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R £ S U M E N

Este trabajo presenta la aplicacién de la teoria del #rea de
transferencia de calor, al disefio, construccién y arranque de un
intercambiador de doble tubo; para ser operado en el laboratorio de
Ingenieria Quimica.

La introduccién - y obJetive del trabajo, se complementan para
darnos bases sobre la necesidad de la construcclén del aparato, asi
como los resultados esperados y los alcances del trabajo. En el
capitulo I y II se d&a una revisién a la teoria del tema, conceptos
y féormulas basicas, asi como el criterio a seguir en su aplicacién.
El capitulo III trata el disefio del aparato, presentando las bases
en las cuales ge fundamenta la magnitud del mismo, también se
muestra el desarrolle de los factores que influyen en el disefio;
como son, tipos de tuberia, diadmetro, materiales de construccién,
potencia de las bombas, etc.; este capitulo incluye la forma en que
se construyé el aparato. El capitulo IV trata el modo de operar
el aparato, la serie de corridas experimentales para su prueba con
sus respectivos resultados; analizando el comportamientc del
aparato en sus distintas formas de operar y condiciones de flujo;
haciendo una comparacién del coeficlente global de transferencia de
calor tedrico y experimental.

El capitulo V explica la metodologia a seguir para las practicas
experimentales en el laboratorio y los calculos a realizar,

Los resultados y conclusiones sobre el trabajo son tratados en
el capitulo VI, también se anexa un apéndice donde esta Incluldo el
listade del programa de computacién creado por los autores para la
resolucién de los calrulos.
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La formacién de todo profesionista requiere de una adecuada
cordinacién entre la teoria y la practica. La Licenclatura de
Ingenieria Quimica cuenta con el apoyo del Laboratorio de Ingenie-
ria Quimica, donde algunas practicas se realizan sobre equipo
construido por exalumnos, una de estas practicas del &rea de
transferencia de calor titulada "Intercambiador de tubos
concéntricos", es realizada en un intercambiador de doble tubo
construido hace 18 afios; debido a su uso al transcurrir el tiempo,
la corrosién e incrustaciones sobre los materiales de construccién,
han afectado 1los resultados experimentales obtenidos en las
practicas con respecto a los valores teéricos, presentando valores
bajos del coeficiente global de transferencia de calor interno
(3.5kJ/m250C), eficiencia baja (< 90%) y un flujo turbulento pobre
(Re=20000); este dltimo factor se debe a los dismetros usados en la
tuberia de construccién. Con estos antecedentes, se plantea 1la
necesidad de sustituir el aparato original por otro donde se
obtengan valores mayores de Ui, la mAxima eficiencia y un nivel de
turbulencia adecuado, disefiado para aprovechar los sistemas de
flujo ya instalados y el espacio que ocupa el original.

También proponer una practica para el Laboratorio de Ingenieria
Quimica, con ello se logra aplicar la teoria de transferencia de
calor a una necesidad real, donde el equipc beneficlard a los
alumnos en formacién.

(2)
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c B J E T I V 0 S

Disefiar y construir un intercambiador de doble tubo para la
aplicacién en préacticas del Laboratorioc de Ingenieria Quimica.

Mejorar los materliales de construccién y el nivel de
turbulencia.

Lograr una buena concordancia entre los resultados teéricos y
los experimentales, elevar el wvalor de Ui y mejorar la
eficiencia térmica del equipo.

Proponer la préactica que se realice sobre el aparato y

realizar los célculos necesarios para lograr una interaccién
teérica y practica.

(3}



CAPITULO I

TEORIA GENERAL

1-1 TRANSFERENCIA DE CALOR

La transferencia de calor es aquella ciencia que busca
predecir 1la transferencia de energia que puede ocurrir entre
cuerpos como resultado de una diferencia de temperatura. La
Termodinadmica ensefia que esta transferencia de energia se define
como calor.

La ciencia de 1la transferencia de calor no solo trata de
explicar como puede ser transferida la energia calorifica, sino
también trata de predecir la rapidez a la que se realizara este
intercambio bajo ciertas condiciones especificadas.

La transferencia de calor proporciona reglas experimentales
adicionales que se pueden utilizar para establecer rapidez de
transferencia de energia.

La transferencia de energia en forma de calor es muy comin en
muchos procesos quimicos y de otros tipos.

La transferencia de calor puede verificarse por medio de uno o
mas de los tres mecanismos de transferencia, que son; conduccién,
conveccién y radiacion.

1-2 MECANISMOS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR

_— e ——_—_—_—, . e T

A) CONDUCCION :

Es un proceso de propagacién de energia en un medio sd9lido, liquido
o gaseoso, mediante comunicacién molecular directa entre cuerpos
a distintas temperaturas. En el caso de liquidos y gases esta
transferencia es importante siempre y cuando se tomen 1las
precauciones debidas para eliminar las corrientes naturales de
flujo que puedan presentarse como consecuencia de las diferencias
en densidad que experimentan éstos.

La experiencia ha demostrado que cuando existe un gradiente de
temperatura en un cuerpo, hay una transferencia de energia de la
regioén de alta temperatura a la de baja temperatura.

Decimos que la energia es transferida por conduceién ¥ que la
rapldez de transferencia de energia por unidad de é&rea es
proporcional al gradlente normal de temperatura.

—%— o —%%— ec. (1-1)

Cuando se inserta la constante de proporcionalidad,

g=-kA _gg__ ec. (1-2)

(a)



en donde q es la rapidez de tranferencia de calor y 81/3x es el
gradiente de temperatura en la direccién del flujo de calor.

A la constante poslitiva k se le llama conductividad térmica del
material, y el signo menos se inserta para que se satisfaga el
segundo principio de la termodindmica; es decir, el calor debera
fluir hacia abajo en la escala de temperatura (fig. 1-1).

A esta ecuacién se le llama la ley de conduccién de calor de
Fourier, quien reallzé importantes contribuciones en el tratamiento
analitico de la transferencia de calor por conduccién.

B) CONVECCION ;.

El fendémenc de transferencia de calor por conveccién es un proceso
de transporte de energia que se lleva a cabo como consecuencia del
movimiento de un fluido (liquido o gas) y esta intimamente
relacionade con su movimiento, con frecuencia involucra también el
intercambio de energia entre una superficie s6lida y un fluido.

Es importante tomar en consideracién que existe una diferencia
entre la transferencia de calor por conveccién forzada en la que se
provoca el flujo de un fluido sobre una superficie sé6lida por medio
de una bomba, ventilador 1 otro dispositivo mecanico; y la
conveccién libre o natural en la que un fluido mas caliente 6 mas
frio que estd en contacto con la superficie s6lida, causa una
circulacién debido a la diferencia de densidades que resulta del
gradiente de temperaturas en el fluido.

Se podré entender mejor esto si se tiene como via de explicacién
una placa cuya superficie se mantiene a una temperatura Ts, como se
observa en la fig.1-2, en donde se muestra que la placa disipa el
calor hacla un fluido cuya temperatura es Tw. La experiencia
Indica que el sistema disipa mas calor cuando se le hace pasar alre
proveniente de un ventilador, que cuando se encuentra expuesto al
alre ambiente, tomando en cuenta que la velocidad del fluido tiene
un efecto importante sobre la transferencia de calor a lo largo de
la superficie.

Consecuentemente la experiencia también indica que el flujo de
calor es diferente si la placa se enfria en agua ¢ aceite en vez de
aire.

De aqui que las propledades del fluido deben tener un efecto
importante sobre la transferencia de calor.

Tomando en consideracién que en la placa la velocidad relativa
en la interfase fluido-sé6lido es igual a cero, el calor se
transfiere por conduccién solo en esta zona.

Por lo anteriormente dicho es conveniente calcular el flujo de
calor dislpado por el sistema en términos de la diferencia total de
temperaturas entre la superficie del s6lido Yy del fluido; por 1lo
tanto se tiene que:

d=h(Ts-Tw) . ec. (1-3)

(8)



En donde h es el coeficiente de transferencia de calor.
Dicha ecuacién se conoce como Ley de Newton de enfriamiento.

El coeficlente h es una funcién de la geometria del sistema; de
las propiedades del fluido, de la velocidad de flujo y de 1la
diferencia de temperaturas. También se cuenta con correlacliones
empiricas cuando por alguna razén no puede determinarse
teoricamente. Cuando se tiene una geometria sencilla el coeficiente
de transferencia de calor puede determinarse mediante la siguiente
ecuaclidn:

ST
8x Ix=0 ec. (1-4)
Ts=Tm

-k

h=

Dicha ecuacién supone un conoclmiento del perfil de temperaturas
en el fluido, el cual puede obtenerse analiticamente mediante la
aplicacién de las ecuaciones de cambio, como son; continuidad,
movimiento y energia.

B-1  CONVECCION NATURAL

Se produce la conveccién natural cuando una superficile s6lida
estd en contacto con un fluido de temperatura distinta a la de la
superficie. Las diferencias de densidad proporcionan la fuerza del
cuerpc que se requlere para desplazar el fluido. Teédricamente los
andlisis de la conveccién natural requieren 1a resolucién
simultanea de las ecuaciones acopladas del movimiento Y la energia
dan los campos de temperatura y velocidad a partir de los que se
pueden deducir coeficientes de transferencia de calor.

B-2 CONVECCION FORZADA

La transferencia de calor por conveccién forzada es el modo que
se utiliza con mayor frecuencia en la industria de procesamiento.
Se bombean fluidos calientes y frios separados por una frontera
s6lida a través del equipo de transferencia de calor, con una
rapldez de transferencla de calor que es funcién de la forma
geometrica del sistema. En general, el flujo es turbulento y el
conducto de flujo varia en su complejidad de tubos circulares a
Intercambiadores de calor compresados y de superficies extendidas.

El andlisis teérico de conveccién forzada se limita en exclusiva
a formas geométricas sencillas y flujos laminares; para flujos
turbulentos el analisis de transferencia de calor se basé en
modelos mecénicos, y en general no han dado relaciones apropiadas
con fines de disefio. Para formas geométricas complicadas solo =e
dispone de relaciones empiricas.

(8)
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Fig. 1-2 Transferencia de calor por conveccisn.



C) RADIACION :

Alin cuando el mecanismo fisico de la radiaclién no es completamente
entendido en cuanto a sl la energia es transportada por ondas
electromagnéticas o por fotones, si se sabe sin embargo que ésta
viaja en el vacio a la velocidad de la luz.

La radiacién térmica se define como la energia radiante emitida
por un medio como consecuencia de su temperatura y la escala de
longitudes de onda como se muestra en el espectro de la fig. 1-3,
usualmente est& comprendida entre 0.1 y 100 pm. En esta escala se
encuentra parte del ultravioleta (A<0.38), 1la regién visible
(A<0.78) y parte del infrarojo (A>0.78).

C-1 RADIACION DE UN CUERPO NEGRO

Un cuerpo negro es aquel que emite y absorbe a cualquier
temperatura y en cualquier longitud de onda 1la maxima cantidad
posible de rediacién. Puesto que un cuerpo negro es un absorbedor
perfecto por definiclién, toda la radiacién que incida sobre éste es
absorbida sin importar la longitud de onda. Como consecuencia,
ninguna radiacién absorbida por dicho cuerpo podra ser transmitida.
Es precisamente esta ausencia de reflexién lo que da origen a su
nombre de cuerpo negro,

Max Planck desarrollé en 1900 mediante principios de teoria
cudntica una relacién para la potencia emisiva espectral (o
monocromatica) de un cuerpo negro como funcién de la longitud de
onda para distintas temperaturas. Segun la Ley de Planck:

Ci
E£bA= ec. (1-5)
AB(ecz/hT—l)
donde:
€bA= Potencia emisiva monocromatica de wun cuerpe negro a

una temperatura T, w/mzum.
= Longitud de onda, um.
T= Temperz-:’.turla.a agsoluta del cuerpo negro, K
Ci= 3.7405X10 ~"wm
Cz= 0.0143879 mK.

La fig.1-4, muestra la varlaclién de 1la potencia emisiva
monocromédtica de un cuerpo negro como funcién de la longitud de
onda para distintas temperaturas.

