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JUSTIFICACION:

La presente tesis fire elaborada apegandose af temario actnal de ia materia de transferen-
cia de calor; debido a que la materia requiere material de apoyo debido a que como se vera es
mury extensa la traneferencia de calor y involucra a algunos conceptos que valen la pena de ger
analizados, por {o que en esta tesis se intenta dar algunos ejemplos de la cada una de las mane-
ras de transferir calor, asi comose tratan las ecuaciones principales, maneras de aplicacién y
las superficies o geometrias donde se da dicha transferencia

También se habla ampliamente del intercambiador de calor debido a que aparte de que
ge incluye en el temario de dicha materia tambien tiene una gran importancia dentro de la
industria, la petrofera es una de ellas, y es de gran importancia conocerio y aprender el disefio
térmico que requiere.

El célculo de hornos no esta incluido en dicho temario pero también se trata debido a su
naturaleza de radiacién que s un mecanismo de transferencia de calor contemplado en esta
tesis y por que este tema es de mucha importancia en industrias como la petrolera por ejemplo.
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CAPITULO1

INTRODUCCION
ALA
TRANSFERENCIA DE
CALOR



Camenzaremos hablando de los tres mecanismos principales de transferencia de
calor.

1.1 Conduccidn

La transferencia de calor por medio de la conduccion se logra a traves de dos
Jormas. El primero es la interaccion molecular, en el cual las moleculas de niveles
energeticos relativamente mayores (indicados por su temperatura ) ceden energla a
moleculas adyacentes en niveles inferiores. Este tipo de tranferencia sucede en los sistemas
que tienen moleculas de sdlidos, lqutdos o gases y en los que hay un gradiente de
temperatura.

La segunda forma de transferencia de calor por conduccion es el de electrones
“libres”, los cuales se presentan principaimente en los solidos métaticas puros. La
concentracidn de electrones libre varla considerablemente para las aleaciones métalicas y
es muty baja para los no metales. La facilidad que Henen los solidos para conductr el calor
varia directamente con la concentracion de electrones libres; en consecuencia, se espera
que los métales puros sean los mejores canductores de el calor, hecho confirmado por la
expertencia.

Se ha menrctonado que la conduccion es principalmente un fenomeno molecular que
se requtere de un gradiente de temperatura como una fierza motriz. Se atribuye a Fourier’
unq expresion cuantitativa que relaciona el gradiente de temperatura con la naturaleza del
medio conductor y la razon de la trasferencia del calor; en 1822 presento la relacion

gy = -kii (1-1)
A

en que g es la razon de flujo de calor en la direccion de las x en Btufhr @ A es el drea
normal a la direccidn del flujo de calor en f°; dT/dx es el gradiente de temperatura e la
direccidn de las x en "Fift; y K que es la conductividad térmica, que tiene unidades en
Btu/hr-f¥/f. Ala relacion g, /A que tiene unidades de Btu/h r—_ﬂ?.u se le llama el flujo de
calor direccional en x. La expresion completa para el flujo de calor es
—3
g =-kVT (1-2)
A

en donde g es el vector de flujo de calor y VT es el gradiente de temperatura en forma
vectorial, £l signo negativo es necesario en las ecuaciones anteriores debido a que el flujo
de calor por conduccion sucede en la direccidn de un gradiente de temperatura decreciente.
Estas ecuaciones son respectivamente las formas escalar y vectorial de la ecuacion de Ia
relacion de Fourier, conocida en ocasiones como la primera “ley” de Fourier de la
conduccion de calor.

De acuerdo con la ecuacion de la relacion de Fourier, el flujo de calor es
proporcional al gradiente de temperatura, dicha proporcionalidad se representa mediante
la conductividad térmica k. La conductividad térmica es una propiedad de un medio dado, y
las ecuaciones anteriores son las relaciones de definicidn de esta cantidad.



La conductividad térmica es una propiedad nuy importante de un material o medio.
en gran parte el valor de la conductividad determina la adaptabilidad de un material para

un uso determinado.

En la figura 1.1 se muestran valores de la conductividad térmica para varios
materiales comunes. En esta flgura se puede ver la dependencia de la temperatura en la
conductividad térmica, tambien es posible llegar a ciertas conclusiones generales al
respecto

400
Cobre
200 =
Aluminio

100 }

80 inc {sdlido—

80 [P -

40 Aceros de bejo | Sodio lliguido) =ime | |

contenido de carbono —m 'Hisrro S
) »

Cinc {Fquido)

2 foven *d“ﬂb.n —1 “-T = = Potasio {qudc) —{
: bl ;
Aceros de 8RN $ISCIOH—
N 13 = s
& Plomo INquidol -
i 6
1 4
] I [l tadrito de magnesio
=]
. Hielo
< ™ (aio oo wice_|_——T"
1. '
E 0.8 X —r
: 08 ' ~=TLadrilo de Missuri
3 04 l
3
b Agua
g Qu
g o2
< I
,
0.1 L .
0.08 i l
0.08 i |
| Lo Tiwrea distombcea  pie .
0.04 L] T [ —
i
z/ i
0.02 .
Mgtsno ul
0.01 A//m//
! —
0.008 Bitxido de carbone ..__Z'a:xm, T
i+
0.008 9 I bed
0.004 J
200 400 600 BOO 1000 2000 3000 4000

Ternpsraturs sbeoiuts ("R}

Flg. 1.1 Vartacion en la conductividad térmica con la temperatura de distintos
materiales




Para los gases, los valores de la conductividad térmica muestran un incremento con
el aumento de la temperatura, lo que se debe a que la mayor agitacior de las moleculas
gaseosas a las temperaturas elevadas producen una mayor frecuencia de choque con el
correspondiente aumento en las relaciones de intercambio molecular.

