esquemas de propiedad vs temperatura
tanto para las combinaciones de soluto y solvente como para las
diferentes concentraciones. Algunos de los datos disponibles en la
literatura y otros estudios, permiten la formulacion de reglas para
estimar las propiedades de transferencia de calor de soluciones,
cuando estas reglas se usan con considerable precaucién. Las reglas

son las siguientes:
Conductividad  térmica:

Soluciones de liquidos organicos: Usese conductividad por peso.

Soluciones de liquidos organicos y agua:usese 0.9 veces la con-
ductividad por peso.

Soluciones de sales y agua circuladas a través de la coraza: Usese
0.9 veces la conductividad del agua hasta concentraciones
de 30%.

Soluciones de sales y agua circulando a través de los tubos y
gue no excede a 30% : uUsese la Fig. 24 con conductividad de
0.8 veces la del agua.

Dispersiones coloidales : Usese 0.9 veces la conductividad del li
quido dispersor.

Emulsiones : Usese 0.9 veces la conductividad del liquido que
rodea las gotitas.

Calor especifico:

Soluciones organicas: Usese calor especifico por peso.

Soluciones organicas en agua: Usese calor especifico por peso.

Sales fusibles en agua: Usese el calor especifico por peso donde
el calor especifico en la sal esta referido al estado cristalino.

Viscosidad:

Sustancias organicas en liquidos organicos: Usese el reciproco
de la suma de los términos, (fraccion peso/viscosidad) para
cada componente.

Liquidos organicos en agua: usese el reciproco de la suma de los
términos, (fraccion peso/viscosidad) para cada componente

Sales en agua donde la concentracion no excede a 30% y donde
se conoce que no resulta una solucidn siruposa: Usese el do-
ble de la viscosidad del agua. Una solucién de hidréxido de
sodio en agua aun a muy bajas concentraciones debera con-
siderarse siruposa y no se puede estimar.
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Siempre que se disponga de datos de laboratorio o éstos puedan
ser obtenidos, seran preferibles a cualquiera de las reglas anteriores.
En seguida se demuestra la solucién de un problema que involucra

una solucion acuosa

EJemPLO 7.6. Cdleulo de un enfriador de solucién de fosfato. 20 160 ]b/h
de una solucién de K,PO, al 30%, de gravedad especifica a 120°F = 1.30,
debe enfriarse de 150 a 90°F usando agua de pozo de 68 a 90°F. Se permiten
caidas de presion de 10 lb/plgt en las dos corrientes, y se requiere un factor
total de obstruccion de 0.002.

Se dispone para este servicio de un intercambiador 1-2 de 10.02 plg DI
que tiene 52 tubos de 3} plg DE, de 16 BWG y 16'0” de largo arreglados en
cuadro de 1 ply de paso. El haz de tubos estd arreglado para dos pasos, y los
deflectores espaciados a 2 plg.

¢ Sera adecuado el intercambiador?

Solucién:
Intercambiador:
coraza tubos
DI = 10.02 plg Namero y longitud = 52, 16'0”
Espaciado de DE, BWG, paso = 3} plg, 16 BWG, cua-
los deflectores = 2 plg dro de una plg
Pasos = 1 Pasos = 2

(1) Balance de calor:
Calor especifico de la solucién de fosfato = 0.3 X 0.19 4+ 0.7 X 1
= 0.757 Btu/(1b)(°F)
30% solucion K,PO,, Q = 20 160 X 0.757( 150 — 90) = 915 000 Btu/h
Agua, Q = 41600 X 1.0(90 - 68) = 915 000 Btu/h

(2) At:
Fluido caliente Fluido frio Dif.
150 Alta Temp. 90 60
90 Baja Temp. 68 22
60 Diferencias 22 38
MLDT = 37.9°F (5.14)
_ 60 _ _ 22 _
R——2—2-2.73 S—m-o.zss
FT=o0.81 (Fig. 18)
At = 0.81 X 37.9 = 30.7°F (7.42)

@) T. v t, . Las temperaturas promedio T,y t- de 120 y 79°F seran satis-
factorias.
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Fluido caliente: coraza solucién de

fosfato
(4) a = DI X C'B/144P,
8 [Ec. (7.1)]
= 10.02 X 0.25 X 2/144 x 1
— 0.0347 pie*
(5') G, = w/a,
= 20 160/0.0347
= 578 000 lb/(h)(pie?)
(6') A T, = 120°F,

B = Mg, = 1.20 X 2.42

= 2.90 lb/(pie) (h) [Fig. 14]
D, = 0.95/12 = 0.079 pie [Fig. 261
Re, = D,G,/u [Ec. (7.3)]

= 0.079 X 578 000/2.90 = 15 750
(") jy =71 [Fig. 28]
(8) A T,= 120°F, k = 09k,

= 0.9 X 0.37

= 0.33 Btu/(h) (pie*) (°F/pie)
(cp/R)1/3 = (0.757 X 2.90/0.33)1/3

’ .k fem 1% = 1.88
(9) ho= jm D. (Ic) x 1 [Ec. (6.15b)]

= 71 X 0.33 ¥ 1.88/0.079
= 558 Btu/(h)(pie?)(°F)
(107) (1) (12°) ¢y ¥ ¢y = 1

(13) Coeficiente total Ug:

Uc:

(14) Coeficiente total de disefio Uj:

Superficie extemal/pie, g” = 0.1963 pie

hihe 662 X 558 Cange
olo = 363 h)(pie2)(°F)
Fow + ho 662 + 558 Bru/(h) (pie*)
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Fluido frio: tubos, agua (6.13)
(4) a; = 0.302 plg? [Tabla 10]

at = N, /144n
= 52 ¥ 0.302/144 X 2 = 0.0545 pie*
(5) G, = w/a,
= 41 600/0.0545
= 762 000 Ib/(h)(pie2)
V = G+/3600p = 762 000/3600 x 62.5
= 3.40 pies/seg
(6) A t, = 79°F, p = 091 X 242

= 2.20 lb/(pie)(h) [Tabla 14]
D = 0.62/12 = 0.0517 pie [Tabla 101
(Re, es para caida de presion sola-
mente)

Re, = DG,/p

= 0.0517 X 762 000/2.20

= 17900
(9) h; 800 X 1.0 = 800 [Fig. 25]

h;, = k; X DI/DE = 800 X 0.62/
0.75
= 662 Btu/(h)(pie?)(°F) .
[Ec. {6.5)]

(6.38)

(Tabla 10)

A = 52 ¥ 16'0” ¥ 0.1963 = 163 pie?