(7)



La potencia emisiva total emitida por un cuerpo negro a lo largo

de todo el espectro de longitudes de onda puede calcularse
integrando la lLey de Planck, es decir:
eb=Jw P ec. (1-6)
o

dando como resultado:

eb=0T" ec. (1-7)

donde:
¢=Constante de Stefan-Boltzmann=5.6697X10° wmZk} (SI)
La. ecuacién 1-7 se conoce como Ley de Stefan-Boltzmann, cabe hacer

notar que la potencia emisiva total de un cuerpo negro viene a
representar el érea bajo la curva mostrada en la fig. 1-4.

(8)



Longitud de gnda, im

10'° 10° 10° 10* 102 10° 102 10 10% 0°¢
| | | | | | | | \
Radiacidn
. ; Térmica !
|_.. Radar, TV, y Radio Ultra- L Rayos
¥ l Ivloleta' I ¥ _i
Rayos
'ln.lrmolgil_nirmolol |__;_l
ejano proximo
isible
25-1000 0,78-25  0,38-0,78
Fig. 1-3 Espectro de radiacién.
108 T Y T T T T T P
(o]
§1¢ A
v I Lugar geométrico
& de miximos
B -\ =
wm
e ]
e 10 —
e \
@ \
E ?. ] -
= \ =y
g %00y
& 10 N
&
1 2
0 4 8 12 16 20 24
Lun‘?itud de onda, Um
1-4 Potencia emisiva espectral de un cuerpo negro como

funcién de la longitud de onda para distintas tem—
peraturag.



CAPITULO II

TEORIA BASICA DE UN INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO

2-1 DEFINICION DE INTERCAMBIADORES DE CALCR

Es todo dispositivo en el cual se verifica un intercambio de
calor entre dos fluidos separados 6 no por una pared sélida, los
intercambiadores recuperan calor entre dos corrientes en un
proceso.

Los intercambiadores de calor son importantes en la industria de
los procesos quimicos, ya que son instrumentos fundamentales para
la conservacién y transferencia de energia. El intercambio de calor
no es solo una operacién unitaria principal en alslamiento, sino un
elemento importante en muchas otras.

2-2 INTERCAMBIADOR DE DOBLE TURO

La imagen industrial de este aparato es el intercambiador de
doble tubo que se muestra en la fig. 2-1. Las partes principales
son dos  Jjuegos de tubos concéntricos, dos tes conectoras, un
cabezal de retorno y un codo en "U". La tuberlia interior se soporta
en la exterior mediante estoperos y el fluido entra al tubo
interior a través de una conexién roscada localizada en la parte
interna del intercambiador. Las tes tienen boquillas o conexiones
roscadas que permiten la entrada y salida del fluldo del &nulo que
cruza de una seccién a otra a través del cabezal de retorno. La
tuberia interior se conecta mediante una conexién en "U" que esta
generalmente expuesta y que no proporciona superficle de
transferencia de calor. Cuando se arregla en dos pasos, como en la
fig 2-1, la unidad se llama horquilla.

El intercambiador de calor es extremadamente Util, ya que se
puede ensamblar en cualquier taller de plomeria a partir de partes

estandar, proporcionando superficies de transferencia de calor a
bajo costo.

2-3 REPRESENTACION DE COEFICIENTES DE PELICULA
DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Hay dos métodos generales para expresar coeficientes de
pelicula:

A) Relaciones adimenslionales
B) Ecuaclones dimensionales

(9)
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A) RELACIONES ADIMENSIONALES :

Son adecusdas por lo comin en cualqulera de dos formas, que dan
resultados 1dénticos. La forma que se prefiere es la recomendada
por Colburn. Relaciona, primordialmente, tres grupos
adimensionales; el nimero de Stanton, el nimero de Prandtl y el
nimero de Reynolds. Para una correlacién més precisa de datos
(Re<10000), se utilizan dos grupos adimensionales adicionales; la
razon de la longitud al diametro L/D y la razén de la viscocidad a
la temperatura de 1la pared (superficie) a 1la viscosidad a la
temperatura global.

La forma cléasica y 1la mas conocida de las expresiones
adimensionales, se refiere primordialmente al numero de Nusselt
hD/k.

B) LAS ECUACIONES DIMENSIONALES :

Suelen ser desarrollos de las expresiones adimensionales en las que
los términos estan en unidades mas convenientes y en donde todos los
factores numéricos se agrupan en una constante numérica simple. En
algunos casos, las propiedades fisicas combinadas se representan
como funcién lineal de la temperatura y la ecuacién dimensional se
convierte en una ecuacién que contiene solo una o dos variables.

2-4 COEFICIENTES DE PELICULA PARA FLUIDOS EN TUBERIAS Y TUBOS

El flujo que se presenta en tuberias de intercambiadores de tubos
concéntricos es el turbulento, teniendo esto en cuenta, el
coeflciente de pelicula se determina usando la ecuacién recomendada
por Dittus y Boelter:

hiDs i 0.14
Nu =——=0.,023Re 2 %pr" [—]
k Hw
6
= 0.8 n 0.14
hiDi Divp Cppt u
Ny =—=0.023 ec. (2-1)
Kk 1] k pw

n=0.3 Para enfriamiento
n=0.4 Para calentamiento

(10)



2-5 FLUIDOS QUE FLUYEN EN UN ANULO

A) DIAMETRO EQUIVALENTE :

Cuando un fluido fluye por un conducto, que tiene una seccién
diferente a la circular, tal como es el anulo por el cual fluye el
liquido entre el tubo interno y externo, es convenlente expresar
los coeficientes de transferencia de calor, y factores de fricecién
mediante los mismos tipos de ecuacliones y curvas usadas para
tuberlas y tubos,

Para poder usar estas representaciones se ha encontrado
conveniente usar un diametro equivalente; De, el cual estd definido
como cuatro veces el radioc hidraulico, y el radio hidraulico es a
su vez, la relacién que hay de la seccién transversal al flujo
entre el perimetro mo jado.

4rea de flujo

De=4rh= 4 perimetro humedo ec. (2-2)

Aplicado este concepto al &nulo formado, se desarrclla como
sigue para la transferencia de calor:

2 2 2 2
De_4n(D2 D17) ) Dz2"-D1 ec. (2-3)
AnD: M
Y en el calculo de'caida de presién se obtiene:
2 2
| -D
De= wiha =01 ") _ De-D1 ec. (2-4)
An(D2+D1)
De acuerdo a la siguiente figura:
tubo exterior hi
tubo interior \
ho
Flg.2-2

D2

Tv

(11)



2-8 COEFICIENTES DE PELICULA PARA FLUIDOS EN ANULOS

Con el concepto de De definido anteriormente para el flujo de
calor al sustituir la ecuacién (2-4), en la ecuacién (2-1):

Se obtiene:
_ o.8 n
hoDe Devp Cpu 2 3
Nu =———— = 0.023 ec. (2-5)
k M k

con la cual obtenemos el coeficlente exterior o del é&nulo ho, y se
obtiene de la misma forma que hi. Aun cuando D es diferente de De,
ho es efectiva en el didmetro exterior del tubo interior.

Otra ecuaclén que se puede usar en el calculo de ho, fué
determinada empiricamente a partir de las propiedades del campo de
flujo (Re) y la rapidez relativa de difusién de calor (Pr) con la
cual se obtienen valores adecuados para el disefio del
intercambiador:

ho
CpG

0.18

= 0.029(Re)” *(Pr)*?(p/p )% *(D2/D1) ec. (2-6)

donde:

ho= Coeficiente de pelicula, kJ/m°s°C

Cp=Calor especifico, kJ/§g°c

G=Velocidad masica, kg/m"s

p=Viscocidad, kg/ms

Mw=Viscocldad evaluada a la temperatura de pared, kg/ms
D2=Diametro externo en la zona anular, mn

Di=Diémetro interno en la zona anular, m

(12)



2-7 COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE CALOR

— e ————— e, — | —

S1 consideramos la siguiente figura:

| FLUIDO B

A==

——> FLUIDO A

| | I I
PTO. 1 PTO. 2
Fig. 2-3 Intercambiador de tubos concéntricos

El coeficiente global de transferencia de calor viene dado por
la suma de las resistencias que intervienen en el proceso, las
cuales son:

a) Resistencia de la pelicula del fluido A.
b) Resistencia de la pared del tubo.
c) Resistencia de 1la pelicula del fluido B.

Con estas consideraciones la transferencia de calor esta dada
por:

Ta-TB

— ec. (2-7)
= 7 D1 Xw D1
+ +
hy Dm k ho Do

En donde los subindices 1,0 corresponden al interilor y exterior del
tubo Interlior, de aqui basamos el coeficiente buscado como:

U= A ec. (2-8)
=T Di xw Di
+ + + R.D
hi Dm k ho Do
donde:
U= coeficiente global de tranferencia de calor referido a la

superficlie interna del tubo interno, kJ/m“s C.

(13)



2
hi= coeficiente individual para el fluido interno, kJ/m°s’C

ho= coeficiente individual para el fluldo externo, kJ/mEEDC
Kw= espesor de la pared, m D1-Po i

m= diametro medio logaritmico del tubo In(Di/Do) >
Di= diametro interno del tubo interno, m.

Do= didmetro externo del tubo interno, m.
Rop= factor de ensuciamiento, m"s C/kJ

por consiguiente:

1
Uo= ec. (2-9)
Do xw Do 1
+ + + RD
hi D1 k Dm ho
donde:
Uo= coeficiente global de transferencia de calor referido a la

superficle externa del tubo internc, kJ/m s C.

2-8 DIFERENCIA DE TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA

Considérese el cambiador de tuberia doble que se muestra en la
figura 2-3, 1los fluldos pueden correr ya sea en flujo paralelo
o en contracorriente, y los perfiles de temperatura para estos dos
casos se indica en la siguiente figura;:

T
Te1
‘h‘"“‘-——_chz
_ _ FLUJO
P dq=UdA(Te-Tf) PARALELO
Tf1
1 2 A
T (a)
tea
Tfa

Tf2 CONTRACORRIENTE

nh__~\\\H\\\“T°2 FLUJO A
1 2

A
(b)

Fig. 2-4 Perfiles de tempersatura

(14)



Calculando la transferencia de calor en un arreglo de doble tubo
como:

q=UAATL ec. (2-10)
donde:

o
U=coeficiente global de transferencia de calcor, kJ/mzs C
q=flujo de calor, kJ/s

A=area de superficle para la tranfer%ncia de calor
compatible con la definicién de U, m".
ATL=diferencia de temperatura media logar%tmica, adecuada
través del intercambiador de calor. C.

Analizando los diagramas anterlores se muestra la diferencla de
temperatura entre 1los fluldos caliente y frio, varia entre 1la
entrada y la salida, y necesitamos obtener el valor promedio que se
usard en la ecuacién (g=UAATL), para el camblador de calor en
paralelo que se ve en la figura 2-3, el calor transferido a través
de un elemento de area dA puede escribirse como:

dq=—mcCpchc=erpdef ec. (2-11)

donde los subindices ¢ y £, designan respectivamente, los fluidos
callente y frio. La transferencia de calor puede expresarse como:

dg=U(Te-Tr)dA ec. (2-12)

de la ecuacién (2-11):

. ec. (2-13)
Al = i C
[+] c p
- __:EE__ ec. (2-14)
dT = —;
f m Cp
£ f

en donde i representa la rapidez de flujo en masa en kg/s y Cp es
el calor especifico del fluido en kJ/kg°C, por lo tanto:

1 1
dT —-dT =d(T -T )=-d : +—
c  f ( c f] q[ mcCpc mepr] ec. (2-15)

(15)



resolviendo para dq, de la ecuacién (2-15) y sustituyendo en la
ecuacién (2-12) se obtlene:

d (Tc—Tr)

1 1
=-U [ ; +— ] dA ec. (2-18)
(Tc_Tr] i _Cp_ mepf

Esta ecuacién diferencial puede 1integrarse ahora entre las
condiciones 1 y 2 tal como se indica en la figura 2-4.