Se puede desarrollar gran cantidad de trabajo andlitico en la prediccién de la
conductividad térmica de los gases monoatdmicos diluidos. Tomando la molecula de gas
como una esfera rigida, la ecuacidn resuitante para k es

b=

4 (1-3)
7 &£

-]

en donde d es el diametro molecular, k es la constante de Boltsman, T es la temperatura
absoluta y m es la masa por molecula del medio gaseoso.

Hsta ecuacion predice la conductividad térmica es funcion de la temperatura a la
potencia ; e independiente de la presion. La dependencia de la temperatura es un poco
debil comparada con los resultados experimentales; sin embargo, se ha encontrado correcta
la independencia de la presion hasta 10 atmosferas para la mayoria de los gases. Aunque
son un poco burdos, na se deben considerar inutiles la ecuacion (3) y el andlisis sencillo que
conduce a la misma, ya que el resultado es cualitativamente correcto y proporciona una
base para predecir las variaciones de k con la temperatura y presidn.

Para determinar la conductividad térmica, en la teorta de Chapman-Enskog se
empled un modelo més sofisticado de la fuerza intermolecular para un gas monoatomico. La
ecuacion de Chapman-Enskog es

k=1980]x10% YT/M (1-4)
s 2

en donde k es la conductividad térmica en cal/cm-sec T es la temperatura absoluta en °K , M
es el peso molecular y & y £ son los parametros de Lennard- Jones. En las referencias
citadas y en la publicacion de Hirschfelder, Curtiss y Bird se pueden obtener los valores de

o y £ . Nuevamente la ecuacion 4 indica que k es independiente de la presion y que es
Juncion de T a la potencia de ¥; .




Tabla 1

pese
Sustancia molecular T. CK) P. (atm) K. (calfseccm-"K )
Atre 28.97 132 30.4 Q0.8
0; 32.00 154.4 497 105.3
N; 2802 1262 335 86.8
co 28.01 133.0 34,5 86.5
CO, 44.01 304.2 72.9 122.0
NO 30.01 180.00 64.0 1182
N;O 44.02 309.7 71.7 1310
Cl; 70.91 417.0 76.1 97.0
Ne 2018 44.5 26.9 79.2
Ar 3994 151.0 480 71.0
Kr 83.80 200.4 54.3 49.4
CHy 16.04 190.7 45.8 158.0

Enlas figuras 1.2 y 1.3 se incluye mucha informacion util relacionada con la
conductividad térmica a una temperatura y presion dadas. La fig 1.2 muestra la conduc-
tividad térmica reducida, ky =k/k. , que es la relacion de la conductividad térmica bajo
condiciones dadas al valor del punto critico, en funcion de la temperatura reducida T, =
T/T., y presion reducida P, = P/P,, Esta gréfica se desarrollo para predecir las
conductividades de los gases monoatdmicos, aunque se puede emplear para determinar
valores aproximados de k tambien para gases poliatémicos en la tabla ! aparecen los
valores de K., T., y P. para algunos de los gases més comunes.

Enla figura 1.3 la funcion de conductividad térmica reducida a K* es la relacion
k%, la relacion de la conductividad térmica a una temperatura y presion dadas a las
correspordientes a la presion atmosferica y misma temperatura. De las dos, esta cifra
puede ser mas itil ya que es mas facil de obtener ¥° que k, . Igual como con la figl.2 se debe
de considerar que cualesquiera de los valores de k que se obtengan son solamente
aproximaciones.

En el apendice A-3 aparecen tabulados los valores de la conductividad térmica
contra la temperatura para muchos para muchos gases de interes.

En los materiales solidos y liquidos, a diferencia de los gases, la conductividad
termica es escencialmente independiente de la presion y mucho menos funcion de la
temperatura, La fig !. ! muestra la dependencia de la temperatura de distintos materiales
liquidos y sdlidos. En el apéndice A-1 aparecen tablas de los valores de k para liquidos y

sdlidos.
Cabe hacer una mencion especial relativa a la conductividad térmica de los métales

puros. En estos materiales hay electrones libres que aumentan considerablemente las
capacidades de conduccion de calor y de conduccion de corriente eléctrica. La tabla 1.2 nos
da en orden descendente, el rango general de la conductividad térmica para distintos
conductores
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En el apéndice A-1 aparecen los valores de las conductividades térmicas de aigunos
de los materiales. Se debe dar enfasis al caso de la madera. Note que los valores de k
paraielos y normales a la veta difieren bastante, por ejempio para el robie difieren por un
Jactor de 2. La madera es un buen efemplo de un material antsotropico, osea aquel material

cuyas propiedades varian en distintaz direcclones. Se llama isotropica al medlo cuyas
propiedades no varian con la direccion.

Tabla 2

Medio k (Btu /hr -f1-°F)
Metales puros 20- 250
Aleaciones metalicas 10-100
Metales liquidos 5-50
Liquidos (no metalicos) 0.1-1.0
Solidos no metalicos 0.01-10
Materiales aislantes 001-02
Gases 0.001-0 1

Bl siguiente ejemplo ilustra la aplicacidn de la ecuacion de la relacidn de Fourier
para resolver problemas sencillos de conduccién de calor.

La figura ilustra el caso en el que se transporta vapor por medio de un tubo de acero
de 1 % in y calibre 80 de acero suave. Las temperaturas de las paredes interior y exterior
son de 205°F y 195°F respectivamente. Encontrar

a) La perdida de calor de 1Qft de tubo
b) Bl flujo de calor en base a las dreas de las superficies interna yexterna.