Q 915. 000
Un _ AAE = 163 X 30.7

(15) Factor de obstruccién R;:

= 133 Btu/(h)(piez)(°F)

:0.00216(h)(pie2)(°F) Btu (6.13)

R, = Us = Up 303 =183
4 =" TcUp = 303 X 183
Sumario
{
558 hexten'orl 662
Ue 303
Up 183

R4 Calculada 0.00216

RiRequerida 0.0020
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Caida de Presién
(1")ParaRe, = 15 750 f = 0.0019pie?/plg®(1)ParaRe, = 17 900, = 0.00023 pie*/plg?

[Fig. 29] [Fig. 26]
AL
(2")No.de cruces, ¥ +1=12L/B (2) AP, = 522]:(‘—10?01) [Ec. (7.45)]
[Ee. (7.43)] ' 864
=12 X 18 0.00023 X 762 000! X 16 X 2
— 66| =522 X10® X 00517 X 1.0 X 1.0
_ . = 1.6 lb/plg?
D, = 10.02/12 = 0.833 pie 2 )
(3) G, = 762 000, 5 = 0.08 [Fig. 27]
(3) AP, = RAZGEN [Ec. (7.44)] 2
S qgubas By AT [Ec. (7.46)]
00019 X 578 000? X 0.833 X 96 § 229
= 522 X 10° X 0.079 X130 l)ﬁ/;igz - i%i._ x 0.08 = 0.7 Ib/plg?
AP, Permitida = 10.0 Ib/plg? APr = AP, + AP; [Ec. (7.47)]
=16 + 07 = 2.31b/plg?
AP, Permitida = 10.0 1b/plg?

El intercambiador es satisfactorio para el servicio.

Vapor como medio de calentamiento. Hasta aqui ninguno de los
servicios de transferencia de calor estudiados ha empleado vapor,
aun cuando es por mucho, el mas comun de los medios de calenta-
miento. Como medio de calentamiento el vapor introduce algunas
dificultades: ( 1) EI condensado caliente es muy corrosivo, y se debe
tener cuidado para evitar que el condensado se acumule dentro del
intercambiador donde el contacto con las partes metalicas causa
danos. (2) Las lineas de condensado deben conectarse con bastante
cuidado. Suponga que se usa vapor de escape a 5 1b/plgzg y 228°F
para calentar un fluido frio a una temperatura de entrada de
100°F. La temperatura de la pared del tubo estara entre las dos, pero
mas cerca a la del vapor, digamos, 180°F, lo que corresponde a una
presion de saturacion de solamente 7.5 Ib/plgea para el condensado
en la pared del tubo. Aun cuando el vapor entr6 a 5 1b/plg’g, la
presion en el lado de vapor puede descender localmente a una pre-
sion menor que la atmosférica, de manera que el condensado no
saldra del calentador. En lugar de esto, se acumulara dentro del
intercambiador hasta bloquear toda la superficie disponible para la
transferencia de calor. Sin superficie, el vapor continta sin con-
densarse y mantendra su presion de entrada lo suficiente para ex-
peler algo o todo el condensado acumulado, restituyendo la super-
ficie, dependiendo del disefio. La operacion de calentamiento se hara
ciclica y para vencer esta dificultad y obtener un flujo uniforme
serd necesario emplear una trampa 0 succion para las cuales el
arreglo de la tuberia se discutira en el Cap. 21.

Los coeficientes de transferencia de calor asociados con la con-
densacion de vapor, son muy altos comparados con cualquiera de
los que hemos estudiado hasta ahora. Es costumbre adoptar un valor
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conservador convencional para el coeficiente de pelicula, puesto que
éste nunca es la pelicula controlante, en lugar de obtenerlo por célcu-
lo. En este libro para todos los servicios de calentamiento que em-
pleen vapor de agua relativamente libre de aire, se usara un valor
de 1 500 Btu/(h)(pie?) ( °F) para la condensacion de vapor sin con-
siderar su localizacién. Asi, k; = h, = h;, = 1 500.

Es ventajoso en el calentamiento conectar el vapor a los tubos
del calentador en lugar de a la coraza. En esta forma, puesto que el
condensado puede, ser corrosivo, la accidn se confina al lado de los
tubos solamente, mientras que si el vapor se introduce en la coraza,
pueden dafiarse ambos. Cuando el vapor fluye a través de los tubos
de un intercambiador 1-2, no hay necesidad de méas de dos pasos en
los tubos. Puesto que el vapor es un fluido que se condensa isotér-
micamente, la diferencia verdadera de temperatura Aty la MLDT
son idénticas.

Cuando se usa vapor sobrecalentado como medio de calenta-
miento, excepto en los desobrecalentadores, es costumbre despreciar
el rango de temperatura de sobrecalentamiento, y considerar todo el
calor cedido a temperatura de saturacidén correspondiente a la pre-
sibn de operacion. Un andlisis mas intensivo de la condensacion del
vapor, se efectuara en los capitulos que tratan con la condensacion.

Caida de presion para vapor. Cuando el vapor se emplea en dos
pasos del lado de los tubos, la caida de presién permitida debera ser
muy pequefia, menos de 10 lb/plg?, particularmente si el condensado
regresa por gravedad a la caldera. En un sistema de regreso de con-
densados por gravedad, éstos fluyen hacia la caldera debido a la
diferencia en carga estética entre la columna vertical de vapor y
la columna vertical de condensado. La caida de presioén, incluyendo
las pérdidas de entrada y de salida a través de un intercambiador,
deben calcularse tomando Ja mitad de la caida de presion para el
vapor, calculada en la forma usual por la Ee, (7.45) para las con-
diciones de entrada de vapor. La masa velocidad se calcula por el
gasto de vapor de entrada y el area de flujo del primer paso (que
no necesariamente es igual al primer paso). EI nimero de Reynoids
se basa en la masa velocidad y la viscosidad del vapor como se en-
cuentra en la Fig. 15. La gravedad especifica usada en la Ec. (7.45)
es la densidad del vapor obtenida de la Tabla 7 para la presion de
entrada dividida por la densidad del agua tomada & 62.5 lb/pie®.

Es claro que este calculo es una aproximaciéon. Sin embargo,
es conservador ya que la caida de presion por pie de longitud dis-
minuye sucesivamente con el cuadrado de la masa velocidad, mien-
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tras que la aproximacion anterior supone un valor mas cercano
a la media de la entrada y salida.