El resultado es:

ec., (2-17)

= - +—
Tc1-Tr1 mcCpc mepf

g Te2-Tr2 1 1
| ]
Regresando a la ecuacién (2-11), los productos mcCpc y nfCps pueden

expresarse en términos de la transferencla de calor total q y las
diferencias de temperatura totales de los fluidos caliente y frio,

q
e Te1-Tr2 ec, (2-18)

. q
M P~ Tca-Ter

ec. (2-19)

Sustituyendo estas relacliones en la ecuacién (2-17) obtenemos:

(Te2-Tr2)=(Tc1-Tr1)

q=UA ec. (2-20)
In((Tc2-Tr2)/(Tc1-Tr1))

comparando la ecuacién (2-20) con la ecuacién (2-10), vemos que la
diferencia de temperatura media es el agrupamiento de términos:

Te2-T —(Tec1-T
AT (Te2-Tr2)-(Tc1-Tr1) ec. (2-21)
In{(Te2-Tr2)/(Tc1-Tr1))

para corriente en paralelo.

(16)



A esta diferencia de temperatura se le denomina diferencia de
temperatura media logaritmica, que expresado verbalmente, es la
diferencia de temperatura en un extremo del camblador menos la

diferencia de temperatura en el otro extremo, dividido entre el
logaritmo natural del cociente de las dos diferencias; tomando esta
definicién se obtlene la temperatura media logaritmica para flujo a
contracorriente como:

(Te1-Tr1)-(Tc2-Tr2)
In((Tc1-Tf1)/(Te2-Tr2))

ec. (2-22)

ATL=

La derivacién de 1la temperatura media logaritmlica supone 1lo
siguiente:

1) Los calores especificos de los fluidos no varian con la
temperatura.
2) Los coeficlentes globales de transferencia de calor son

constantes a través del intercambiador de calor.
3) El flujo es en estado estable constante.
4) No hay pérdidas de calor.
5) No hay cambios de fase.

La segunda suposicién puede generar algunos errores, ya que U
varia a lo largo del cambiador de calor, una suposicién que se hace
para disminuir el error, es considerar que U varia linealmente con
la caida de temperatura a lo largo de toda la superficie de
calefaccién; por tanto:

U1AT2-U2AT1

" ec, (2_23]
q UiAT2
1n
[ UzAT1 ]

donde:

Ur y U= Son los coeficlentes lgcales en los extremos del
intercambiador, kJ/m"s C.
AT: y ATe= Diferenclia de temperatura en los extremos del

intercambiador, entre el fluido frio y caliente, °

c.

(17)



2-9 FACTORES DE INCRUSTACION

Pasado cierto tiempo en operacién, las superficies de
transferencia de calor de un cambiador de calor pueden ¢ubrirse con
diversos depésitos presentes en los sistemas de flujo, o las
superficies pueden -oxidarse como resultado de la interaccién entre
los fluidos y el material usado para la construccién del aparato.
En ambos casos, esta capa representa una resistencia adicional al
flujo de calor y tiene como resultado una reduccién en el
rendimiento. El efecto total se representa casi slempres por medio
de un factor de incrustacién, ensuciamiento o resistencia por
incrustacién; Ro, que debe incluirse Junto con las demas
resistencias térmicas que forman el coeficiente de transferencia de
calor total.

Los factores de incrustacién deben obtenerse experimentalmente
determinando los valores de U tanto para condiciones limpias como
de incrustacién en el cambiador de calor. El factor de incrustacién
se define por consiguiente como:

1 1

Usucio Ulimpio ec. (2-24)

Rp=

En la tabla sigulente se muestran valores recomendados del factor
de incrustacién para algunos fluidos:

TIPO DE FLUIDO FACTORES DE_INCRUSTACION
20
o (m“s CrkJ)

agua de mar a menos de 125 F 0.00009
agua de mar a mas 125 °F 0.0002
agua tratada a mas de 125 °C 0.0002
aceite combustible 0. 0009
aceite de templar 0. 0007
vapores de alcohol 0. 00008
vapor limpio de aceite 0.0004
liquido refrigerante 0.0002
agua tratada entre 20 y 100 °C 0.00086

(18)



CAPITULO III

DISERO Y CONSTRUCCION

Para el disefio del intercambiador de doble tubo, tomaremos como
base, datos que se pueden obtener en las condiciones normales de
operacién en el laboratorio de Ing. Quimica.

0Se cuenta con un tanque de almacenamiento de 200 lts. con agua a
93C y se puede abastecer en estas condiclones un gasto masa
constante de 0.18944 kg/s (700 kg/h), este flujo se pretende enfriar
hasta los 32°C aproximadamente. Para realizar este enfriamiento
contamos con agua fria a una temperatura de 26°C Y un gasto masa de
0.79070 kg/s (2846.67 kg/h), la temperatura del agua fria en la
salida se puede calcular con un balance de calor, considerando
insignificantes las perdidas de calor al exterior en comparacién
con el transito de calor entre los fluidos:

gcedido=Cpc ihc(Tsc-Tec) ec. (3-1)
donde:

Cp= capacidad cafbrifica del agua caliente, kJ/kg°C

c= gasto masa del agua caliente, kg/s
Tac= temperatura de salida del agua caliente, °C
Tec= temperatura de entrada del agua caliente, °C

se tlene como resultado:

qcedido=—49. 6155kJ/s
como:

—(Jcedido=(ganado

dganado=Cpf mf (Ter-Tsr) ec. (3-2)

donde:

= gasto masa del agua fria, (kg/s)

Tef= temperatura de entrada del agua fria, °C

Tef= temperatura de salida del agua fria, °C

despe jando Tsf de 1la ecuacién (3-2) y sustituyendo valores se
tiene:

Ter=21°C

(19)



Por lo tanto los datos para calcular el intercamblador son:

agua ﬁ{la agua callente
Ter=26"C Tec=93 C
Tsr=41°C Tee=32°C

me=0. 7907 kg/s mc=0. 1944 kg/s

—(cedido=(ganado=49. 6155 kJ/s

3-1 CALCULO DEL DIAMETRO DE TUBERIAS PARA EL INTERCAMBIADOR

Para determinar el didmetro de la tuberia a usar, se considerara
que se requlere una velocidad de 2 m/s en el interior de ambas
tuberias, esto para asegurar un régimen turbulento y una mejor
transferencia de calor.

A) TUBERIA INTERNA:

Para evitar pérdidas de calor Y asegurar una mejor
transferencia, el agua caliente fluira por el tubo interno y el
material de construccién sera de cobre.

Si me=0. 1944 kg /s

la temperatura media es:

Tec+Tsc (93+32)°C

Te= —— =

_62.5%C
2 -

la densidad del agua a esta temperatura:
pez.5°c=081.85 kg/m°

Partiendo de la ecuacién del gasto masa en una tuberia:

_ nDz
nc= ve y P ec. (3-3)
donde:
ve=  velocidad media del agua caliente, m/s

Di= diametro interior del tubo, m
p= densidad del agua, kg/m

despe jando Di:

Di=| —— . ec. (3-4)



sustituyendo dateos se tiene que:

D1=0.01122 m

Como se vA a utilizar tuberia de cobre el diametro mas préximo es
de tuberia de cobre rigido con un diametro nominal de 3/8" se
tiene:

Dinterne-0.01143 m
Dexterno=0.0127 m

B) TUBERIA EXTERNA :

Para el tubo externo usaremos acero galvanizado ya que no
interesa una transferencia de calor al exterlor.

si me=0.7907 kg/s
la temperatura mediza es:

Tef+Tsf (26+41)°C

T“: =

_ 33.5% T¢=33.5°C
2 =3

La densidad del agua a esta temperatura es:
p 33.80c=8994. 47 kg/m3
En este caso el agua fluye por un espacioc anular, por 1lo gue
primero se determinard el éarea transversal por donde debe de fluir
para obtener una velocidad de 2 m/s aproximadamente.
si inf = A vf pa3.sc
despe jahdo el area del espacio anular:
[Ty
- o
vf p33.8 ¢
sustituyendo datos:
A=3.975E *n®
sl el &rea transversal del espacio anular esté4 dado por la ec. 2-3:

A=(D2°-D12) /4

(21)



donde:
Di= didmetro interno del tubo externo, m.
D2= diametro externo del tubo interno, m.

si1 D1=0.0127 m determinado anteriormente

despe jando D2:

Do=| — +
L3

J 4A Dy 2
sustituyendo datos:
=0.02583 m
Como vamos a usar tuberia de acero galvanizado el diAmetro mas
proximo es de acero galvanizado cédula 40 con un didmetro nominal

de 1" se tiene entonces:

Dinterno=0, 02665 m
Dexterno=0. 03340 m

por lo tanto-el material del intercambiador de doble tubo es:

tabla 3-1 Material utilizado

TUBO INTERNO TUBO EXTERNO
DENOMINACION Y Cobre rigido Acero galvanizado
DIAMETRO NOMINAL de 3/8". ced. 40 de 1".
DIAMETRO INTERNO 0.01143m. 0.02665m.
DIAMETRO EXTERNO 0.0127m 0.03340m.

3-2 ECUACION DE DISEfo

El disefio del intercambiador se basa en la ecuacién de Fourier:

g=UAATL

(22)



= Area de transferencia de calor, m2
= flujo de calor, kl/s

ATL= temperatura media logaritmlca,OC
0
U= coeficiente global de transferencia de calor, kJ/mzs C

Para poder. determinar el tamafio del intercambiador, es necesario

conocer el area de transferencia de calor:

q
ec,. (3-5)
U ATL

A=

referiremos la ecuacién de disefio al area interna del tubo interno:

Jcedido
Al= ——— ec. (3-6)

U1ATL

3-3 CALCULO DE LA TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA

La temperatura media logaritmica esta definida por la ecuacién
(2-22), para un sistema en contracorriente:

(Tee-Tsf)-(Tsc=Ter)

( Tsc~Ter)

At = (Tec—Tsr)
ln[ ]

sustituyendo datos:

ATL=21.3%C

3-4 CALCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR

El coeficlente global de transferencia de calor esta definido por
la ecuacién (2-8).

Ui =
D1 xw Di

b

hi Dm k ho Do

(23)



donde hi y ho deben ser calculados a la temperatura de pared Tw.
Para obtener U1 seguiremos la sigulents metodologia:

1) Suponer Tw
2) Evaluar la temperatura media del fluido que circula por el
interior del tubo por medio de la ecuacién:

= Tet+Tsi

Ti= — ec. (3-7)

donde:
Ti=temperatura media del fluido interior, oC o
Tei=temperatura a la entrada del fluido 3nterno, C
Tsi=temperatura a la salida del fluido, °C

3) Evaluar la caida global de temperatura por medio de la ecuacién:

— Tec+Tsc Ter+Tss

AT= 5 - 5 ec. (3-8)

4) Evaluar hi por medio de la ecuacién (2-1):

0.8 0.3 0.14

hiD Div p Pit m

5) Evaluar ho por medio de la ecuacién (2-6):

i 0.2 k 2/3 D2 0.15 n 0.14
h0=CpGO.029[D1vp] [@H] [BT] [E]

NOTA:El valor ho también se puede calcular por medio de la ecuaclén
del inciso 4, ec. (2-5), tomando en cuenta el concepto de diametro
equivalente para transferencia de calor Y que se lleva a cabo un
calentamiento es decir:

0.3 0,14

oo [ ][R Tk

(24)



D22-D12

Ber = D1

esto puede servir como comparacién al calculo de ho con la primera
ecuacidén propuesta.

6) Evaluar la caida de temperatura a través del fluido interior,
desde la pared del tubo hasta el centro del fluido. Usando la

ecuaclioén:
1/hi -
- » (3~
AT: 1 1 AT ec. (3-9)
h: ¥ "Doho

7) Evaluar nuevamente ATi por medic de la ecuacién:

ATi=Tec-Tw ec. (3-10)

8) Si los valores obtenidos en los pasos 6 y 7 son aproximadamente
iguales, los valores Tw, hi y ho son correctos, sl esto no sucede
es necesario suponer un nuevo valor de Tw y calcular nuevamente a
partir del paso 5 hasta cumplir con la condiciédn del paso 8.