En este caso, el calor se transfiere radialmente, de aqul que la Jorma escalar aplicable de la
ecuacion de Fourier es

g: =-kAdT
ar




o =1955F
=205¢F

Fig. 1.4 Tubo de acerode 1 ¥ in y calibre 80 de acero suave
Tomando en cuenta que A= 2 L, esta ecuacion queda



Gr= -k (21?‘.&) dT
dr

Para el caso estable (no hay dependencia de el tiempo), g, es constante. Entonces se
pueden separar las variables de la ecuacion anterior y resolver de la siguiente forma

g [° dr =-2gL [°dT
-/n' r ./n'

g lnr, =-2mkL(T,-T;) =2mkL(Ti-T,)
ri
g =2mL (T;-T,)
inr,
ri

La ecuacion expresa la relacion de flujo de calor radial estable en funcion de las

propledades geométricas y de el material y la diferencia de temperatura en funcion de la
JSuerza motriz.

Del apéndice A-1 se tiene que k para el acero suave es igual a 24.8 Btu/hr-fi-°F y del
apendice F-1 se lee que para tubo de 1 ¥; -in calibre 80, el diametro exterior es de 1.900 in,

diametro interior igual a 1.500 in y espesor de pared = 0.200 in. Sustituyendo estos valores
adecuadamente y resolviendo se tiene

Gr = 20(24.8Btu/hr-f-°F) ( 10}) (10°F)
In 1.900
1.500

= 65,000 Btu/hr

Las areas de superficie interior y exterior de el tubo son

A= (1500 A1) (108) = 3.93¢°
12

Ao= (1900 ) (10f) = 4,93 %
12
Br consecuencia, los flujos evaluados en ambas superficies son

g, = 65500 = 16700 Btu/ hr-f¥*
A 393



g, = 65500 = 13150 Btu/hr-
Ao 498

Los valores de el flujo de calor obtenidos difieren en mas de 25% para la misma
relacion de flujo. El lector debe notar la importancia de especificar el drea en la que se
fundamenta un determinado flujo de calor.

1.2 Conveccion.

La segunda forma bdsica de transferencia de calor es la conveccion la cual involucra
el intercambio de energia entre un fluido y una superficie o interfase. Hay dos clases de
Procesos convectivos, que son la conveccion forzada en que se forza el movimiento de un
Jluido por una superficie debido al efecto de un agente externo tal como un ventilador o
bomba y la conveccidn natural o libre en que los cambios de densidad en el fluido a
consecuencia del intercambio de energla provocan un movimiento natural del fluido.

En 170! Sir Isaac Newton expreso por primera vez la ecuacidn basica de la relacion
para la transferencia convectiva del calor esta expresion es muy sencilla, conocida como la
ecuacion de la razdn o “ley” de enfriamiento es

9 =hA( Tivws - T prcida)
en donde q es la relacion de la tranferencia convectiva de calor en Btu/hr, A es el drea
normal a la direccidn del flujo de calor en f, Topws - Thudo €5 10 fuerza motriz de la
temperatura en °F y h es el coeficiente convectivo de transferencia de calor en Btu /hr- fi*-
OF- .

La diferencia de la temperatura se puede escribir como T, - Tupey - Esta fuerza
motriz de temperatura determina si la transferencia del calor es hacia o desde una
superficie dada. Muy pocas veces se escribe la ecuacion de la razdn de Newton en la forma
vectorial como sucede con la ecuacidn de la relacidn de Fourier. La orientacién de la
superficie, hacia o desde la que se intercambia el calor con un fluido adyacente, determina
la direccion de la transferencia de calor .

Tambien se necesita considerar los efectos del momentum descritos por la segunda
ley del Movimiento de Newton, ademas de los conceptos basicos de la transferencia de calor
y de la primera ley. Sin considerar el fenomeno de el flujo involucrado, se sabe que la
conduccion es el mecanismo de transferencia de energla directamente adyacente a una
superficie. Estas capas conductivas superficiales del fluido o “pelicula” del fluido son las
que controlan la razon de la transferencia de calor, con la que determinan un valor dado
para h. Por esta razdn se denomina con mucha frecuencia al coeficiente h como el
coeficiente de pelicula. Muchas personas insisten en que no se debe de establecer una
diferencia entre la conveccion, ya que el factor de control es la conduccidn.

Kl trabajo cuantitativo que involucra la ecuacidn anterior es extremadamente
sencillo al igual que la propia ecuacidn. La dificultad para describir los fenomenos
convectivos radica en la evaluacion del coeficiente de la pelicula.



La ecuacion anterior tambien evalia la tranferencia de energla asociada con los
cambios de fase, en especial entre las fases liquiday vapor. Tanto en el proceso de

ebullicidn como el de condensacidn estén asociados con valores de h relativamente altos. La
Tabla 1.3 da algunos limites aproximados para los rangos de log valores de h que

caracterizan la transferencia de calor por la conveccion forzada y libre en el aire y el agua .

Se puede comparar las tres ecuaciones anteriores ya que son similares en su forma.
Los coeficientes de AT de los lados derechos de cada una tienen funciones semejantes, o sea
en la conductancia de cada situacion y la geometria de para la transferencta. Las
conductancias para la conveccion, conduccion a través de una pared cilindrica hueca y
corduccion a través de una pared plana son

K omraccion = hA Btuthr - °F

K comduic ciindro hueco = 28 L Btu/hr-°F
in rp
P

chnchu:cidnpwodplw = Q Btu/hr—"F
L

Se puede pensar que los reciprocos de estas cantidades son las resistencias térmicas
que ofrece cada mecantsmo o geometria.

Tabla 1.3

Mecanismo o geometria h (Btu/ hr- f¥¥ - °F)
Vapor de agua en corndensacion 1000 - 20000
Agua kirviendo 500 - 5000
Conveccion forzada, agua 50 - 3000
Convecclon forzada, aire 5+ 100
Conveccidn libre, aire 1-10

Ejemplo:
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Dado el tubo de acero con las condiciones descritas en el primer ejemplo, con aire a
10 °F rodeando el tubo y vapor fluyendo por el interior a 210 °F, evaluar los coeficientes de
transferencia de calor convectiva en cada una de las superficies del tubo e indicar el
mecanismo convectivo que ocurre en las superficies interior y exterior.