Uso 6ptimo de vapor de escape y de proceso. Muchas plantas obtie-
nen su fuerza de turbinas o maquinas no condensantes. En tales
lugares, puede haber una abundancia de vapor de escape a presiones
bajas de 5 a 25 1b/plg?g, que se considera como subproducto de los
ciclos de potencia de la planta. Aunque presenta aspectos arbitrarios
el método de estimar el costo del vapor de escape, éste sera de 1
cuarto a 1 octavo el costo del vapor de proceso o vapor vivo. Aun
cuando posee un alto calor latente, el vapor de escape tiene un valor
limitado en el proceso, ya que la temperatura de saturacion se en-
cuentra usualmente entre 215 y 230°F. Si un liquido se debe calentar
a 250 o 275°F, es necesario usar vapor de proceso a 100 o 200
Ib/plg® generado en la planta de vapor especialmente para este uso.

Cuando un fluido debe calentarse a temperatura cercana o su-
perior a la del vapor de escape, todo el calentamiento puede hacerse
en una sola coraza usando Unicamente el vapor de proceso. Como
una alternativa, la carga de calor puede ser dividida en dos cora-
zas, una que utilice tanto vapor de escape como sea posible y la otra
usando el menor vapor de proceso posible. Esto conduce a un Optimo:
si la temperatura de salida del fluido frio en el primer intercambiador
se hace aproximar a la temperatura del vapor de escape lo mas
cercanamente posible, resultara un At pequefo y el intercambiador
resultara grande. Por otra parte, si la aproximacion no es tan cer-
cana, el costo de operacion debido a las cantidades mayores de vapor
de proceso requeridas en el segundo calentador, aumentaran de
manera que el costo inicial de las dos corazas no se justifique.

En el siguiente analisis se supone que la caida de presion, costo
de bombeo y coeficientes totales son idénticos en un arreglo para un
intercambiador simple y uno doble. Se supone también que los car-
gos fijos por pie cuadrado de superficie son constantes, aun cuando
esto no es estrictamente cierto. La ecuacion del costo se toma como
la suma del vapor y cargos fijos y debido a que el vapor condensa
isotérmicamente, At = MLDT.

C, = we(t — 4,)8Cy + ACr + we(t, — £)6Cs + ACr (7.52)

donde C, = costo total anual, délares

C, = cargos fijos anuales, délares/pie?
C; = costo del vapor de escape, délares/Btu
C» = costo del vapor de proceso, délares/Btu

Ty = temperatura del vapor de escape, °F
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T, = temperatura del vapor de proceso, °F
t = temperatura intermedia entre las corazas

6 = total de horas de operacién anuales
Q _we, Te—t _ Q _we, Tr—1t
A‘:UAtl‘UlnTE—t y Az—UAtg_UlnTp—tz

Sustituyendo, diferenciando Ec. (7.52) con respecto a t, e igualando
a cero

CF(TP -— TB)

(Tr = 0Tz = ) = T =73 (7.53)

EJEMPLO 7.7. Uso 6ptimo de vapor de eseape y de proceso. Para calentar
un liquido de 150 a 200°F se dispone de vapor de escape a 5 lb/plgz (£-228°F)
y vapor de proceso a 85 lb/plg? (23-328°F). El costo del vapor de escape es
de 5 cts por 1 000 lb, y el vapor de proceso a 30 cts por 1 000 Ib. De la expe-
riencia se puede esperar una transferencia de SOBtu/(h)(pieZ)( °F). La supo-
sicidn puede comprobarse después. Use como cargo fijo $1.20 por Ppie?, 8 000 h
anuales de trabajo, calor latente de 960.1 Btu/lb para el vapor de escape
y 888.8 Btu/lb para el vapor de proceso.

Solucion

1.20(328 = 228)
(328 = £)(228 ~ 1) = 5577500 X BBEB — 0,05/T000 X 960)50 X Boow  (75%)

t = 218°F

Intercambiadores 1-2 sin deflectores. No todos los inter¢ambia-
dores 1-2 tienen el 25% de deflectores segmentados. Cuando se desea
que el fluido pase a través de la coraza con una caida de presién
extrerhadamente pequefia, es posible apartarse. del uso de los deflec-
tores segmentados y usar solamente placas de soporte. Estas son
usualmente medios circulos, placas a las que se les corta el 50%
y que proveen rigidez y previenen que los tubos se flexionen. Suce-
sivas placas de soporte se sobreponen en el didmetro de la coraza,
de manera que todo el haz puede soportarse por dos semicirculos que
sostienen una o dos hileras de tubos en comun. Estos pueden espa-
ciarse a mayor distancia que el diametro de la coraza, pero cuando
se emplean, se considera que el fluido de la coraza fluye a lo largo
de los ejes en lugar de a través de los tubos. Cuando el fluido de la
coraza fluye a lo largo de los tubos o los' deflectores se cortan mas
del 25% , no se aplica a la Fig. 28. El flujo entonces es analogo al del
anulo en un intercambiador de dos tubos y puede ser tratado de una
manera similar, usando un didmetro equivalente, basado en la dis-
tribucidn del area de flujo y el perimetro himedo total de la coraza.
El célculo de la caida de presion en el lado de la coraza, sera similar
al del anulo.
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EjEMpPLO 7.8. Calculo de un calentador sin deflectores para una solucién
de azucar. 200000 Ib/h de una solucién de azuicar al 20% de concentracion
(s = 1.08) deben calentarse de 100 a 122°F usando vapor a 5 lb/plgz de

resion.
P Se dispone para este servicio de un intercambiador 1-2 sin deflectores, de
12 plg DI, teniendo 76 tubos de ¥, plg DE, 16 BWG y 16'0” de largo, arre-
glados en cuadro con pasos de 1 plg. El haz de tubos esta arreglado en dos

pasos.
{Puede este intercambiador proporcionar un factor de obstruccion de 0.003

sin que la caida de presion exceda a 10 lb/plg??