9) Calcular Ui con la ecuacién (2-9):

1

1 xwDi Di
¥ + + RO

ht k Dm Doho

U=

Aplicando el método anterior a nuestros datos:

1) Suponiendo Tw=46.3°C uw=0. 5878E “kg/ms
2) Te=62.5°%C Tr=33.5°C
3) AT=29°C

(25)



4) Calculo de hi con la ec. 2-1:

Propledades del agua a 62.5 %
p=981.85 kg/m

p=0.4542§ET kg/ms

k=6.627E 'kJ/ms'C

Cp=4.184 kJ/kg’C

Mec

Ve= 4

p D

ve=1.93 m/s
despejando h1 y sustituyendo datos:

hi=8.7561 kJ/m%s°C

5) CAlculo de ho con la ec 2-6:
propiedades del agua a 33.5 °C
=994.47 kg/m°

u=0. 74891_524 kg/m%

k=6. 212E" 'kJ/mg’C

Cp=4.184 kJ/kg’C

G=1834.01 kg/m’s

G
Ve = T = 1.847m/s

sustituyendo valores en la ecuacién:

ho=11.0541 kJ/m°s°C

n/4

Calculo de ho con la ecuacién con la ec. 2-5:

(26)




Dzz—Di2

De= = 0.04322m
D1

sustituyendo De en ho:
2.0
ho=6. 8237 kJ/m s C

6) Calculo de ATi con la ec 3-9:
o
AT1=16.16 C

7) Calculo de AT:i con la ec 3-10:
= 0
ATi=Tc~-Tw=16.2C

8)Como AT1=16.2 que es aproximadamente igual a ATi=16. 16

los valores de hi, ho y Tw son apropiados.

hi=9. 7561 kJ/m2s°C
ho=11.0541 kJ/m2s°C
Tw=46.3 °C

9) CAlculo de Ui con la ec. 2-8:

- Do~Di _ 0.01205m

Dm = In Do/Di

Do-Di
2

— 0.00063m

Hw=

factor de ensuciamiento:Rp=0.00086 m>s°C/kJ
sustituyendo datcs en la ecuacién para Ui:

Ui=5. 3665 kJ/m2s°C

(27)



3-8 CALCULO DEL AREA DEL. INTERCAMBIADOR

Con los datos:
q=49.6155 kJ/s
ATL=21.3%

Ui=5. 3665 kJ/m’s’C

Podemos determinar el &rea del intercambiador con 1la ecuacién de
disefio ec. 3-5:

q 2
Ay=——— = 0.4340m

Ui ATL

Como estd referida a Ui, el &Area obtenida, es el &rea interna
del tubo interno (de cobre) con Di=0.01143 m, por lo que la
longitud necesaria de la tuberia se puede determinar a partir de la
féormula de area superficial de un cilindro.

Al
Ai=TIDi1L L= W
sustituyendo datos:

L=12.08 m

Como la longitud disponible es de 2.15 m por paso el nimero de
pasos necesarios es de:

L

No.depasos = —ETTEE—

= B5.618 pasos, es decir:

No. de pasos = B
Se tiene entonces que la longitud real sera de:
L= nim. de pasos * long. de cada paso
L=6*2.15 m.=12.9 m.
el area real seri entonces de:

Ai=rt D L= 0.48321 m>.

(28)



Para el caAlculo de bombas se recurrird a la ecuacién de
Bernoulli:

P1 g vi? P2 g v2?
= + +hsr ec.(3-11)
p1 * gc * 2gc tar ¥ p2 * Ec 28c (

Ya que el fluido que se maneja en el intercambiador es
turbulento en ambos flujos, como ya se pudo constatar esta ecuacién
tiene términos:

P=presioén absoluga en un punto, N/m°

p=densidad, kg/m

g=aceleracién de la gravedad, 9.8 m/s°

ge=factor qg conversiétn de unidades de 1a 1ley de Newton,
kg-m/kgrs

z=altura por encima de un plano arbitrario de referencia, m.

v=velocidad media del fluido, m/s

g=energia calorifica que se d4 al fluido de una fuente externa,

aqui se considera que no se realiza transferencia alguna por
cuestién de calculos, J/s.

W=trabajo de bombeo, J/kg
hf=pérdidas por friccién, J/kg

las pérdidas por friccién se pueden calcular a partir de 1la
ecuacién de Fanning.

AP 2LveE
_he _ ™" -
o = = D g ec. (3-12)

donde:

f=factor de Fanning, adimensional
D =dléametro de la tuberia, m
v=velocidad media del fluldo, m/s

L=longitud de la tuberia ¢ longitud equivalente o ambas, m.

(29)



A) CALCULO DE LAS PERDIDAS POR FRICCION :

a) CALCULO PARA EL AGUA CALIENTE

1) ANTES DE ENTRAR AL INTERCAMBIADOR:

T=93°C .
po3 g=963. 25 kg/m
p 83 C=0.3071E " kg/ms

para tuberia de 1" galvanizado:

4 i

v= =——=0. 3618 m/s
nD"p

Re=—""=30243
1]

de graficas y tablas:

Accesorios

0.8m de tuberia
1 T como cople

1 tuerca unién

hr1=0. 1568 J/kg

Para tuberia de 3/4"
v=0.5867 m/s
Re=38516. 3

de graficas y tablas

Leq de c/u

0.488
0. 488

(30)

m=700 kg/h

Di=0.02665 m

£=0.009

Leq total
0.8 m
0.488 m
0.488 m

“1.776 m

D1=0.02093 m

£=0. 00862



Accesorlos Leq de c/u Leq total

0.77Tm de tuberisa 0.77 m
1 tuerca unién 0.36 m 0.36 m
1 reduccién de 3/4" a 1/2" 0.1S m 0.15 m

1.28 m

he2=0. 36309 J/kg

Para tuberias de 1/2" de galvanizado: Di=0.0158 m

v= 1.03 w's

Re=51045 =0. 0085

Accesorios Leq de c/u Leq total

0.94 m de tuberia 0.949 m

1 tuerca unién o 0.23 0.23 m

1 cruz como cado de 90 0.70 0.70 m

3 codos de 90 0.29 0.87 m

3 Te 0.23 0.69 m

1 vadlvula de compuerta 0.13 0.13 m

1 reduccién de 1/2 a 3/8" 0.12 0.12 m
3.68 m

hea=4. 1993 J/kg

2) EN EL INTERCAMBIADOR:

Te=93°C Ts=32°C

o
+
. (93+32)°C o5 5% Tu=62.5°C
i =
2

pez. agc=98 1.88 kg/m’

pe2.8 ¢=0. 454E = kg/ms

Para tuberia de cobre de 3/8": Di=0.01143 m

v=1.93 w/s

Re=47709 £=0.00525
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Accesorios Leq de c/u
12.9 m de tuberia

10 codos de 90 0.20

5 tuercas unlén 0.16

1 reduccién de 3/8al1/2" 0.25

hra=54.5624 J/kg

Para tuberla de 1/2" de galvanizado:

v=1.01 w's

Re=34512

Accesorlos Leq de c/u
1.15 m de tuberia

1 vAlvula de oglobo 3.261

3 codos de 90 0.29

3 Te 0.23

hrs=6. 7473 J/kg

Calculo de pérdidas por friccién totales:

he1=Zhsr
hrr=66. 0289 J/kg
De la ecuacién de Bernoulli:

P2 P1 £

W= = + +
fal] Pl gc

consideraciones:

P2=P1= presién _atmosférica=81810.1 N/m°
p1=963.25 kg/m>

p2=081.88 kg/m"

zz=1 m

21=0 m

vi1=0

ve=1.01 m/s

(32)

total

.0 m
.Om
.8 m
. 25n

.95 m

D1=0.0158 m

£=0.00875

Leq total
1.15 m

3.261 m
0.87 m
0.69

5.971 m

-2 -2
(v2©-v1°)




sustituyendo datos:
W=74.73 J/kg
La potencia se calcula como:
P=W i ec. (3-13)

P=14.527 w
Convirtiendo unidades:
P= 0.0195 hp

La potenclia teérica requerida se obtiene dividiendo la potencia
calculada entre un 30% de eficiencia que el valor recomendadoc para

este tipo de bombas. La potencia te6rica requerida para el sistema
de agua caliente en el intercambiador es de:

P=0.0648hp

como la bomba més préxima es de 1/4 de hp es la que se utiliza en
el sistema.

b) CALCULO PARA EL AGUA FRIA
1) ANTES DE ENTRAR AL INTERCAMBIADOR:
T=26°C "=2850 kg/h

pa§}=996.79 kg/m"
p26 ¢=0.8754E ~ kg/ms

Para la tuberia de 1" de galvanizado: D1=0. 02665 m
v=1.424 m/s
Re=43212 f=0. 0086

(33)



Accesorlios Leq de c/u Leq total

.50 m de tuberia 0.50 m

1 tuerca unién 0.488 0.488 m

1 reduccién de 1 1/2 a 1" 0.20 0.20 m

1 reduccién de 1 1/40a 1" 0.20 0.20 m

1 Te como codo de 90°C 0. 488 0.488 m

1 cople 0. 488 0.488 m

1 reduccién de 1 a 1/2" 0.41 0.41 m
2.774 m

hr1=3. 8915 J/kg

para tuberia de 3/4" galvanizado: D1=0.02093 m

v=2.308 m/s

Re=55005 =0. 0085

Accesorios Leq de c/u Leq total

1.90 m de tuberia 1.9 m

1 tuerca unién 0. 3686 0.366 m

1 cople - 0. 366 0. 366

1 Te como cogo de 90 1.128 1.128 m

1 codo de 90 0.427 0.427

1 reduccién de 3/4 u 1/2" 0.17 0.17
4.357 m

hf2=18.8513 J/kg

Para tuberia de 1/2" de galvanizado: D1=0.0158 m

v=4.051 w/s

Re=72881 f=0.00837

Accesorios Leq de c/u Leq total

0.52 m de tuberia 0.52 m

1 vAlvula de 8ompuerta 0.13 0.13 m

2 codos de 90 0.293 0.586 m

"1.236 m

he3=21.4904 J/kg
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2) EN EL INTERCAMBIADOR:

Te=26 °C Ts=41 °C

_ (26+41)°%C

Tm= 5 =33.5 °c

p33.50c=994.54 k /m3
$#33.5 ¢=0. 7464E "kg/ms

Para tuberia equivalente del &nulo:
De=Dz-D1

D2=0.02665 m diAmetro interno del tubo externo
D1=0.0127 mdiadmetro externo del tubo interno

De =0.01395 m

tomando el diametro nominal mas préximo para referencia de calculos
¥ longitudes equivalentes como el de 1/2" de acero galvanizado.

Para este caso la velocidad esta dada por:

_ m/ p Afn
V= T Ao T p w(D2°-D1°%)
v=1.846 m/s
Re=34312 f=0.00875
Accesorlios Leq de c/u Leg total
12.9 m de tuberia o 12.9 m
11 Te como codo de 90 0.701 T7.711 m
5 tuercas unién 0.23 1.15 m
1 cople 0.23 0.23 m
1 reduccién de 1 a 12" 0.18 0.18 m

22.171 m

hra=984. 7787 J/kg
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Para tuberia de 1/2" de galvanizado: Di=0.0158 m

v=4.08 m/s

Re=85474 £=0. 00837
Accesorios Leq de c/u Leq total
0.85 m de tuberia 0.85 m

1 reduccién dg 1al/.2" 0.3 0.3 m

4 codos de 90 0.293 1.172 m
1 valvula de compuerta 0.13 0.13 m

2.452 m

hes=42.8221 J/kg

Calculo de pérdidas por friccién totales:

heT=181.8345 J/kg

Consideraciones:

P1=P2=81810, 1 rg/m2
p1=996.79 kg/m3
p2=994.54 kg/m
zz=1 m

z1=0 m

v1=0

v2=4.068 m/s

sustituyendo datos en la ecuacién de Bernoulli:
W=193.844 J/kg

P=153. 27 w=0. 2055 hp

La potencla teérica requerida para el sistema de ague. fria es de:

P=0.6851 hp

La. bomba usada es de 1 hp.