El flujo de calor calculado en la superficie interior fue de 16700 Btu/hr-ft’- °F.
Usando Ia ecuacion anterior se obtiene el valor de h

h= q/A
(Tw‘rwd)

= 16700 Btu /hr-
SoF

= 3340 Btu/ hr- fP-°F

De la tabla 1.3 es aparente que el vapor se esta condensando en la superficie interior
del tubo.

Usando el mismo enfoque para la superficie exterior, el coeficiente de pellcula en el
lado de el aire es

h= g/A
(Tm = Ta:'u)

= 13150 Btu / Btu - hr-f¥*
(195 - 10) °F

=71 Btu / hr- - °F

Definitivamente, el aire del exterior debe estar en conveccidn forzada para tener un
valor de h de esta magnitud.

1.3 Radiacion térmica.

La transferencia de calor por radiacidn no requiere de un medio para propagarse.
De hecho, el intercambio radiante entre las superficies es mdximo cuando no hay material
que ocupe el espacio intermedio. Kl intercambio de energla radiante puede ocurrir entre dos
superficies, entre una superficie y un gas o medio participante, o puede involucrar ura
interaccion complefa entre varias superficies y fluidos participantes. La tranferencia de
energla por radiacion es un fenomeno electromégnetico cuya naturaleza exacta no se
conoce. Sin embargo, es posible tratar un problema tén complejo con razonable exactitud.

Se llama cuerpo negro a un cuerpo emisor o absorbente. La razdn a la que emite
energia radiante el cuerpo negro esta dada por
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g =oT’ (1-9)
A

en donde q ex la emision radiante en Btu/kr, A es el area de la superficie de emisidn en T
es la temperatura absoluta en °R; y o es la constante de Stefan-Boltzmann, que nimerica-
mente es igual a 0.1714 x! 0% Btu/mr -ﬂl-%"’. La ecuacion (1-9) es la ecuacidn bésica de la
relacion para la emision de energla radiante y se conoce como la ecuacion de la relacion de
Stefan-Boltzmann o como la ley de Stefan-Boltzmann de la radiacion térmica. Stefan postulo
la ecuacion en 1879 en forma emplrica y Boltzmann la obtuvo de los principios
termodinamicos en 1884.

La ecuactdn de la relacidn de Stefan- Boltzmann en la forma presentada es
demasiado sencilla ya que no se tiene en cuenta la geometrla, la interaccion entre la
superficie de emision y otras superficies o medios que enfrenta o el comportamiento de
cualquier superficie no negra

1.4 Mecanismos combinados de Transferencia de calor.

Aunque es posible separar la conduccidn, conveccion y radiacion para facilitar su
estudio es poco usual el caso en que una situacion real de ingenieria de la transferencia de
calor no involucre al menos dos sino es que los tres mecanismos.

La figura 1.5 muestra una pared plana compuesta, formada por dos materiales
distintos, que separa dos gases a distintas temperaturas. Se puede imaginar este caso
Jisicamente como el de la pared de un harno en que se coloca un material préximo al gas
caliente del horno por sus cualidades aislantes y se coloca el otro afuera, adyacente al aire,
debido a su apariencia, o quizas sus cualidades estructurales 0 ambas. Denotando por Ty, y
T. las temperaturas caliente y fria del gas respectivamente, las temperaturas superficiales
de los materiales por T, y Tz, y la temperatura de la interfase entre los dos materiales de la
pared por T;, porla razdn de transferencia de calor para cada parte en este proceso se
puede escribir.

Fig 1.5 Transferencia de calor a través de una pared plana compuesta con
conveccion en las superficies.

.

-
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Gt =hn ATn - T1)

Qi =-kAdT
dx

gz =- k3 AdT
dx

gz =hcA(T3"Tc)

Paru el caso de estado estable, las dos expresiones de la conduccion toman la misma
Jorma, siendo la diferencia de los l{mites de integracidn. Obteniendo el valorde q;.,;, se
tHene

iz [P dx =<k A [TdT
Jo Jr

Q2= A4 (T)-T;) (1-10)
L
De un andlisis semejante para q; 3 obtenemos
Grw =k A (T:-T3) (1- 11)
L;

Se notard aqui que el perfil de la temperatura es lineal para la conduccion de estado estable
a travez de una pared plana.

El estado estable tambien requiere que todas que todas las q sean Iguales por tanto,
se pueden escribir las siguientes igualdades:

G=mA(Tw-T1)= A (T-T;)
L

=kiA (T;-T3) =hA(T;-T,)
L;
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Cada una de estas formas es suficiente para calcular el flujo de calor. Se pueden

obtener expresiones adicionales si se escribe cada diferencia de temperatura en funcion de
q como

Tn-T1 =q (L)
hyA

T -Tr=q( L )
kA

T2-Te=q(Lz)
A

T;-T.=q(l)
hA

La adicion de dos 6 mds de estas expresiones da otra expresion para q. por efemplo
si se suman las dos expresiones de la conduccién, se obtiene

g=_1T-T; (1-12)
L +1
hA kA

que involucra la diferencia en temperaturas superficiales como fuerza motriz. Con esto se
puede evaluar q sin conocer la temperatura T; de la interfase.

St se suman todas las ecuaciones de las diferencias de temperaturas, se obtiene la
sigulente expresion para q

g= Ty - T, (1-13)
L+L+L +1
hA A A hA

que solamente tnvolucra la diferencta global o total de temperatura entre los gases callente

y frlo.

Se puede considerar que la ecuacion (1-13) relaciona la cantidad que se va a
transferir (calor ) con la razon de la fuerza motriz ( la diferencia de la temperatura) al
efecto combinado de cada parte de! paso de flujo de calor. Estos iltimos efectos constituyen
individualmente las resistencias que ofrece cada parte a la trayectoria del flujo de calor.
Este concepto es andlogo a la ley de Ohm, en donde la contraparte de la transferencia de
calor es sencillamente
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g=AT (1-14)
IR

siendoZ R, una suma apropiada ( en serie, en paralelo, o una combinacion) de las
resistencias térmicas involucradas.