Solucion;
Intercambiador:
Coraza Tubos
DI = 12 plg Ndmero y longitud = 76, 16'0”
Espaciado de DE, BWG, paso = 3} plg, 16 BWG,
los deflectores = medios circulos 1 plg en cuadro
Pasos = 1 Pasos = 2

(1) Balance de calor:
Calor especifico para azucar al 20% a 1 Il °F = 0.2 X 0.30
+ 0.8 X 1 = 0.86 Btu/(Ib)( “F)
Solucion de azdcar, Q = 200 000%3.86( 122 — 100) = 3 790 000 Btu/h
Vapor Q = 3 950 % 960.1 = 3 790 000 Btu/h

(2) At: Tabla 7
Fluido caliente Fluido frio Dif.
228 Alta  Temp. 122 106
2 2 8 Baja Temp. 100 128
0 Diferencias 22 22
Cuando R = 0, At = MLDT = 116.5°F (5.14)

(3> T, Y t.: Elcoeficiente de vapor sera demasiado grande comparado con
aquel de la solucién de azlcar, y las paredes de los tubos estan conside-
rablemente mas cerca de los 228°F que de la temperatura calérica del
fluido. Obtenga F,de U, y U,. Sin embargo, la omision de corregir para
los efectos de pared mantendréa al calculo del calentador en el lado
seguro. Usese 111 °F como el promedio ¢,

Fluido frio: coraza, solucién de azucar

Fluido caliente: tubos, vapor (4) a, = (area de coraza) — (area
(4) o = 0.302 plg? [Tabla 10} tubos )
a: = Nuwag/144n [Ec. (7.48)] = 14,,(7122/4 - 76 X
= 76 X 0.302/144 X 2 = 0.0797 pie2 X 0.752/4)
(5) G, (Para caida de presion sola- = 0.55 pie2
mente) = W/a, = 3 950/0.0797 | (5') G, = w/a, [Ec. (7.2)]
=49 500 1b/(h)(pie?) = 200 000/0.55
= 364 000 Ib/(h)(pie?)




INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CORAZA:

Fluido caliente: tubos, wvapor
(6) A T, = 228°F,
Bvapor = 0.0128 X 2.42

= 0.031 1b/(pie)(h) [Fig. 15]
D = 0.62/12 = 0.0517 pie [Tabla 10]
Re, = DG,/u [Ec. (3.6)]

= 0.0517 X 49 500/0.031
= 82 500
Re, es para la caida de presion

(9) Condensacion de vapor:
h;, = 1500 Btu/(h)(pie?)(°F)
(10) t,:*

to = to + hT;_th—h., (T. = to)[Ec. (5.31a)]

1500
= W+ o
= 210°F

(228 = 111)

(13) Coeficiente total U,:
hioho

1500 X 311
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Fluido frio: coraza. soluciér d e
(6) A t, = 111°F, 4 = 2myy,

= 130 X 242 = 314 1b/(pie) ()
3, = [Fig. 141

4a,/(perimetro himedo) [Ec. (6.3)]
=4 X 0.55/(76 X 7 X 0.75/12)

= 0.148 pie

Re, = D,G/u [Ec. (7.3)]

== 0.148 % 364 000/3.14 = 17 100

(7’) De Fig. 24 (lado tubos)

j, =615
(8) A t, = 111°F,
=0.9 X 0.37

= 0.333 Btu/(h)(pie2) ( °F/pie)
(cu/E)¥ = (0.86 x 3.14/0.333)% = 2.0

¥
O b =i (%)"6 [Be. @150

%z = 615 X 0333 X 2.0/0.148 = 278

Iy A t, = 210°F, p,, = 25,
= 0.51 X 2.42 = 1.26 Ib/(pie)(h)

[Fig. 141
b = (u/ o)™ = (3.14/1.26)014 = 1,12
(12')Coeficiente corregido, ke = 1o

[Ec. (6.36)8]
= 278 x 112 = 311Btu/(h) (pie?) (°F)

Ue =37 %, = 1500 + 311

(14) Coeficiente de disefio U,:

= 257 Btu/(h)(pie?*)(°F) (6.38)

" = 0.1963 pie?/pie lin (Tabla 10)
A — 76 X 160" X 0.1963 = 238 pie*
=@ o 3790000 _ 137 gyy/(h)(pie2)(°F
Up = 7& = 538 % 1165 u/(h)(pie?) (°F)

( 15) Factor de obstruccion R,:

By = Uo = Us

257 ~ 137

UclUp

* Nota h;, esta en el numerador.

= 5er~ 37 = 0.0034 (h)(pie?)(°F)/Btu (6.13)

azicar
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Sumario

1500 |hexterior] 311

Ue 257

U, 137

R, Calculada 0.0034

Ea Requerida 0.003

Caida de Presiéon
( 1) Volumen especifico del vapor (1) D,. =4 X éarea de flujo/perime-

Tabla 7: tro himedo friccional
v = 20.0 pie3/lb [Ec. (6.4)]
1/20.0 =4 X 0.55/(76 X3.14 X 0.75/12
8 = —55 = 0.00080 + 3.14 x 13{,) = 0.122 pie
Re. = 82500 f = 0.000155Ppiez/plg? Re, = D.G./u [Ec. (7.3)]
Fig. 261 = 0.122 X 364 (00/3.14 = 14 100
1 G2Ln ' f(de Fig. 26 para tubos )
AP, = ~ v . (7. = . ie2
=5 X5 x 109Deg, [EC (745] G’LOOOOZS pie?/plgz
(2) AP, = —JGLn
Ly 0.000155 X 49,500% X 16 X 2 5.22 X 10'°Dss¢i
=2 5.22 X 100 x 0.0517 [Ec. (7.45)]
_ x 0.0008 x 1.0 _ 0.00025 X 364 000® X 16 X!
= 2.8 Ib/plg? » . = 522 X 10 X 0.122 X 1.08
Esta es una caida de presion relativa- % 1.12
mente alta para vapor con retorno de = 0.07 1b/plg?

condensados por gravedad. El inter-
cambiador es satisfactorio.

Recuperacién de calor en un intercambiador 1-2. Cuando un in-
tercambiador estd limpio, la temperatura de salida del fluido caliente
es menor que la temperatura de salida de proceso, y la temperatura
de salida del fluido frio es mayor que la temperatura de salida de
proceso. Para flujo a contracorriente fue posible obtener el valor
de T.y t, para un intercambiador limpio, de la Ec. (5.18) empe-
zando con

we(ts = &) = UA X MLDT

Para un intercambiador 1-2 las temperaturas de salida pueden obte-
nerse empezando con la expresién wc( t, — t, ) = UAF, X MLDT,
donde MLDT se define en términos de parametros Ry S por la Ec.
(7.39) y F, esta definida por la Ec. (7.41).