(36)



3-7 CONSTRUCCION DEL INTERCAMBIADOR

Ya determinadas las partes que integraran al intercambiador, asi
como los diémetros de tubos, tipo de tubo y accesorios a usar; se
llevé a cabo la construccién del equipo en las Instalaclones del
taller de laboratorio de Ingenieria Quimica por parte de los
autores, su construccién congistidé en ensamblar primero cada uno de
los B pasos que Iintegran al aparato, posteriormente se acoplaron
los B pasos construidos para dar cuerpo al intercambiador en si,
una vez armado se instalé en el lugar que ocupaba el anterior
originalmente, ahi se conect6 a 1la tuberia de alimentacién y
descarga, se aislé con tela de fibra de vidrio y se pinté para darle
el acabado filnal; toda 1la mano de obra requerida para la

construccién, Instalacién, pruebas y arranque se llevé a cabo por
los autores.
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CAPITULO 1V

ARRANQUE Y CORRIDAS EXPERIMENTALES

4-1 FORMA DE OPERAR EL INTERCAMBIADOR

Ya con el intercambiador construido e instalado, podemos llevar
a cabo una serle de corridas experimentales en las dos formas de
operarlo; es decir en flujo a contracorriente y en paralelo,
variamos en ambos casos los flujos de alimentaci6én del agua fria y
agua caliente, que es el fluido para el que fué disefiado el
intercamblador de tubos concéntricos.

Estas corridas experimentales se 1llevaron a cabo por los
autores, tomando datos de temperatura de entrada y salida de ambos
fluldos, asi como su gasto masa en forma indirecta, midiendo el
tiempo de llenado en los tanques de descarga para un incremento de
nivel determinado.

La forma de operar el intercambiador queda explicada de 1la
siguiente manera:

1) Mediante el juego de vAlvulas establecer el modo de operar el
intercambiador; contracorriente o paralelo.

2) Verificar el 1lénado de tanques de alimentacién del agua fria y
caliente.

3) Encender las bombas.
4) Esperar que el aparato se establilice en sus variables.

5) Tomar lecturas de temperaturas de los fluidos a la entrada y
salida.

6) Medir el tiempo relacionado con el flujo mésico de los fluidos,

7) Realizar una modificacién en la descarga del fluido seleccionado
y repetir los pasos 4, 5, y 6 hasta obtener el numero de datos
deseados.

8) Desconectar las bombas.

9) Vaciar los tanques de descarga y preparar fluldos de

alimentacién para nueva serie de corridas.

Llevando a cabo estos pasos los datos obtenidos son los que
se presentan en la hoJja slgulente,
Con estos datos podemos obtener una variacién de Ulexp., Ulteo.,
¥ su dependencia con respecto al gasto del fluido que se esta
modificando, asi como el error entre ambos valores y la
eficiencia térmica del aparato.
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4-2 TABLA DE DATOS DE CORRIDAS EN EL. INTERCAMBIADOR

FLUJO PARALELO CON VARIACION DEL AGUA FRIA -

No. [FLUIDO Tgnt. T sal. |GASTO p salé

COR| AGUA C C kg/s kg/m
FRIA 27 42 0.5954 [991.54
[ CAL. 23 43 0. 1869 [991.15
FRIA 27.5 47.5|0.4146 |989.26
[ CAL. a3 49.5|0, 1865 |988. 37
FRIA 27.5 55 0.2629 |985.78
[ CAL. a3 87 0.1858 |984.79
FRIA 27.5 72 0.07685 (976.58
L 4

CAL. 93 74 0.1840 (975.39

FLUJO PARALELO CON VARIACION DEL AGUA CALIENTE

No. |FLUIDO [Tent. ngl. GASTO o) salé__
COR| AGUA “C C kg/s kg/m

FRIA 258 41 0.5956 |991.94

- 1

CAL. 93 42 0.1871 |991.54

FRIA | 27 40 0.5958 |992.32

2 CAL. a3 141 0.1653 |991.94
FRIA 27 31 0.5976 |995. 38

[ CAL. a3 31.7 |0.0382 |995. 16
s FRIA 27 29.5 |0.5979 |995.82

CAL. a3 30 0.0226 |995.68
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FLUJO A CONTRACORRIENTE CON VARIACION DEL AGUA FRIA

No. |FLUIDO gent.__gsal. GASTO psa%.
COR| AGUA | C C kg/s kg/m
FRIA |27.5 46 0.5944| 989.9
' CAL. |93 34 0.1876| 994.4
FRIA |27.5 54 0.3946| 986.27
° CAL. |93 40 0.1873| 992.32
FRIA |27.5 60 0.2885| 983.26
> CAL. |93 44 0.1870| 990.74
FRIA |27.5 83 0.0746| 969.82
! CAL. |93 71 0.1844| 977.16

FLUJO A CONTRACORRIENTE CON VARIACION DEL AGUA CALIENTE

No. [FLUIDO[Tent. [Tsal. [GASTO |p sal_ |
COR| AGUA | 'C C kg/s | kg/m
FRIA | 28 | 46 |0.5944 |989.91
B CAL. | 93 | 35 |0.1876 |994.10
FRIA | 28 | 41 |0.5956 |991.94
- CAL. | @3 [ 32 |0.1283 |995.07
FRIA | 28 | 37 |0.5965 |993.42
% TeaL [ o3 | 30 0.0748 |995.70
FRIA 28 31 0.85977 |995.38
Tea. [0 [2s.s 0.0243 (996.1
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a)

b)

c)

d)

e)

en
f)

1)
2)

3)

4-3 CALCULOS
Los célculos a realizar son los sigulentes:
Calculo del calor ganado y cedido por el agua fria y caliente:

qcmﬂdo=cpc Mc (Tsc—Tec) . eCc. (4—1]
qganado=cpf‘ i (Tse—Tes) ec. (4-2)
Calculo del calor perdido:
(Jperdido=(cedldo-¢ganado ec. (4-3)
Eficlencia térmica del equlpo:

dganado ec. (4-4)

e= ————— * 100
(cedido

CAlculo de la temperatura media logaritmica segin sea el caso,
ecs. (2-21) 6 (2-22):

(Tee-Tar)-(Tec-Ter)

(Tec—Terf)
ln[ (Tec-Tef) ]

ATL=

CaAlculo del coeficiente global experimental:

_dganado _ . ec. (4-5)
ALATL

Uexp. =
donde Ai= 0.46321m°
Calculo de hi, ho, y Tw; segin la metodologia de la seccién 3-4:
Suponer Tw

Evaluar la temperatura media del fluido que circula por el
interlior del tubo por medioc de la ecuaclén 3-7:

— Te1+Ts1
g

Evaluar la caida global de temperatura por medio de la ec. 3-8:

- Tec+Tse Ter+Ter
AT = 5 - >
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4) Evaluar hi por medio de la ecuacién 2-1:
0.3 0.14

hiDi1 Div p %% Cpp u
Nu= K —0.023[__;___] X ] [ v ]

§) Evaluar ho por medio de la ecuacién 2-B:

" 0.2 k 2/3 D2 0.1S " 0.14
ho = Cp G 0.029[ T ] [ Con ] [ o1 ] [ e ]

6) Evaluar la calda de temperatura a través del fluido interior,
desde la pared del tubo hasta el centro del fluido. Usando la
ecuaclén 3-9:

1/hi
= »
AT1 1 D1 AT
ht © Doho

7) Evaluar nuevamente ATi por medio de la ecuacién 3-10:

AT1=Tc-Tw

8) Si los valores obtenidos en los pasos 6 y 7 son aproximadamente
iguales, los valores Tw, hi y ho son correctos, si esto no sucede
es necesario suponer un nuevo valor de Tw y calcular nuevamente a
partir del paso 5 hasta cumplir con la condicién del paso 8.

g) Calculo de Ui con la ecuacién 2-8:

1

1 xwD1 Di
+ + + Rp

ht k Dm Doho

h) Calculo del porciento de error (%) de Uiexp., con respecto a
Uiteo.

Ulteo-Ulexp ,
Ultes 100 ec. (4-6)
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A manera de ejemplo, se muestra el desarrollo de los célculos
para la corrida No. 1 del caso eh contracorriente con variaclién del
agua fria.

a) Calculo del calor ganado y cedido por el agua fria y caliente,
ec. 4-1 y 4-2:

agua fria agua ca% iente
Ter=27.5°C Tec=93 C
Tar=46°C Tec=34"C

he=0.5944 Kkg/s te=0. 1876kg/s

qganado=46 kJ/s

Jcedido=-46.31 kJ/s

b) Calculo del calor perdido ec. 4-3:
gperdlido= 0, 3012 kJ/s

c) Eficiencia térmica del equipo ec. 4-4:
e=99. 33%

d) Calculo de la temperatura media logaritmica ec. 2-23:
0
ATL= 20.47°C

e) Calculo del coeficiente global experimental ec. 4-5;

Uexp.=4.851kJ/m°s°C
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f) Calculo de hi, ho y Tw:

1) Suponiendo Tw=46.3°C pw=0. 5878E kg/ms
2) Tc=63.5 °C Te=36.75°C
3) AT=26. 75°C

4)Calculo de hi1 con la ec.2-1:
Propliedades del agua a 63.5 %
p=081.39 kg/m’

p=0.44499§ kg/gs

k=6.B644E k.]’/mso C

Cp=4.184 kJ/kg C

ve=1.86 m/s

despejando hi y sustituyendo datos:
hi=9.5712 kJ/m’s’C

5) Calculo de ho ec. 2-6:
propledades del agua a 36.75°C
p=993.50 kg/m’

p=0. 6975!_524 kg/ms0

k=6. 259E kJ/m% C

Cp=4.184 kJ/kg C

G=1378.70 kg/m°s

_ G
vf =—;— = 1.387 m/s

sustituyendo valores en la ecuacién:
2 0

ho=9.0490 kJ/m s C

B) CAlculo de ATi ec. 3-9:

AT1=13.70 °C

7) Calculo de AT1 ec. 3-10:

ATi=Tc-Tw=(63.5-46. 3)°c=17. 2%
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8) Como ATi=13.7 no es igual a AT1=17.2
Los valores de hi, ho y Tw no son los aproplados por lo tanto se
volvera a suponer el valor de Tw y se repetiran los célculos a
partir del paso nimero 4) hasta que se cumpla con la condicidn.
Aplicando nuevamente el método anterior a nuestros datos:
1) Suponiendo Tw=49.8°C pw=0. 5527E °kg/ms
4) CAlculo de hi:
Propiedades dgl agua a 63.5 %
p=981.39 kg/m
p=0.4449§§ kg/gs
k=6.6441 kJ/msoc
Cp=4.184 kJ/kg C
ve=1.8B6 m/s
despejando hi y sustituyendo datos:
hi=9.651 kJ/m°s’C
5) Calculo de ho:
propledades del agua a 36.75°C
p=093.50 kg/m°
u=0.8975E; kg/m%
k=6.259E " kJ/ms"C
Cp=4.184 kJs/kg C
ve=1,387 m/s
sustituyendo valores en la ecuacién:
ho=9. 134 kJ/m’s’C
6) Calculo de AT::
AT1=13.70 °C
7) CAlculo de AT::

AT1=(63.6-49.8)°%=13.71°%
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8)Como ATi=13.7 es aproximadamente igual a ATi=13.71

los valores de hi, ho y Tw son apropiados.

h1=9.651 kJ/m>s°C
ho=9.132 kJ/m%s’C
Tw=49.8 °C

h) Calculo de Ui ec. 2-8:

0 = Do-D1  0.01205m
" In Do/Di
Ro=Th 0.00063m
Xu = =
2
factor de ensuciamiento: Rp=0.00086 m-s’C/kJ

sustituyendo datos en la ecuaclén para Ui:
U1=4.886 kJ/m°s C

i) Célculo del porcentaje de error ec. 4-6:

“E=0. 698
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4-4 TABLA DE RESULTADOS DE CORRIDAS EN EL. INTERCAMBIADOR
Enseguida se presentan todos los resultados de les diferentes

corridas, asi como las graficas de Uiexp., Uiteo., con respecto al
gasto.