La resistencia térmica de una pelicula convectiva es 1 /hA; la de conduccion a traves
de una pared plana es L /kA; y para un cilindro hueco la resistencia térmica es [In

(ro/r) J2nkL.

Otra forma comin de expresar la rapidez de la trasferencia de calor es cuando estan
involucrados modos combinados es

g=UAAT (1-15)

en donde U es el coeficiente global de transferencia de calor, que tiene unidades de Btu/hr-
S -°F, al igual que h. Obviamente, el coeficiente de transferencia global de calor y la
resistencia térmica combinada estan relacionados de acuerdo con la expresidn
U=_1 ( 1-16)
A XR,

No es raro que la porcidn de la expresion de flujo de calor que involucra la geometria de el
sistema esta separada de los otros terminos y se le denomine factor de forma. La expresion

g = kSAT (1-17)

define el factor de forma. Finalmente, el factor de forma, el coeficiente de transferencia
global de calor y la resistencia combinada térmica se pueden relacionar en la siguiente

Jorma

ES=U4 = (1-18)

A
2R,

Bn el siguiente efemplo se ilustra el tratamiento de mecanismos combinados de
transferencia de calor.

Ejemplo: Ur tubo de acero de 1 in de diametro nominal cuya superficie exterior a
400° F se coloca en el aire tnmovil a 90°F con el coeficiente de transferencia convectiva de
calor entre la superficte del tubo y el aire igual a 1. 58tu/hr-fi-°F se sugiere agregar aislante
de magnesio de 8596 a la superficie exterior del tubo para reducir la perdida de calor. ; Que
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espesor de aislante se requiere para reducir la perdida de calor a la mitad sila

temperatura de la superficie del tubo y el coefictente de transferencia convectiva de calor
permanecen constantes?.

Para tuberia de acero de ! in el diametro exterior D.E. = 1.315 in. = 0.1095#%. Para
el tubo descublerto o desnudo.

Go =hAAT = (1.5 Btu/hr-f°-°F) (1) (0.10951) (400-90)°F
= 160 Btu/hr (por )

Para el tubo aislado, con D; igual al diametro exterior del aislante,

9=G0 = Togor =~ Taie
2 InD;
D +J
2 D

Pasando a un lado de la ecuacion todos los terminos que involucran D; y simplificando al
mdximo se tiene

h InDy +1 =2 AT
2k D; Dg go

183In D, +_ 1 =1825
01095 D,

Kl valor de D; que satisface a la igualdad es 0.235f1; en consecuencia, el diametro exterior

de el tubo aislado es de 2.82 in, y el espesor de el aislante que se requiere es ligeramente
mayor que 0.75 in,
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CAPITULO II

MODOS
DE

TRANSFERENCIA DE
CALOR




En este capitulo se hablara unicamente de la conduccion como mecanismo pero se
trataran varios tipos de conduccion asi como ejemplos de superficies en las que se aplica

Conduccidn de Estado Estable.

Se llama estado estable al caso de la transferencia de calor en el que el tiempo no es
un factor. Considerar la transferencia de calor en donde no interviene el tiempo permite
stmplificar el andlisis en cierta medida, la ecuacton principal para la conduccion de estado
estable con generacidn Interna es

7T+ g=0
k

que se conoce como la ecuacion de Poisson; la euacion de Laplace se aplica para la
conduccidn de estado estable sin peneracion interna de calor

¥Tr=0
Las dos ecuaciones anteriores se aplican a un medio isotrapo, o sea el medio cuyas
propiedades no varlan con la direccidn: se supone que las propiedades fisicas tambien son

independientes de la temperatura.

La consideracidn inicial sera la conduccion de estado estable unidimensional sin
generacidn interna de energla.

2.1 Sistemas unidimensionales sin peneracion

Tal como se acaba de mencionar, se aplica a este caso la ecuacidn de Laplace en una
dimenstdn es

d(xdr ) =0 (2-1)
dx dx

en donde i =0,1 o2 en coordenadas rectangulares, cilindricas y esfericas,
respectivamente.

2.1.1 Paredes Planas

En el caso de una pared plana como ia mostrada en la flgura 2.1 se aplica en la
ecuacton (2-1) con i = 0.

La ecuacion y condiciones que se deben de satisacer son

FT=0

dx
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Fig 2.1 Conduccidn de estado estable en una pared plana

Tx) =T(0) =T, en x =0
T)=T({)=Ty enx =1L

La ecuacidn (2-2) se puede separar e integrar dos veces para obtener
Tx) =c¢1x +c; (2-3)

Y se pueden evaluar las constantes de integracion ¢, y c; en la ecuacidn (2-3), la expresidn
Jinal para el perfil de la temperatura queda

T =I,.-Tp y, ¢2=Tp
L

Cuando se sustituyen ¢, y c; en la ecuacion (2-3), la expresion final para el perfil de la
temperatura queda

Tix) = . ~-To x+ T
L

T) =Ty~ Ty -Tpx (2-4)
J;

De acuerdo con la ecuacidn ( 2-4), la variacidn de la temperatura es lineal en una pared
plana bajo las condiciones especificadas como se muestra en la figura 1.