Reconociendo que F, puede eliminarse cuando UA/wc en la
Ec. (7.37) se grafica contra S, Ten Broeck ¥ desarroll6 la grafica
que se muestra en la Fig. 7.25. En un intercambiador 1-2, tanto A
como wc se conocen. UJ puede ser calculada partiendo de los flujos

= Ten Broeck H, Ind. Eng. Chem., 30. 1041-1042 (1938).
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y temperaturas, y R puede ser evaluada de wc/WC. Esto permite
que S se lea directamente de la grafica. Puesto que S = (¢, — t,)/
(T, = t.) y que T,y t, son conocidas, es posible entonces obtener
t, y del balance de calor we(t, —t,) = WC(T, ~ T3,). La linea desig-
nada como punto de partida representa los puntos iniciales a los
cuales ocurren cruces de temperatura. Los valores en esta linea co-
rresponden a T, 1= t,.

1.0

|
0.9 um urhh| QJ"
' de partida __ 0250
03 W= A
050}
e
0.5 7 ot
1y -t /V /,
Se Z |
T, 05 z .
0.4 P %8 Sl
22— il
03 /14//{:-——_—- i'
0.2 L= ;/// 1
0. % — |
007 A A R R 3 456 30
UA/weg

FiG. 7.25. Grafica de Ten Broeck para determinar t, cuandoT, y ¢, se cono-
cen en un intercambiador 1-2. (Industrial & Engineering Chemistry)

EJEMPLO 7.9. Temperaturas de salida para un intercambiador 12 limpio.
Para el intercambiador del Ej. 7.3 kerosena-petréleo crudo, ¢cudles seran las
temperaturas de salida, cuando el intercambiador esti recién puesto en ser-
vicio?

Solucién.:
Ueg = 693 A = 662 w = 149,000 ¢ = 049
W = 43,800 ¢ =0.60
UA 69.3 X 662 _
wo = 149,000 X =0.63
= XC _ 149,009 Xx).00 18 '
= we e =27
De la Fig. 7.25
§ ==t -0 265
Ty =t
=t + 0265(T, = &) = 100 +0.265(390 — 100) =177°F
Ty = Ty — R(tz = &) = 390 = 2.78(177 — 100) = 176°F

Eficiencia de un intercambiador. En el disefio de muchos tipos
de aparatos frecuentemente es deseable establecer un estandar de
méximo rendimiento. La eficiencia se define entonces como el rendi-
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miento fraccional de un aparato que desarrolle menos que el estan-
dar. Dodge ¢ da la definicion de eficiencia para un intercambiador
como la razén de la cantidad de calor removido a un fluido a la
maxima que puede ser removida. Empleando la nomenclatura usual,

U)C(tx — 1) _ b=
=we(Ty —t) " Th =t (7.54)

lo que es idéntico con el grupo de temperatura S y presumiendo que
t, = T,. Dependiendo de si la terminal caliente o fria se aproxima
a cero, la eficiencia puede ser también expresada por

WC(T, — T.)
¢ WolT =1 (7.55)
Aun cuando esta definicion tiene su mérito desde el punto de vista
termodinamico, hay una falta de realismo en la definicion de efi-
ciencia, que involucra una diferencia terminal y una diferencia de
temperatura de cero. Es lo mismo que definir la eficiencia como la
razén del calor transferido por un cambiador real, a un cambiador
con superficie infinita.

En los procesos de transferencia de calor hay otra definicion
que es util. Las temperaturas de proceso son capaces de proveer una
maxima diferencia de temperatura si se arreglan en contracorriente.
Parece entonces que es de algun valor considerar la eficiencia de un
intercambiador como la razén de la diferencia de temperatura alcan-
zada por cualquier intercambiador a la alcanzada por el verdadero
flujo a contracorriente. Esto es idéntico con Fr, que proporcional-
mente tiene influencia sobre los requerimientos de superficie. Se
verd en el siguiente y otros capitulos, que ademas del flujo paralelo-
contracorriente 1-2 pueden lograrse otros arreglos en equipo tubu-
lar, en los cuales el valor de F, puede aumentarse para unas tem-
peraturas de proceso dadas. Estos obviamente estan vinculados a
esquemas de flujo que se aproximan a la verdadera contracorriente
mas cercanamente que en los intercambiadores 1-2.

PROBLEMAS

7.1. Se usara un intercambiador 1-2 para calentar 50.000 lb/h de metiletil-
cetona de 100 a 200°F, usando alcohol amilico caliente a 250°F. (a) (Qué
cantidad minima de alcohol amilico se requiere para proporcionar la carga

'a Dodge, B. F.. “Chemical Engineering Thermodynamics” McGraw-Hill B 0 0 k Company
Inc., New York, 1944,
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de calor deseado en un intercambiador 1-2? (b) Si el alcohol amiiico se dispone
a 275°F, ¢cémo afecta esto a la cantidad requerida?

7.2. Un intercambiador 1-2 tiene un paso en la coraza y dos en los tubos.
Los pasos no tienen igual superficie. X% de los tubos estan en el primer paso
y (1 — X)9 en el segundo, pero si el coeficiente de pelicula de los tubos
no controla, se justifica la suposicion de U constante. (a) Desarrolle una ex-
presion para la diferencia verdadera de temperatura cuando X9 de los tubos
estan en el lado mas frio de los dos pasos de tubos. (b) Cudl es la diferencia
verdadera de temperatura cuando el fluido caliente se enfria de 435 a 225°F
por un medio enfriador no controlante que circula en los tubos y que se ca-
lienta de 100 a 150°F cuando el 60% de los tubos estan en el paso Mo y (c)
cuando el 40% de los tubos estan en el paso frio? ;Cémo se compara esto con
la diferencia verdadera de temperatura en un intercambiador 1-2 con igual su-
perficie en cada paso?

7.3. Se ha disefiado un intercambiador de doble tubo con el arreglo de
boquillas mostrado en la Fig. 7.26. Si la corriente caliente se enfria de 275
a 205°F mientras que la corriente fria entra a 125°F y se, calienta a
t, = 190°F, scudl es la diferencia verdadera de temperatura? (Orientacion.
Establezca una ecuacidon para la diferencia de temperatura con el arreglo de

Fic. 7.26. Ilustracién para el Prob. 7.3

boquillas mostrado, y suficiente para permitir una solucién de prueba y error).
¢{Cémo se compara con la MLDT para contracorriente?