FLUJO EN PARALELO CON VARIACION DE AGUA FRIA

No. |q ced. [q gan. [q per| e AgL Uiexp h%—ol ho Tg Ui %go E
COR kJ/s % C kJ/m s C |kJ/imsC %
1 |-39.09|37.36 |1.732|95.6 |15.5|5.199|9.950|9.004|51.2[4.929 (5.48
2 |-33.94|34.69 |-D0.75|102.2(18.2|4.115(|10.27|6.990|56.7|4.375 [5.96
3 |-27.98130.24 |-2.26(108.1(18.2(3.587|10.63|5.066|63.3|3.648 |1.66
4 |-14.62(14.24 |0.383|97.3 |18.2(1.689|11.39(2.063|77.8(1.899 |11.1
FLUJO EN PARALELO CON VARIACION DE AGUA CALIENTE
No. |q ced. [q gan. |q per| e AEL Uiexp| hi 2J_Oho Tw |Ut %30 E
COR klJ/s % C kJ/m"s C |kJ/msC %
1 |-39.92|39.87 |0.052|99.86|15.8(5.420|9.905|8.879|50.3(4.884 |10.98
2 |-35.96|32.40 |3.550(|90.10|15.5|4.509|8.922|8.899|49.4|4.637 2.76
3 |-9.79 |10.001(-0.20(102.1|14.3|1.503(2.591|8.314|36.1|2.013 |25.35
4 [-5.95 |6.25 -0.29|104.1113.4(1.006|1.679(8.198{33.4|1.413 [28.78
FLUJO A CONTRACORRIENTE CON VARIACION DE AGUA FRIA
No. |q ced. |q gan. |q per| e ATL Uiexp| hi 2_]_Oho fw U1 %go E
COR kJ/s % C kJ/m's C C |kJ/msC %
1 |-46.31|46.00 |0.301|99.5 |20.4|4.851]|9.651|9.134]49.8(4.886 |0.698
2 |-41.53(43.75 |-2.21[105.3|23.2|4.055|9.962|6.865(55.3|4.275 |5.14
3 |-38.33(39.23 |-0.89(102.3|23.8(3.550|10.16|5.510(59.2|3.787 |6.04
4 |-16.97|17.32 |-0.35(102.1|22.7(1.641]11.31|2.097|77.4|1.923 |14.67
FLUJO A CONTRACORRIENTE CON VARIACION DE AGUA CALIENTE
No. |q ced. |[g gan. |[q per| e AgL Uirexp| hi lcho Tw [Ut %go E
COR kJ/s % C kJ/m°s C |kJ/msC %
1 |-45.52144.76 |0.76 |98.3 (21.0(|4.600|9.693(9.150150.2(4.903 [6.17
2 |-32.74(32.39 |0.349(|98.9 |18.713.737|7.011]8.899(46.114.062 |7.99
3 |-19.71|22.46 |-2.74|113.9|16.2(2.992|4.472|8.671|41.7|3.032 |1.31
4 |-6.557|7.502 |-0.94]114.4)12.7]1.269|1.775|8.310|34.5(1.484 |14.46
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4-5 RESULTADOS A GRAFICAR DE COEFICIENTE GLOBAL vs. GASTO

ey A e, e ——_———e———  —

FLUJO PARALELO

CON VARIACION DE AGUA FRIA CON VARIACION DE AGUA CALIENTE

manteniendo gasto promedio
de agua caliente=0. 18575kg/s

CON VARIACION DE AGUA FRIA

GASTO | Uiteo. | Uiexp. GASTO Uiteo. | Ulexp
kg/s kJ/ms C kg/s kJ/ms C
0.0765]| 1.899 | 1.689 0.0226 1.413 1.006
0.2628| 3.648 | 3.587 0.0382 2.013 1.503
0.4146| 4.375 | 4.115 0.1653 | 4.637 4.509
0.5954| 4.929 | 5.199 0.1871 4.884 5.421

FLUJO A CONTRACORRIENTE

manteniendo gasto promedio
de agua fria=0.59672 kg/s

CON VARIACION DE AGUA CALIENTE

GASTO Ulteo.zicUiexp. GASTO Ui teo. 2J_CU1exp
kg/s kJ/ms C kg/s kJ/ms C
0.0746 1.923 1.641 0. 0243 1.484 1.269
0.2885 3.787 3.550 0.0748 3.032 2.992
0.3946 4.275 4,055 0. 1283 4.062 3.737
0.5944 4.886 4.851 0.1878 4,903 4.600

manteniendo gasto promedio
de agua caliente=0. 18657 kg/s

manteniendo gasto promedio
de agua fria=0.59605 kg/s
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4-6 ANALISIS DE RESULTADOS

En general el aparato tlene una eficiencia térmlca mayor al 90%,
existen algunos valores mayores de mas del 100%, lo cual no es
16gico, pero sin embargo esto se explica, ya que las mediciones que
se realizan no son muy precisas pues se efectuan con aparatos de
poca resolucién. La variacién de Uiteo., y Ulexp., con respecto al
gasto que se esta variando, es que hay una disminucién del valor de
ambos al bajar el flujo y viceversa; no se presenta en forma
proporclonada, pero si indica la dependencia del volumen mane jado
en los fluidos de trabajo. Esto lo podemos traducir en que la
turbulencia influye para la velocidad de transferencia de calor en
el aparato, mAs sin embargo no demerita la funcién del mismo.

Como se podia esperar la mejor forma de operar el intercamblador
es en contracorriente, ya que la temperatura media logaritmica es
la parte representativa a lo largo del intercambiador de calor y es
la que determina el comportamiento del mismo.
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CAPITULO V
PRACTICA
Como ya se menciond, el Intercambiador anterior de doble tubo
contaba con una practica experimental en el laboratorio de
Ingenieria Quimica con la sigulente secuencia:
I1.- OBJETIVO
I11.- CONSIDERACIONES TEORICAS
II1.- EQUIPO UTILIZADO
IV.- DATOS NECESARIOS
V.-  PROCEDIMIENTO
VI.- CALCULOS
VII.- PRESENTACION DE RESULTADOS
VIII.-NOMENCLATURA
IX.- GUIA DE ESTUDIOS
X.-  BIBLIOGRAFIA
En la proposicién de 1la practica presente sé respeta esta

secuencia; pero existiran modificaciones y/o agregados para su
aplicacién al nuevo equipo.
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5-1  PRACTICA EN EL INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO

I.- OBJETIVO:

Determinar teérica y experimentalmente el coeficiente global de
transferencia de calor en el intercambiador.
Su comportamiento con respecto al flujo manejado y forma de operar
el aparato , asi como el estudio y comparacién de la eficiencia
térmica del mismo.

II.- CONSIDERACIONES TEORICAS:

La imagen industrial de este aparato es el intercambiador de doble
tubo que se muestra en la fig. 2-1,

Las partes principales son: dos Jjuegos de tubos concéntricos, dos
tees conectoras, un cabezal de retorno y un codo en U.

El intercambiador de doble tubo es extremadamente Gtil, ya que
es facil de ensamblar, proporcionando superficies de transferencia
de calor a bajo costo. La principal desventaja en el uso de los
intercambiadores de doble tubo es 1la pequefia superficie de
transferencia de calor, por lo gque requieren de varios pasos
ocupando asi demasiado espacio. Ademads el tiempo y gastos
requeridos para desarmarlos y hacerle limpleza peridédica son
prohibitlvos comparados con otro tipo de equipos. Sin embargo los
intercambiadores de este tipo encuentran su uso principal en donde
la superficle total de transferencia requerida es pequefia (9 a 18
m“ o menos).

III.-EQUIPO UTILIZADO:

El equipo es un intercambiador de doble tubo de 6 pascs con una
longitud por paso de 2.15 m, la tuberia interna es de cobre rigido
didametro nominal de 3/8", el tubo externo es acero galvanizado de
1" de diametro nominal.

Para la alimentacién de los fluldos interno y externo se cuenta
con un tanque de 200 lts. respectivamente, donde el fluido interno
(agua caliente), se calienta por medio de un distribuidor de vapor
en forma de cruz. Para la descarga de los fluidos también hay dos
tanques de 200 lts. con indicador de nivel cada uno.

El trabajo requerido para mover el fluido interno es
proporcionado por una bomba centrifuga de 1/4 hp., y de 1 hp. para
el fluido externo. A la entrada y salida de cada uno()de los
fluidos, hay un termometro bimetalico con escala de O a 100°C, para
tomar la temperatura correspondiente.

IV.- DATOS NECESARIOS:
a) DATOS CONOCIDOS:

El fluido interno es agua callente.
El fluido externo es agua fria.
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Tubo Interno de cobre rigido de 3/8".

Tubo externo acero galvanizado de 1" ced. 40,
Longitud total del intercambiador, 12.9 m.

b) DATOS QUE SE DEBERAN OBTENER:

Gasto volumétricos para cada caso,

midiendo un cambio de nivel con

respecto al tiempo. Temperatura a la entrada y salida de ambas
corrlentes.

V.- PROCEDIMIENTO:

a)
b)
c)

d)

e)

f)

g)

h)

1)

J)

k)

Verificar que todas las vAlvulas esten cerradas.
Encender la caldera.
Hacer funcionar la bomba del aljibe.

Llenar los tanques de alimentacién de agua caliente y fria,
hasta un nivel que se tratard de mantener constante.

Abrir la vAlvula de vapor al distribuldor de cruz del tanque
para agua calliente hasta la ebullicién de 1la misma.

Alinear las vAlvulas para el paso del agua fria desde el
tanque de alimentacién, hasta el tanque receptor y hacer
funcionar la bomba que corresponda.

Hacer lo mismo para el agua caliente.

Mantener constantes los flujos de las dos corrientes, tratando
de mantener constante el nivel de 1los dos tanques de
alimentacién.

Esperar a establilizar el sistema, hasta lograr régimen
permanente (las variables permanecen constantes). Durante este
tiempo, el agua de los tanques receptores se podr4 tirar al
drena je.

Por medio de los termdSmetros respectivos y cuando se ha
alcanzado el régimen permanente, anotar las temperaturas del
sistema; asi mismo se mediran los gastos de ambas corrientes.

Sin cambiar 1la forma de operar el intercambiador, variar el

flujo del agua caliente (cerrar la valvula de descarga) y
repetir pasos i) y J) tomando como minimo 4 lecturas,
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1)

m)

LR
o

n)
o)

P)

q)
VI.-
a)

b)

c)
d)
e)
f)
g)
Proc

1.-S

Ahora dentro de la misma forma de operar del inciso k),
variar el flujo del agua fria y mantener totalmente abierto el
flujo para el agua caliente repitiendo 1) y j) tomando como
minimo 4 lecturas.

La secuencia de los pasos f) a 1) debera hacerse con el
equipo operando a contracorriente y en paralelo, obteniendo 4
listas de datos para los siguientes casos:

Contracorriente variando agua caliente.
Contracorriente variando agua fria.
Paralelo variando agua caliente.
Paralelo variando agua fria.

Parar el suministro de vapor al tanque.

Parar el suministro de agua caliente al intercambiador.

Una vez que las temperaturas del sistema hayan descendido,
parar el suministro de agua fria.

Descargar el agua de los tangues al drenaje.
CALCULOS:
Gasto masa del agua caliente y del agua fria.

Calores ganado y cedido por el agua friam y el agua caliente
ecs. 4-4 y 4-2. :

Calor perdide ec. 4-3.

Eficiencia térmica del equipo ec. 4-4.
Temperatura media logaritmica ec. 2-21 6 2-22.
Coeficiente global experimental ec. 4-5.
Evaluacién de hi, ho y Tw.
edimiento:

uponer un valor de Tw.

2.-Evaluar la temperatura media del fluido que circula por el
interior del tubo por medio de la ec., 3-7.

3.-Evaluar la caida global de la temperatura por medio de la
ec. 3-8.
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4. -Evaluar h1 por medio de la ec 2-1:

5.-Evaluar ho por medio de la ec. 2-6. Recordar que en dicha

ec. Di y Do representan los diametros interno y- externo de
la zona anular

6.-Evaluar la caida de temperatura a través del fluldo
interior, desde 1la pared del tubo hasta el centro del
fluldo, utilizar la ec. 3-9

7.-Evaluar nuevamente dAT: por medio de la ec. 3-10.
B8.-51 los valores obtenidos en los pasos 6 y 7 son
aproximadamente iguales, los valores de Tw, hi, ho encontrados

son correctos; si no es asi, es necesario suponer un nuevo valor

de Tw y repetir los calculos, hasta que se cumpla con la
condicién anterior.

h) CAlculo del coeficlente global teé6rico con la ec. 2-8.
i) CAlculo del porcentaje de error con la ec. 4-6.