Se puede usar la ecuacion de la razdn de Fourier para determinar el flujo de calor 6
la razdn de flujo de calor en este caso. Para referencia a continuacion se repite la ecuacion
de la razén presentada en el capitulo 1 en forma escalar.
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G =-kA dT (1-1)
dx

Dado que en el caso de estado estable gx es constante, se puede separar e integrar
directamente esta ecuacion como

g. Fde=-ka [f dr

./0 ./To
Lo que da
G kA (To-T1) (2-5)
L

En otra farma, se puede haber evaluado el gradiente de temperatura dT/dx de la
ecuacion (2-4) y sustitutdo en la ecuacton (1-1) para lograr un resuitado identico. En
determinados casos un enfoque puede ser mds sencillo que el otra, aunque na se puede
establecer un enunciado general en este sentido.

La cantidad kKA/L en la ecuacidn (4-5) se denomina la conductancia térmica para
una placa o pared plara. Se llama resistencia térmica al reciproco de esta cantidad L&A

Ejemplo 2.1

Se desea transportar agua a presion por un tubo empotrado en una pared de 4t de
espesor. Se desea colocar el tubo en la pared en donde la temperatura es de 250°F. Se
mantiene una de las supetfictes de la pared a 425°F y la otra a 160°F. 5t el material tiene
una conductividad térmica que varia con la temperatura de acuerdo con

k=0.5(1+0.06T ) en donde T estd en °F y I esta en Btu /hr-°F, ¢ a que distancia de
la pared se debe colocar el tubo?

En este problema no es vélido el perfll lineal de la temperatura debido a la
dependencia de k en la temperatura. Con k definida como una Juncion lineal de T en la
Jorma (T} =a (] +8T ) la ecuacton de la razdn queda

g =-a(l+8T)AdT
dx 4
fig 2.2 Sistema de pared plana a25'F

para el ejemplo . o

$160°F

e B 1 JE
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Separando las variables ¢ integrando se obtiene

g P dx=-aff(1+8T)dT
AJo To

G x=afTo-T. +B(T5-T)]
A 2

cuando se integra desde x = 0 hasta ura posicion general x. Si se integra desde x = I, se
Hega a la relacion

G (L-x)=afl-To+8 (T -T7)]
A 2

Para el problema que se esta considerando, q, /A es constante, L = 4ft, T =250°F, Tp =
425°F, Ty = 160°F y ay Bson los coeficientes en la expresion para k. Igualando las
expresiones para g, / A, se tiene

To-Ti+B(T¢-T8) = _x_[T-TL + B(TZ-TP))
2 L-x 2

y sustituyendo los valores conocidos para I, Tp, Ty y f3, se tiene que x = 2.88 f1. Es
Interesante hacer notar que si se hubiera ignorado la dependencia de la temperatura en la
conductividad térmica y se supusiera la variacion lineal de la temperatura, se hubiera
colocado al tubo a 2.64 f de la pared caliente. A esta distancia la temperatura real es de
294°F, La presion de saturacidn del agua a 250°F es de 29.82 psi y a 294°F el valor es de
61.301 psi, un factor de mds de 2 a 1. Obviamente fue converiente en este caso incluir la
dependencia de la conductividad térmica en la temperatura.

2.1.2 Qllindros huecos

Para la conduccidn de calor de estado estable a traves de una pared cilindrica en la
direcctdn radial, la ecuactdn de Laplace toma la forma

d (rdl) =0 (2-6)

dr dr

Separando las variables e integrando se obtiene
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dT =¢p (2-7)
dr r

b4 Ruevamente

T =¢ciinr+c; (2-8)

Fig. 2.3 Conducctdn de estado estable en una pared ctltndrica

Si el sistema y las condiciones de frontera son como se indica en la figura 2.3, 0 seaque T
(ri} =T:y T (ro) =Ty entonces las constantes de integracidn ¢, y c; quedan

£ =- T]' - .TQ
In rg
i

cz =T;-C;lﬂf‘;

con lo que la expresion para T (r ) queda

inr

T -T = ri (Ti-Tp) (2-9)
inrg
i

Al determinar la razén de flujo de calor se aplica la ecuacion de la razon de Fourier en su
Jorma cilindrica

qr ='k‘4d2
dr
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El drea en este caso es 21, y el gradiente de temperatura dT /dr esta dado por la
ecuacidn { 2-7). Sustituyendo estos terminos en la expresion de la razon del flujo de calor se
rtene

G =28kL (T;-Tp) (2-10)
Inrg

Le

que es equivalente a la ecuacion (1-5) que se obtuvo de distinta forma.

2.1.3 Esferas Huecas

En el caso esferico, la forma unidimensional de la ecuacién de Laplace para el caso
de flujo radial es

d (FdT) =0 (2-11)
dr dr

Separando las variables e integrando dos veces se obtiene

dT =¢ (2-12}
dr j‘
T= -¢ +¢; (2-13)

r

Las condiciones aplicables de ﬁ-orzréra para este caso esferico sonT(r) =T; y T (ry) =Tp.
Aplicando estas condicianes de frontera se obtiene, para las constantes de integracion

Cl=-Ti -Tg
4-1
K rg

6 =¢ + T
Ty

y finalmente, para T (r ),

4 -4

T(r})-Ty = _r (T;-Tp) (2-14)
4 -1
i ro
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La expresion para el flufo radial de calor en una capa esferica es

G =-kAdT
dr

en donde A = 4r7* y dT/ dr esté dada por la ecuacion ( 2-12). Cuando se efectiian estas
sustituciones, g, queda

G =_4& (T;-Ty) (2-15)
4-1
r ro
d en forma equivalente,
¢ =_4dmkrirg (T -To) (2-16)
Fo - Ky

De la ecuacidn (2-16) se ve que la resistencia térmica para una esfera hueca es

R=rp-r (2-17)
4mkriro :

¥y el factor de forma es

S =4axrrg (2-18)
Fo - F

Por ser de utilidad en la tabla 2.1 se resume las expresiones para la razon de Sflujo de

calor, la resistencia térmica y el factor de forma para los tres casos unidimensionales de

estado estable que se han considerado hasta ahora.

Tabla 2.1 Resumen de resultados para la conduccion unidimensional de estado
estable de calor.