7.4. 43 800 1b/h de kerosena de 42°AP]I entre 390 y 200°F se usan para
calentar 149 000 lb/h de crudo de 34°API de 100 a 170°F en un intercambia-
dor de 662 pies? (Ej. 7.3). El coeficiente limpio es 69.3 Btu/(h)(piez)(°F).
Cuando el intercambiador 1-2 esta limpio, ¢qué temperaturas de salida se
obtendran? Calcule la temperatura de salida directamente de F,. {Cémo com-
para la carga total de calor con la que podria ser entregada por un intercam-
biador en contracorriente verdadera, suponiendo que se pudiera obtener el
mismo U?

7.5. En una nueva instalacion es necesario precalentar 149 000 Ib/h de
aceite crudo de 34°API de 170 a 285°F, correspondiente al plato de alimen-
tacion de una torre fraccionadora. Hay una linea de gasoil de 33° API que pasa
cerca de la torre a 530°F, disponible en cantidades relativamente ilimitadas.
Debido a que el costo de bombeo de gasoil frig es prohibitivo, la temperatura
de gasoil del intercambiador, de regreso a la linea, no debera ser menor de
300°F.

Se dispone de un intercambiador 1-2 de 25 plg DI con 252 tubos de 1 plg
DE, 13 BWG y 160" largo, arreglados en seis pasos en arreglo triangular de
11} plg de paso. Los deflectores de la coraza estan espaciados a 5 plg de los
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centros. Se permite una caida de presion de 10 1b/plgz en el gasoil ¥y de
15 Ib/plez en la linea de alimentacion. Seré el intercambiador aceptable si se
limpia, y si es asi, ¢{cudl seréd el factor de obstruccion? Para el gasoil las visco-
sidades son 0.4 centipoises a 530°F y 0.7 centipoises a 300°F. Para el crudo,
las viscosidades son 0.9 centipoises a 285°F y 2.1 centipoises a 170°F. (Inter-
pélese graficando °F vs. centipoises en un papel logaritmico).

7.6. 96 000 1b/h de aceite de absorcion de 35°API se enfrian de 400 a
200°F y se usan para calentar un destilado de 35°API de 100 a 200°F. Se
dispone para este servicio de un intercambiador 1-2 de 29 plg DI de 338 tubos
de 1 plg DE, 14 BWG y 180" en arreglo triangular de 114 plp de paso. Los
deflectores estan espaciados a 10 plg, el haz de tubos se arregla para cuatro
pasos. (Qué arreglo dan las caidas de presion mas balanceadas, y cual es el
factor de obstruccién? La viscosidad del aceite de absorcion es 2.6 centipoises
a 100°F y 1.15 centipoises a 210°F. (Grafiquese en papel logaritmico °F vs.
viscosidad en centipoises, y haga la extrapolaciéon en linea recta). La visco-
sidad del destilado es 3.1 centipoises a 100°F y 1.3 centipoises a 210°F.

7.7. 43200 Ib/h de un destilado de 35°API es enfriado de 250 a 120°F
usando agua de enfriamiento de 85 a 120°F. Se dispone para este servicio
de un intercambiador 1-2 de 1914 plg DI que tiene 204 tubos de 3; plg DE,
16 BWG y 16'0" arreglados en cuadro con 1 plg de paso. Los deflectores se
espacian 5 plg y el haz esta arreglado para cuatro pasos. ;Qué arreglo dan las
caidas de presion mas balanceadas y cudl es el factor de obstruccion? ¢Cuél
es la temperatura 6ptima de salida del agua? Las viscosidades del destilado
se dan en el Prob. 7.6.

7.8. 75 000 1b/h de etilenglicol se calientan de 100 a 200°F usando vapor
a 250°F. Se dispone para este servicio de un mtercambiador 1-2 de 171/ plg
DI, que tiene 224 tubos de 3} plg DE, 14 BWG y 16'0” en arreglo triangular
de 184, plg de paso. Los deflectores estan espaciados 7 plg y hay dos pasos
en los tubos para dar cabida al vapor. ¢Cuéles son las caidas de presién y cual
el factor de obstruccion?

7.9. 100 000 Ib/h de una solucion de yoduro de potasio al 20% deben
calentarse de 80 a 200°F, usando vapor a 15 1b/plg2g. Se dispone para este
servicio de un intercambiador 1-2 de 10 plg DI, sin deflectores, que tiene
50 tubos de 34 plg DE, 16 BWG y 16'0” largo, arreglados para dos pasos en
arreglo triangular de 184, plg de paso. ¢(Cuales son las caidas de presion
y cudl es el factor de obstruccion?

7.10. 78 359 Ib/h de isobutano (118°API) se enfrian de 203 a 180°F
por el calentamiento de butano (111.5°API) de 154 a 177°F. Para este servicio
se dispone de un intercambiador 1-2 de 171} plg DI que tiene 178 tubos de
3, plg DE, 14 BWG y 12'0” largo, en arreglo triangular de 1 plg de paso.
Los deflectores estan espaciados a 6 plg, y el haz de tubos esta arreglado para
cuatro pasos. (Cudles son las caidas de presion y cudl el factor de obstruccion?

7.11. Un intercambiador 1-2 recupera calor de 10 000 lb/h de la purga
de una caldera a 135 1b/plgzg calentando agua cruda de 70 a 96°F. El agua
cruda fluye dentro de los tubos. Se dispone para este servicio de un intercam-
biador 1-2 de 10.02 plg DI que tiene 52 tubos de 3; plg DE, 16 BWG y 80"
largo. Los deflectores estan colocados a 2 plg y el haz de tubos se arregla
para dos pasos. jCudales son las caidas de presion y los factores de obstruccion?

7.12. 60000 Ib/h de una solucion de NaCl al 25% se enfria de 150 a
100°F usando agua con una temperatura de entrada de 80°F. ¢{Qué temperatura
de salida del agua debe usarse? Se dispone para el servicio de un intercam-
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biador 1-2 de 2114 DI, que tiene 302 tubos de 34 plg DE, 14 BWG, 1'60” largo.
Los defiectores estan espaciados 5 plg, y el haz de tubos esta arreglado para
dos pasos. ¢Cudles son las caidas de presion y factor de obstruccion?
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 7

Superficie de transferencia de calor, pies*

Area de flujo, pies?

Superficie externa por pie lineal, pies

Espaciado de los deflectores, plg

Calor especifico del fluido caliente, en derivaciones, Btu/(1b) (“F)
Seccion libre entre tubos, plg

Calor especifico del fluido, Btu/(lb) (“F)

Costo del vapor de escape, délares/Btu

Cargos fijos anuales, délares/pie?