J) Eficiencia de calentamiento y enfriamiento del
intercambiador por medio de las sigulentes ecs.:

Tet—Ter

Ticalentamiento= Tec—"T? -ec, (5-1)
_  Tec—Tse -
Tenfriamiento= Teo—Ter ec. (5-2)
k) Graficar todos los datos en contracorriente en un solo

cuadrante.
1) Graficar todos los datos en paralelo en un solo cuadrante.

m) Discutir sobre el efecto de variar el flujo en ambos casos y
eXpllicar porqué.

n) Comparar el funcionamiento del equipo para ambos sistemas,
mencionando cual es la mas eficlente y porqueé.
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VII.-PRESENTACION DE RESULTADOS:

a) Construir una tabla comparativa de resultados para todos los
sistemas. .

b) Los resultados de reportaran en las sigs. unidades:
-Gasto masa (=) kg/s

-Calor (=) kJ/s

—Coeficientes de transmisién de calor (=) kJ/m°s°C

VIII.-NOMENCLATURA:

Uo Coeficiegtg global basado en la superficie externa del tubo
en, kJ/m s C.

Ui Coef%c%ente global basado en la superficie interna del tubo,
kJ/m"s C.

D2 DiAmetro externo del tubo, m.
D1 Diametro internoc del tubo, m.

ho Coeficliente individual externo, kJ/mFSOC.
ho Coeficiente individual interno, kJ/mZSOC.
Xw Espesor de la pared, m.

k  Conductividad calorica del metal de los tubos, kJ/ms’C.
Dm Diametro medio logaritmico del tubo, m.
De Didmetro equivalente, m,

Nu  Numero de Nusselt, adimensional.

Re Nimero de Reynolds, adimensional.

Pr Namero de Prandtl, adlimensional.

Cp Calor especifico, kJ/kgc.

G  Velocidad masica, kg/m°s.

T} Viscocidad, kg/ms.

pw  Viscocidad de pared, kg/ms.

D1 Diametro interno del tubo interno, m.
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TSG

Tec

AT

e

Diametro externo del tubo interno, m.
Factor de ensuclamiento, nFSOC/kJ.
Coeficlente global de transferencia de calor, kJ/m3s’c.

Flujo de calor, kJ/s.

Area de superficlie para la transferencia de calor, ma.

Diferenclia de temperatura media logaritmica,OC.
Gasto masa del agua caliente, kg/s.

Temperatura de salida del agua caliente,q:.
Temperatura de entrada del agua caliente, Yo,

Gasto masa del agua fria, kg/s.

Temperatura de entrada del agua fria, %.

Temperatura de salida del agua calliente, %.

Velocidad media del agua calliente, m/s.

Velocidad media del agua fria, m/s.

Densidad del agua, kg/ma.

Temperatura de la pared que estd en contacto con el fluido, °c.
Temperatura media del fluido caliente, 0C.

Temperatura media del fluido frio, °C.

Caida global de la temperatura, °C.

Caida de temperatura a traves del fluldo interlor, oC.

Eficiencia térmica del equlipo, %.

2 0
Uexp. Coeficlente global experimental, kJ/m's C.

E

Porciento de error, con respecto a U1 teérico y experimental,
%.
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n Eficiencia de calentamiento o enfriamiento del
intercamblador, adimensional.

IX.-GUIA DE ESTUDIOS:

1.- Mencione los mecanismos en virtud de los cuales fluye el
calor; explique en que consisten y diga que ecuacliones se
emplean para cada uno de ellos. '

2.- Indicar como se define el equipo para transferencia de calor.

3.- Indique graficamente las varlaciones de temperatura de 1los
fluidos a través de un intercambiador cuando se trabaja a)
contracorriente b) corriente paralelo. Indicar cuales son los
acercamlentos y los intervalos.

4,- Desarrcllar un balance global de entalpia.

5.- Indicar que significa ‘el coeficiente global de transmisién de
calor; cual es la ecuacién que lo defline; que unidades tiene y
el porque se utiliza practicamente.

6.- Definir cuales son las resistencias que la fuerza impulsora
debe vencer para que exista flujo de calor.

7.- Definir 1los coeficientes individuales de transmisién de
calor.
8.— A partir de los coeficientes individuales de transmisiétn de

calor y de la resistencia de la pared del tubo, deducir la
ecuacién para la determinacién teédrica del coeficiente global
de transmisién de calor. Indicar la diferencla entre Ui y Uo.

9.- Indicar las partes principales de un intercambiador de doble
tubo.

10.- Mencionar las ventajas y desventajas de un intercambiador de
doble tubo.

11.- Enunciar las ecuaclones por medio de las cuales se calculan
los coeficientes individuales de transmisién de calor en el
intercambiador de doble tubo.

12.- Explicar el uso de la grafica del factor de Colburn.

13.- Indicar que influencia tiene 1la relacién L/D en la
transferencia de calor.

14.- Indicar como se calcula el &area de transferencia de un
intercambiador de calor de doble tubo.

15.- Indicar cuil es la diferencia entre eficiencia térmica y

eficiencia de un intercambiador.

X.-BIBLIOGRAFIA SUGERIDA:

Manual de practicas de Laboratorio de Ingenieria Quimica "Area de
transferencia de calor”. Ing. Ramos Rada Alfonso con la
colaboracién de Ing. Rulz Castillo Maria Guadalupe., 1la. Ed.,
Taller de Impresién de Escuela del Habitat, México, 1986.
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

La transferencia de calor en fluidos, dentro de la industria es
un proceso muy Iimportante, ya que por medio de é1 se efectiuan o
dependen muchos procesos, desde el enfriamiento o calentamiento de
agua, hasta la preparacién térmica de fluidos para una reaccién
especifica. De este tema se encarga el disefio de intercambiadores
de calor; con la ayuda de ecuaciones de transferencia de calor ¥
determinando las necesidades del proceso, se puede disefiar y
construir el mejor aparato; dependiendo de 1las posibilidades
econdmicas, técnicas y de espacio en la empresa.

El intercambiador de tubos concéntricos es un aparato,
relativamente econdémico y de facil construccién para necesidades de
mediana escala.

En su disefioc sélo se necesitan datos de los fluidos a manejar,

gasto masa y temperaturas deseadas. Las ecuaciones y las
consideraciones hechas, asi como el usc de las ecuaciones
recomendadas en la teoria, se mostraron resultados muy

satisfactorios; para el cumplimiento de los objetivos planteados.

1) Se disefi® con bases tedricas el intercambiador de doble tubo,
baséndose en las' condiciones de flujo y espacio exlistentes
anteriormente, obteniendo un aparato apropiado para la
realizacién de las practicas correspondientes al equipo, con
todas 1las instalaciones y accesorios para un trabajo
experlimental.

2) Al sustituir los materiales de construccién se consideré la
corrosién e incrustaciones, y donde afecta mas; por ello el
material del tubo interno es de cobre rigido, con una gran
resistencia a la corrosién, asi como su caracter de tubo liso,
presenta bajo nivel de incrustaclones al paso del tiempo. El
material del tubo externo se instalé de acero galvanizado el
que es de Una mediana reslistencia a la corrosién e
incrustaciones; pero para fines de transferencia de calor en
el equipoc no influyen por estar fuera de la zona de
importancia para el flujo de calor.

El nivel de turbulencia se mejoré tanto en la zona anular,
como en el flujo interior, logrando Re=34,000 y Re=47,000
respectivamente lo cual equivale a un 70% mas con relacién al
equipo anterior.
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3) Como se puede observar en la tabla 4-4 pagina 47, los
resultados experimentales y teéricos con respecto al
coeflcente global presentan una adecuada semejanza, con
errores menores al 10 %, esto para las condiciones de
operaciétn en las cuales fué calculado el equipo (corrida
nuimero uno para todos los casos).

El valor de Ui se elevé en un 40%, obtenliendo valores
experimentales cercanos a 5§ kJ/m“sC. Asi también la
eficiencia del equipo es mayor al 95% en las distintas formas
de operaclén.

4) La practica propuesta respeta las bases del equipo original,
su teorla y objetivos, pero ademas se propone nuevos objetivos
para explorar el comportamiento del equipo en otras
condiciones de trabajo, el manejo mas intenso del equipo por
el alumno y el trabajo teé6rico requerido para obtener
informacién comparativa del intercambiador. Lo cual ayuda al
alumno a poseer equilibrio entre la teoria de la transferencla
de calor y el manejo de un intercamblador de calor.

Con estos resultados el objetivo principal del trabajo se cum-
ple, al aplicar la teoria del area de transferencia de calor, al
disefio construccién y uso del intercambiador de tubos concéntricos.
Con la satisfaccién de que es un equipo aplicado a la ensefianza de
las nuevas generaclones en nuestra Facultad.
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APENDICE A
£Bp’cs |
Cp, e, My k, "'k
°F °C kJ/kg-°C kg/m® kg/m-s Wi/m-°C Pr 1/m?-°C
32 0 4,225 999.8 1.79 x 1073 0.566 13.25 1.91 x 10°
40 4.44 4,208 999.8 1.565 0.575 11.35 6.34 x 10°
60 10 4.195 999.2 1.31 0.585 9.40 1.08 x 10
60 15.56 4.186 998.6 1.12 0.595 7.88 1.46 x 10"
70 21.11 4.179 997.4 9.8 x 101 0.604 6.78 1.91 x 10'°
80 26.67 4,179 895.8 8.6 0.614 5.85 2.48 x 10"
90 32.22 4174 994 9 7.65 0.623 5.12 3.3-x 10
100 37.78 4,174 993.0 6.82 0.630 4.53 4,19 x 10"
110 43.33 4.174 990.6 6.16 0.637 4.04 4.89 x 10'®
120 48.89 4174 988.8 5.62 0.644 3.64 5.66 x 10't
130 54.44 4,179 985.7 5.13 0.649 3.30 6.48 x 10"
140 60 . 4179 983.3 4.71 0.654 3.01 7.62 x 10
150 65.55 4,183 980.3 4.3 0.659 2.73 8.84 x 10'*
160 71.11 4.186 977.3 4.01 0.665 2.63 9.85 x 10™
i70 76.67 4191 973.7 3.72 0.668 2.33 1.09 x 10"
180 82.22 4,195 970.2 3.47 0.673 2.16
190 B87.78 4,199 966.7 .27 0.675 2.03
200 93.33 4.204 963.2 3.06 0.678 1.90 -
220 104.4 4216 9556.1 2.67 0.684 1.66
240 115.6 4,229 946.7 2.44 0.685 1.51
260 126.7 4.250 937.2 2.19 0.685 1.36
280 137.8 4271 928.1 1.98 0.685 1.24
300 1489 4.296 918.0 1.86 0.684 1.17
350 176.7 4371 890.4 1.57 0.677 1.02
400 204.4 4.467 859.4 1.36 0.6656 1.00
450 232.2 4.585 825.7 1.20 0.646 0.85
500 260 4.731 785.2 1.07 0.616 0.33
550 287.7 5.024 7356.5 951 x 10 %
600 315.6 5.703 678.7 8.68
Brown y 8. M. Marco, "Introduction