Razon de flujo Resistencia Factor de
de calor termica Jorma S

Configuracion Gx R: S
Pared plana gz kA AT L A
L kA L
Cilindro hueco q, = 2mkl AT In rofr; 2xL
In rp 2kl inry
Ty r
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Esfera hueca g, = 4mkrory AT ro ~r; dmrg
ro - r; 4ﬂkf¢fg Fo-h

2.2 Conduccidn de calor unidimensional de estado estable con generacidn interna.

En esta seccidn se dan dos ejemplos que involucran sistemas con generacion interna
de energla térmica. Los efectos mds obvios de esta consideracion adicional, en sentido
analitico, son las distintas formas de las ecuaciones gobernantes y los resultados
provenientes de aquellos encontrados en la seccion anterior.

La energla agregada en un medio como generacion interna se denomina una fuente
homogenea en tanto que la agregada en una frontera o localizacion especifica en el medio,
es una fuente heterogena. Una adicion homogenea de energia altera la forma de la ecuacion
gobernante. La adicion heterogena de energia no cambia la ecuacidn gobernante, aunque se
muestra a cambio como una condicidn de frontera con lo que afecta el resultado en forma
distinta. En esta seccion se considera la adicion de energia del tipo homogeno.

e [ e § ]

| O

_J.r

Fig 2.4 Configuracion de pared plana con generacidn interna de energla térmica

Ejemplo 2.2.1

Para la pared plana mostrada en la figura 2.4 comparar las expresiones T (x) que se
aplican a los casos de

@) una razén de generacion volumetrica uniforme gq.

b) una razon de generacion que varta linealmente con la temperatura en la forma

g=go[{+B(T-Ta]
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En ambos casos se puede tomar la temperatura de la superficie como una constante.
Se aplica la forma unidimensional de la ecuacion de Poisson. La ecuacion escrita

paraladireccion delasxes

LT+ g=0 (2-19)
ax? k

La primera separactdn de variables de integracidn da

dr + g x =¢
dx EF

Se evalia la constante de integracion c; aplicando una condicidn de simetria er la frontera
dT/dx =0 en x = 0. Por tanto, se encuentra que la constante ¢; es cero.

Medliante una segunda separacidn de variables e integracion obtenemos

T+ g.Lz_ =¢;
2k
En este caso la condicion aplicable de fronteraes T (+L) =Ty, porlo que c; se evalua
como

c; =T +glf
2k

La expresidn que resuita para T(x) es

T() =Ty +q (I-%) (2-20)
2%k

Para el caso b) la ecuacion aplicable es

d;T + gy [I1+B(T-To)] =0
ELr’_ _EQ.[ /4 0)]

Se puede porer esta expresidn er forma mds conveniente mediante un ligero cambio en la
variable si @=T - Tg La temperatura Tges un valor constante de referencia. Ahora la
ecuacidn en 8 es

&8 +gy (1+p6) =0
o’  k

Las condiciones de frontera aplicables son
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=0

Bl

enx =0 simetria )

=R =T-Toenx=1
Introduciendo las constantes A y B, definidas como

A =gy B
s

B=gqp
E

se tiene una formula més sencilla para la ecuacidn gobernante
&g+ A£9+B=0
dx

La solucidn general a esta ecuacion diferencia de segundo orden es

B=c cosAx +cysinAx-B/A?

Aplicando las condiciones de frontera se obtiene

¢ =@ +B/A
cos AL

c; = 0
Por lo que se puede escribir la expresion final para Ben la forma

8=(G+B)cosdx B (2-21)
A cosAL A

La consideracidn adicional de la generacion variable con la temperatura tiene el resultado
obvio de matematicas més complicadas para llegar al resultado final.
Ejemplo 2

Se tiene una columna cilindrica de concreto 3 ft empleada para la construccion de
un puente. La longitud de la columna es suficiente para que se pueda despreciar la
variacidn de la temperatura a lo largo de su longitud. Tratando la columna como concreto
solido con una conductividad térmica promedio igual a 0.54 Btu /hr-1-°F, determinar la
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temperatura al centro del cilindro al tiempo en que se encuentra que la temperatura de la
superficie exterior es de 180°F. Se puede considerar que el calor de hidratacion del
concreto es {gual a 1. 1Btu Aibahir, y se puede suponer una densidad promedio de 1 SOIb[ﬁ"
para el mismo.

La ecuacion dominante es la ecuacion unidimensional de Poisson en coordenadas
cilindricas.

1.d(rdl)+q =0
r dr dr k

Las condiciones de frontera son

dT =0 enr=0{(simetria)
dr

T=T,enr=R
Separando las variables e integrando una vez, se obtiene

4ar +

gr =«
dr k2 r

De la condicidn de simetriq se tiene la constante ¢, es 0. Mediante una segunda separacion
de las variables e integracidn se obtiene para T.

M™dr +qg fr dr =0

TL-Tg'f'J__R_J_:O
k4

To =T +g B (2-22)
ko4

Sustituyendo los valores mimericos apropiados para Ty, q, k, y R se abtiene

To=180°F + (1.1Btu/1by hr)(150lbe /1) (1.58)
4

0.54 Btu/hr-fi- °F
=180 +172 = 352°F

2.3 Transferencia de calor desde superficies extendidas
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Un método para aumentar la transferencia de calor entre ura superficie y ur flutdo
adyacente es aumentando el &rea superficial en contacto con el fluido. Este aumento en el
drea puede ser de la forma de puntas, dlabes y otro tipo de superficies extendidas con
distintas configuraciones.

La figura 2.5 ilustra una situacion general que se empleard para formular los
andlisis de las superficies extendiduas.