Costo de vapor vivo, délares/Btu

Costos anuales, total, délares/afio

Costo del agua, délares/lb

Diametro interior de los tubos, pies

Diametro exterior de los tubos, plg

Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de
presion, pies

Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de
presion, plg

Diametro interno de la coraza, pies

Eficiencia, adimensional

Fraccion calérica, adimensional

Factor de diferencia de temperatura, At = F, X MLDT, adi-
mensional

Factor de friccion, adimensional; para AP en 1b/plg?, pies?/plg?
Masa velocidad, 1b/(h)(pie?)

Aceleracién de la gravedad, pie/h?

Aceleracion de la gravedad, pie/seg?

Coeficiente de transferencia de calor, en forma general, fluido
interior y fluido exterior, respectivamente, Btu/ (h ) (pie2) ( “F)
Valor de k; cuando se refiere al diametro exterior del tubo
Btu/(h)(pie?) (°F)

Diametro interior, plg

Factor para transferencia de calor, adimensional

Constante caldrica, adimensional

Constantes numéricas

Conductividad térmica, Btu/(h)(pie?)( °F/pie)

Longitud de tubo, pie

Media logaritmica de la diferencia de temperaturas, °F
Numero de deflectores en la coraza

Numero de tubos

Numero de pasos en los tubos

Espaciado de los tubos, plg

Caidas totales de presion, lado de los tubos y de retorno, respec-
tivamente, lb/plg?

Flujo de calor, Btu/h
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Grupo temperatura, (T, = T,)/(t, —t, ), adimensional
Factores de obstruccién, combinados, interior y exterior, respec-
tivamente, (h)(pie2)( °F)/Btu

NuUmero de Reynolds para transferencia de calor y caida de
presién, adimensional

Grupo temperatura, (¢2 —t,)/( T, —t,) , adimensional
Gravedad especifica

Temperatura en general, entrada y salida de fluido caliente, °F
Temperaturas de saturacién del vapor de escape y vapor vivo, °F
Temperatura promedio. del fluido caliente, °F

Temperatura calérica del fluido caliente, °F

Temperatura en general, o salida del primero de dos calentu-
dores, entrada y salida del fluido frio, °F

Temperaturas en el primero y segundo pasos, °F

Temperatura promedio del fluido frio, °F

Temperatura al final del primer paso, °F

Temperatura caldrica del fluido frio, °F

Temperatura de la pared del tubo, °F

Diferencia verdadera de temperatura en Q = U AAt, °F
Diferencia de temperatura en las terminales frias y calientes, °F
Coeficiente total de transferencia de calor, coeficiente limpio,
coeficiente de disefio, Btu/(h) (pie*) (“F)

Velocidad, pps (pie/seg)

Volumen especifico, pies/lb

Peso del flujo en general, peso del flujo del fluido caliente, 1b/h
Peso del flujo del fluido frio, 1b/h

Longitud, pies

Altura, pies

Razén de visensidag (pufy, Y014

Viscosidad, centipoises X 2.42 = Ib/ (pie ) (h)

Viscosidad a la temperatura de la pared del tubo, centipoises X
2.42 = Ibl/(pie)(h)

Densidad, 1b/pie?

Suscritos  <excepto los anotados arriba)

$
t

Coraza
Tubos



CAPITULO 8

DISPOSICION DE FLUJOS PARA AUMENTAR
LA RECUPERACION DE CALOR

Déficit de recuperacién de calor en intercambiadores. La limita-
cion mas importante de los intercambiadores 1-2 tratados en el Cap. 7,
es su inherente inhabilidad de efectuar una recuperacion de calor
efectiva. Las ventajas de los intercambiadores 1-2 ya se han discu-
tido. Cuando en un intercambiador 1-2 ocurre un cruce de tempe-
ratura, el valor de F, disminuye bruscamente, y el pequefio rango
al cual la temperatura de salida de la coraza puede descender abajo
de la temperatura de salida de los tubos, los elimina de considera-
ciones relativas a altos niveles de recuperacion de calor. Supénganse
condiciones en las cuales el fluido de la coraza se reduce de 200 a
140°F mientras que el fluido en los tubos aumenta de 80 a 160°F.
Todo el calor del fluido caliente de 140 a 80°F se pierde necesaria-
mente en un intercambiador 1-2 debido a que se requiere una apro-
ximacion muy cercana entre el fluido de los tubos al final del paso
paralelo y la salida del fluido de la coraza T., como se muestra en
las Figs. 7.20 y 7.21.

Este capitulo trata con equipo de tubo y coraza y de los métodos
mediante los cuales el cruce de temperatura de las dos corrientes
t, ~ T, puede aumentarse con el consiguiente aumento en la recu-
peracion de calor. Considérese un intercambiador similar al 1-2,
excepto de que esta equipado con un deflector longitudinal (linea
gruesa) como se muestra en la Fig. 8.1. En este intercambiador el
fluido entra a la coraza a través de una de las boquillas adyacentes
al cabezal de tubos y atraviesa toda la longitud de la coraza antes de
cambiar de direccion con respecto al deflector longitudinal y regresar
a la boquilla de salida junto al cabezal de tubos. Sup6ngase que el
haz de tubos contiene cuatro o mas pasos con igual superficie en
cada uno de ellos. Un intercambiador asi es un intercambiador 2-4.
Un bosquejo generalizado de temperatura contra longitud para un
intercambiador 2-4 se muestra en la Fig. 8.2a. En un intercambiador
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Fic. 8.1. Arreglo de pasos en un intercambiador 2-4

1-2 operando con idénticas temperaturas y mostrado en la Fig. 8.2b,
se puede apreciar que existe un cruce de manera que el fluido ca-
liente que abandona la coraza a 140°F es forzado a pasar sobre tubos
qgue llevan fluido frio calentado a temperatura de 160°F. Asi que el
fluido de la coraza puede enfriarse en alglin punto a menor tempe-
ratura que a su salida, y el fluido en los tubos puede calentarse a
temperatura superior a la de su salida. Cuando dos fluidos estan
cerca de sus salidas, el fluido de la coraza, que se enfria, en realidad
se calienta y el fluido de los tubos se enfria. En intercambiadores
esto se llama recalentar.