Adaptado de A:I:
Transfer," 3a.,

tabla A-1
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Temaflo Area de la Circunferencia (pis) Capacidad a

nominal “o 0 superficle (pier?) por una velocidad
de Ia Didmetro Espesor Didmetro tf::fud:':al unidad (ple) de longitud de 1 pils/seg
tuberla externo No. de de lz pared interno interna Exte. Inte gal de Agua
. (pip) (rlg) Hata (plg) (i) (ple) rior rlor EUA./min (b, /hr)
i 0.405 40 0.068 0.269 0.00040 0.106 0.0705 0179 89.5
80 0.095 0.215 0.00025 0.106 0.0563 0.113 56.5
} 0.540 40 0088 0.364 0.00072 0.141 0.093 0.323 1615
80 0.L19 0.302 0.00050 0.141 0.079 0.224 1120
i 0.675 40 0.091 0.493 0.00133 0.177 0.129 0.556 2080
80 0.126 0.42) 0.00098 0177 0.1 0.440 2200
} 0.840 a0 0.109 0.622 0.00211 0.220 0.163 0.945 4720
80 0.147 0.546 0.00163 0.220 0.143 0.730 365.0
i 1.050 40 0.113 0.824 0.0031 0275 0.216 1.665 8325
80 0.154 0.742 0.00300 0.275 0.194 1.345 672.5
1 1.315 40 0.133 1.049 0.00600 0.344 0275 24%0 1,345
80 0.179 0957 000499 0.344 0250 2.240 1,120
iy 1.660 40 0.140 1.380 0.01040 0.435 0.361 4.57 2,285
80 0.191 1.278 0.00891 0.435 0.335 19 1,995
it} 1.900 40 0.145 1.610 001414 0.497 0.421 6.34 3,170
80 0.200 1.500 001225 0.497 0.393 549 2,748
2 2375 40 0.154 2,067 002330 0622 0.541 10.45 5225
80 0.218 1939 0.02050 0.622 0.508 9.20 4,600
2 2875 40 0.203 2,469 0.03322 0.753 0.647 1492 7,460
50 0.276 2323 0.02942 0.753 0.608 13.20 6,600
] 3.500 40 0.216 3.068 0.05130 0916 0.803 23.00 11,500
80 0.300 2900 0.04587 0916 0.759 2055 10.275
L} 4,000 40 0.226 1548 0.06870 1.047 052 30,80 15,400
80 0.318 3.364 0.06170 1.047 0881 27.70 13,850
4 4.500 40 0.237 T 4026 0.08840 1178 1.054 .6 19,800
80 0.337 1826 0.07986 1.178 1.002 358 17,900
§ 5563 40 0.258 5.047 0.1390 1.456 1321 62.) 31,150
80 0375 4813 0.1263 1.456 1.260 517 28,850
6 6.625 40 0.280 6.065 0.2006 1.73 1.588 90.0 45,000
80 0.432 5761 0.1810 1.734 1.508 81.1 40,550
8 3.625 40 0322 1981 0.3474 2258 2,089 155.7 77,850
80 0.500 1625 0.3171 2258 1.996 1423 71,150

Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association, 2d. Ed.
New York, 1949.

tabla A-2 DIMENSIONES DE LOS TUBOS DE ACERO NORMALES
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Propiedades 20 °C

Conductividad térmica k, W/m. °C

Cpy k, @,
' kJ/ Wi m¥s —100°c| ¢-c| 00| 200°C| 300°C| 400°C 600°C 800 °C | 1000°C | 1200°C
Metal kg/m? kg -°C m-°C x 10* —148°F | 32°F| 212°F| 392°F| 572 °F | 7562 | 1112°F | 1472°F | 1832°F 2192 °F
40% 8169 0.46 10 0.279
80% 8618 | 046 36 0.872
Invar 36% Ni §137 | 0.46 10.7 0.286
Acero al cromo
Cr= 0% 7897 | 0.452 73 2.026 87 73 67 62 55 48 40 38 35 36
1% 7 866 0.46 81 1.666 82 65 52 47 42 36 33 33
5% 7833 | 046 40 1.110 40 38 36 36 3 29 29 29
20% 7689 | 0.46 22 0.635 22 22 22 22 24 24 26 29
Cr-Ni (cromo
niquel): 15% Cr,
10% Ni 78656 | 046 19 0.527
18% Cr, 3% Ni
(V2A) 7817 | 0.46 16.3 0.444 16.3 17 17 19 19 22 27 31
20% Cr, 15% Ni 7833 | 0.46 16.1 0.416
25% Cr, 20% Ni 7865 | 0.46 12.8 0.381
Acero de Tungsteno
W= 0% 7897 | 0.452 73 2.026
1% 7913 | 0.448 66 1.858
5% 8073 | 0.435 64 1.5626
10% 8314 | 0419 48 1.391
Cobre"
Puro 8954 | 0.3831 386 11.234 407 386 379 374 369 363 353
Bronce alumfnico )
95% Cu, 5% Al B 666 0.410 83 2.330
Adaptada a unidades SI de E.R.G. Eckert ¥y R.M. Drake "Head and

Mass Transfer,"

1959.

2da.

tabla A-3

Ed.,

Mc.

Graw Hill Book Company,

(66)
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Factor de incrustacton

Tipo de fluido h - pie? -°F/Btu m?-°C/W
Agua de mar, abajo de 125 °F 0.0006 0.00009
Encima de 125 °F ' 0.001 0.0002

Agua tratada para alimentacién

de caldera, encima de 125 °F 0.001 0.0002
Aceite combustible 0.005 0.0009
Aceite de templar 0.004 0.0007
Vapores de alcohol 0.0006 0.00009
Vapor limpio de aceite 0.0006 0.00009
Aire industrial 0.002 0.0004
Liquido refrigerante 0.001 0.0002

Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Asociation", 4th Ed.
1959.

tabla A-4 FACTORES DE INCRUSTACION NORMALES
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Factor de friccién de Fanning, F

Basado en el L. F. Moody, Trans. Am. Soc. Mech. Engrs., 66, 671, 1944,

Mech. Eng.. 69, 1005 (1947).

GRAFICA DEL FACTOR DE FRICCION FRENTE A Nre

Grafica 1
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COSTOS DEL MATERIAL

El costo del intercambiador solo implic6é el materlal de plomeria
usado en su construccién , ya que como se menciona en el capitulo
VI, la construccién se realizé en su totalidad por los autores.

Enseguida se muestra la tabla de materiales usados y su costo.

CANT. MATERIAL PRECIO P/U EN N$ |PRECIO TOTAL EN N$
2 tramo de t.g. 175.50 351
1" de d. ¢. 40
2 2 cruz de 1" g.
c. 40 12.00 24
10 - IITII de 1Il g-
c. 40 3.40 34
5 tuercas unién de
1" de g. 20.50 102.5
10 niples de 1x4 g. 3.5 35
16 reducciones bu-
shing de 1 a 1/2" 6. 10 97.6
de g. )
14 | conectores para 9.00 126
manguera .
3 tramos de tubo de
Cu de 3/8" t. M 8.8 235.8
10 codos de Cu de 90
de 3/8" 4,00 40
5 tuercas unién solda
bles de 3/8" 23.80 118
7 valvulas de globo
de 1/2"de rosca int 30..50 213.5
4 Termémetros bimeta-
licos esc. de 0°a 85.00 340
100° vastago de 4"
1 pasta para soldar 7.60 7.60
1 soldadura Sn 50x50 29.29 29.29
2 cintas de teflén
de 3/4" 6.00 12
COSTO TOTAL EN N$ 1766. 29

.=galvanizado
.=tubo

. =cédula
.=dlametro

£ 0 crm
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APENDICE B

LISTADO DEL PROGRAMA USADO EN LOS CALCULOS
DE LLAS CORRDAS EXPERMENTALES

200 CLS:CLEAR

210 PRINT"ALIMENTA LOS SIGUIENTES DATOS"

220 PRINT"FORMA DE OPERAR EL INTERCAMBIADOR"

230 PRINT"CONTRACORRIENTE 1"

240 PRINT"PARALELO 2"

250 BEEP:INPUT A : IF A=1 OR A=2 THEN 255 ELSE 230

235 INPUT "GASTO MASA DEL AGUA FRIA mf=" MF

260 INPUT"TEMPERATURA DE ENTRADA DEL AGUA FRIA Tef=",TEF

270 INPUT "TEMPERATURA DE SALIDA DEL AGUA FRIA Tsf=",TSF

275 INPUT"GASTO MASA DEL AGUA CALIENTE mc=",MC

280 INPUT"TEMPERATURA DE ENTRADA DEL AGUA CALIENTE Tec=",6TEC
290 INPUT"TEMPERATURA DE SALIDA DEL AGUA CALIENTE Tsc=",TSC
295 PRINT :PRINT

300 QC=4.184*MC* (TSC-TEC)

310 QG=4.184*MF* (TSF-TEF)

320 PRINT"CALOR CEDIDO Qced.=";:PRINT QC

330 PRINT"CALOR GANADO Ggan.="; :PRINT QG

340 QP=ABSQC-ABSQG

350 PRINT"CALOR PERDIDO Qperd.=";QP

360 E1=ABS(QG/QC)*100:E=INT ((E1-INT(E1))*100)/100+INT(El) :PRINT"EFICIENCIA TERM.
(A e=";E

70 IF A=1 THEN GOTO 400

400 TML=( (TEC-TSF )~ (TSC-TEF) ) / (LOG ({TEC-TSF) /(TSC-TEF) }) : GOTO 420

410 TML=( (TEC-TEF)}—(TSC-TSF) )/ (LOG ((TEC-TEF) / (TSC-TSF)))

420 PRINT"TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA Tml=";:PRINT 'TML

430 UE=QG/ (A*TML)

440 PRINT"COEFICIENTE GLOBAL EXPERIMENTAL Uexp.=", :PRINT UE

450 TW=46 .3

460 TC=(TEC+TSC)/2:PRINT"TEMPERATURA MEDIA DEL AGUA CALIENTE Tec=";:PRINT TC

470 TF=(TEF+TSF)/2:PRINT"TEMPERATURA MEDIA DE AGUA FRIA Tf=",:PRINT TF

480 CGT=TC-TF:PRINT"CAIDA GLOBAL DE TEMPERATURA Tg=", :PRINT CGT

490 INPUT AAA:PRINT :PRINT "PROPIEDADES DEL AGUA CALIENTE"

00 DC=999.906293#+2.461927E-02*TC—.0060006*TC"2+.0000161*TC"3

310 VC=1.79272E-03-5.888827E-05*TC+1.26606E-06*TC"2-1.694667E-08*TC"3+1.231934E
10*TC*4—-3.653846E~-13*TC"5

320 KC=.491+1.269615E-03*TC+3.907342E-06*TC"2—1.372377E-07*TC"3+1.602564E-09*TC
4-6.410256E-12*TC"5: KC=KC*4.184/3600: PRINT "PROPIEDADES DEL AGUA FRIA"

22 PRINT "DC=";DC:PRINT "VC=";VC:PRINT "KC=";KC

5 CF=4.184 : CC=4.,184

30 DF=999.906293#+2.461927E-02*TF-. 0060006*TF"~2+.0000161*TF "3

40 VF=1.79272E-03-5.888827E-05*TF+1.26606E-06*TF"2-1.694667E-08*TF~3+1.231934E-
0*TF"4~3.653846E-13*TF"5

60 KF=.49141,269615E-03*TF+3.907342E-06*TF"2-1.372377E-07*TF"3+1.602564E~09*TF"
~6.410256E-12*TF"5 : KF=KF*4.184/3600
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630 G=MF/4.3113E-04

640 VEF=G/DF

650 HO=CF*G* .029* (VF/ (.0127*VEF*DF)) ~.2* (KF/(CF*VF)) “(2/3)*1.,1176* (VF/VW) ~ .14
660 HO2=.023*KF/.043228* (.043228*VEF*DF/VF) " .8% (CF*VF/KF) " .4* (VF/VW) " .14

670 PRINT "ho=";HO

680 PRINT"ho CON OTRA ECUACION ho='";HO0O2

690 DTI=(1/HI)/(1/HI+.9/HO)*CGT

700 PRINT"PRIMER CALCULO DE LA CAIDA DE TEMPERATURA A TRAVES DEL FLUIDO INTERNC
Ti="; :PRINT DTI

710 DTI2=TC-—TW:PRINT"SEGUNDO CALCULO DE Ti=";:PRINT DTI2

720 X=ABS((DTI-DTIZ2)*100)

730 IF X<.1 THEN 750 ELSE 740

740 INPUT XX:TW=TC-DTI:PRINT"TW=";TW:PRINT:PRINT :GOTO 605

750 PRINT"COMO LOS VALORES DE Ti EN LOS CALCULOS ANTERIORES SON MUY SEMEJANTES,
LOS VALORES DE hi, ho Y tW SON APROPIADOS" :PRINT :PRINT

760 PRINT "hi=";HI

770 PRINT "ho=";HO

780 PRINT "Tw=";TW

790 PRINT "CALCULO DE Ui"

800 UI=1/(1/HI+2.420854E-03+.9/HO) :TRINT"Ui=";UIL; :PRINT"kJ/m"2sC"

810 PRINT"VALOR DE Ui=";UI; :PRINT"Kj/msc"

820 ER=ABS (UE-UI)/UI*100:PRINT"% de error=:ER

Ok
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