Tt
T,=200}

1,=160"

T= O =

*|=80“

Tt

*2= |60°‘
Tp=140°

1,280°

L
(a) INTERCAMBIADOR 2-4

I

T,2220°

L
(b) INTERCAMBIADOR 1-2

Fic. 8.2. Relacién de temperaturas en intercambiadores 1-2 y 24

La diferencia verdadera de temperatura At en un intercambiador
2-4. En un intercambiador 2-4 el deflector longitudinal reduce el
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recalentamiento, como se muestra en la Fig. 8.24, de manera que
el fluido de la coraza a 140°F nunca esta en contacto con el fluido
a la salida de los tubos que esta a 160°F. Los pasos 1 y Il estan en
contacto Unicamente con 2, y los pasos Il y IV Unicamente con 1.
Si hay dos pasos en la coraza y solamente dos pasos en los tubos,
pueden arreglarse en verdadera contracorriente como se muestra en
la Fig. 8.3. Sin embargo, donde la coraza contiene dos pasos y el haz
de tubos contiene cuatro o mas, las trayectorias de flujo difieren de
cualesquiera encontradas hasta ahora. La derivacion del factor F,
para el intercambiador 2-4 puede establecerse facilmente.

t T

t, T
FiGc. 8.3. Intercambiador 2-2 de contracorriente verdadera

Se supone en el intercambiador 2-4 que no hay fugas entre el
deflector longitudinal de la coraza y esta ultima, y que no se trans-
fiere calor a través del deflector, aun cuando esto puede llevar a
un error de 10 a 15% cuando exista gran diferencia de temperatura
entre la temperatura promedio del fluido de la coraza en los dos
pasos. También se aplican las suposiciones para el intercambiador
1-2. Refiriéndonos al intercambiador 2-4 en la Fig. 8.1, la tempe-
ratura del fluido en la coraza es T, donde cambia direccion después
de recorrer el primer paso de la coraza y la temperatura de los tubos
es t, donde cambian de direccion después del segundo paso en los
tubos. El intercambiador 2-4 puede entonces considerarse como dos
intercambiadores 1-2 en serie como se muestran en la Fig. 8.4 con
temperaturas intermedias T, Y t,. Llamando a estos intercambiadores
I y Il en la Fig. 8.4, los balances de calor son, respectivamente,

1. WC(Ty = T:) = welty = &) 8.1)
Y

Il. WC(T, = Ty) = we(ty = t) (8.2)
Las cantidades de calor transferidas en 1 y Il obviamente no son
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t T
Fic. 8.4. Dos intercambiadores 1-2 conectados en serie

las mismas. La Ec. (7.37) puede escribirse para cada uno de los
intercambiadores

1 UA _ 1 T+ T,—ty~b+ (T =T)VER2+1
2L = In = (8.3)
WC T 24/RPF+1 T+ T,—ty—taw= (I =T)/R2+ 1

II UA 1 1 T1+T2—'t1-ty+(Tz"‘T2) \/R2+1 (84)

T o/BF1 TotTomtimt,— (To=T) VRS

Eliminando algebraicamente T,y t, en las Ecs. (8.3) y (8.4) me-
diante el uso de S y de los balances de calor en las Ecs. (8.1) y (8.2),
F, esta dado por

[VRT+ 1/2(R=1)] In (1 = 8)/(1 = RS) 8.5)
2/8S—1 «R+ (2/) VI =8 T-R)++R2+1
2/8=1=R+ (2/8) V{1 =81 = RS) =+R*+ 1

La Ec. (8.5) ha sido graficada en la Fig. 19 y se usara para inter-
cambiadores 2-4 segln la ecuacién de Fourier Q = UA At = UAF: X

MLDT. Se ha hecho una comparacién entre los valores de F; en
intercambiadores 1-2 y 2-4 como se muestra en la Fig. 8.5, donde
ambos intercambiadores emplean fluidos que operan con idénticos
rangos de temperatura. Las ventajas del arreglo 2-4 son notorias por
los mayores cruces de temperatura permisibles. En la Fig. 8.6 el
fluido caliente tiene en cada punto 100° de rango con un acer-
camiento variable y el fluido frio un rango fijo de 20° con un acerca-
miento de 180 a 200°F. Con un cruce de 5° el intercambiador 1-2
tiene un valor de F, = 0.70 comparado con F, = 0.945 para un

intercambiador 2-4. De una manera general se puede decir que a
mayor namero de pasos en la coraza mayor sera el nimero de cruces
0 mayor también la recuperacién de calor que puede obtenerse. Sin

Fr =

In
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1.0 3 =+=T [ Rangos de 50° para cada fluido
T R e S e S AR ] Intercambiador 2-4 ~}——
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Fic. 8.5. Comparacién de eficiencia en intercambiadores 2-4 y 1-2 con igua-
les rangos de temperatura en los fluidos

10— T [ Intercambiador 2-4
~{ L
03 Intercambiader 127 % \
N
\
08 \ \
F.
T \
07 “
\
06 !
|
|
! 8 b0 4] 2 70 4
. ————— = ABOXimacion °F weemmcss -4@- Cruce °F =-a]

Fic. 8.6. Influencia de la temperatura de aproximacion sobre F, para rangos
desiguales de temperatura en los fluidos

embargo, mecanicamente es impractico disefiar una sola pieza de
equipo de transferencia de calor con haz removible que tenga mas
de dos pasos en la coraza, aun cuando se ha visto que el intercam-
biador 2-4 es térmicamente idéntico con dos intercambiadores 1-2
en serie. Mayores cruces que aquellos que se pueden obtener en un
intercambiador 2-4 pueden lograrse usando tres intercambiadores
1-2 en serie (arreglo 3-6) o dos intercambiadores 2-4 en serie (arre-
glo 4-8). En las Figs. 18 a 23 se han graficado valores de F, para
arreglos hasta de seis pasos en la coraza y doce en los tubos. En la
Fig. 8.7 se da una grafica de Ten Broeck para calculos de recupe-
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Fic. 8.7. Grafica de Ten Broeck para determinar ¢, en un intercambiador
2-4. (Industrial and Engineering Chemistry)

racién de calor en intercambiadores 2-4, y su uso es similar al de
la Fig. 7.25.

No se han tratado aqui intercambiadores que tienen numero
impar de pasos en los tubos debido a que crean problemas mecanicos
en los cabezales estacionarios y no son empleados muy a menudo.
Fisher 1 ha calculado y graficado valores de F, para varios arreglos
de pasos de tubos nones. Naturalmente, para un valor maximo de
F, los arregl