Fig. 2.5 Una superficte extendida de configuracion general

Bajo las condiciones de estado estable, un andlisis de la primera ley del volumen de
control de espesor Ax, drea transversal A(x), y drea superficial S (x), se reduce a

49 =0
dT

Suponiendo que la conduccion del calor estd er la direccion positiva de las x ( d sea que la

dleta esta a mayor temperatura que el fluido adyacente), se puede escribir la relacion de la
primera ley como

gz lx—q, |x+Ax-qcm, =0

0, expresado en palabras, la energla de entrada por conduccion en x es igual a la energia de
salida por conduccion en x +Ax mas la energia de salida por conveccion.

| Si se sustituye la expresidn adecuada de la razén para cada una de la g, suponiendo
1 una forma de mosaico en todas, excepto en la direccion de las x se tiene

FAAT |  -kAdT| -#S(T-Ty) =0
dx ‘x+dx dxlx
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Ahora se expresa S (x) como el producto de el perimetro P (x) por Ax, y se divide
entre Ax para obtener

kAdT | -xadr|
dx !m de |, _ RP(T-T,)=0
A

Tomando el limite cuando Ax— O, se obtiene la ecuacidn diferencial general

d [kA®) dT] -hPE) [T -To]=0 (2-23)
dx dx

La ecuacion (2-23) da muchas formas distintas cuandos se aplica a distintas geometrias. En
las secciones sigutentes se consideran tres configuraciones representativas.

2.3.1 Aletas o agujas de seccion transversal uniforme.

En la figura 2.6 se muestran dos configuraciones posibles, en donde P (x) =P y A
(x) =4 son constantes. Considerando también constantesa, ky h, la expresion general
dada en la ecuacion ( 2-23) se reduce a

T RP(T-Ta)=0 ( 2-24)

ad kA

Fig. 2.6 Dos configuraciones de superficies extendidas con secciones transversales

2.3.2 Superficies rectas con seccidn transversal uniformemente variable.
La figura 2.7 muestra una dleta de seccién transversal rectangular con espesor

variable linealmente . Para los valores de Ay P designados porAp y Poenlaraiz yAyy Py
en el extremo, se puede expresar la variacion en Afx) y P(x) en forma lineal como
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A=Ao-(Ao-AL)Ix

P=Py-(Pp-2.) x
L

Denotando el semiespesor de la dletaportoyt;, enx =0 y x=1, respectivamente, las
expresiones para Ag, Ay, Poy Pr por longitud unitaria de dleta son

Ao =2ty Po=2(2fo+])

A =2 Pr=2(2t, +1)

La ecuacidn diferencial dominante aplicable a este caso, con k y h constantes es

d (A - (Ao-4) xJdT }_ h[Po-(Po-P) 1 ](T-Ta) =0  (2-25)
dx L dx k L

Fig. 2.7 Una dleta rectangular de espesor variable linealmente

2.3.3 Superficies curvadas con espesor uniforme.

La dleta circular de espesor constante, como se muestra en la flgura 2.8, es un tipo
comun de superficie extendida. Para esta configuracion, se pueden escribir, Afr) y P ® en la

Jorma

Al(r)=4dxnt
ro< r<rg
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Pl(r)=4nr
La sustitucion de estas cantidades en la ecuacion ( 2-23) da la expresion aplicable
para este caso. Con k y h constantes se tiene

d(rdl) _ hr(T-Tuj=0 ( 2-26)
dr dr kt

Ademas de las complejidades obvias introducidas para geometrias mds complejas, la
consideracion de k y h variables harta mucho més dificil el andlisis.

Las soluciones a cada una de las ecuaciones desarrolladas son de gran interes.

Solamente se entra con detalle a la primera de las tres configuraciones que se consideraron,
0 sed con relacidn a la dleta recta de seccion transversal constante.

~ E

e

[ — —_—

.

Fig 2.8 Ura dleta ctrcular con espesor constante

2.3.4 Soluciones para dletas rectas de seccion transversal constante.

La relacidn por resolver es la ecuacion (2-24). Combinando terminos en el
coeficiente, se escribe hP/kA = n’, y transformando la variable dependiente como 6=T-T,
se obtiene, para la relacion dominante

&£ g-mo=0 (2-27)
dx?

La solucidn general de la ecuacidn (2-27) es de la forma
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B=c ™ +c; 6™ { 2-28)
4]
8=Acosh mx + B sen h mx { 2-29)

Cualquiera de las formas para la solucidn general es la correcta; una de ellas puede ser
preferible para un caso dado.

Se necesitan dos condiciones de frontera para evaluar las constantes en la ecuacién
(2 -28) y o (2-29). Se consideran cuatro conjuntos:

1.- Una aleta muy larga

=8 en x=0

g =0en x>

2.- Una temperatura conocida en x = L
=& en x=0

=& en x=1

3.- Un caso con aislamiento extremo
=8 en x=0

df =0 en x=1
dx

4.- Conduccién al extremo tgual a la conveccion desde el extremo
G=8 en x=0

k df =h@ en x=1
dx

La primera condicion de frontera en cada uno de estos conjuntos es igual, e indica
que la temperatura en la base de el dlabe es la misma que la de la superficie primaria a la
que esta unido. La segunda condicidn er cada conjunto representa la condicion en el otro
extremo enx =L
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Usando el primer conjunto de cordiciones de frontera con la ecuacion ( 2-27), se
obtiene, nara el perfil de la temperaturg

........ - - e vy

B=T - Ty =™ (2-30)
ﬁ) TO-TD

Para el conjunto ( 2) de las condiciones de frontera la expresion resultante para Bes

B=T1 -Te=(8 _e™) (¥ -e% ) +™ (2-31)
& Tp-Ts & o™

Observe que conforme L—30,la ecuacidn (2-31) se aproxima a la ecuacion ( 2-30).
Para el conjunto ( 3), la expresidn resultante del perfll de la temperatura es

B8=T - Ty =_&™ + _e™ ( 2-32)
& Tp-Te I +e™ 1 +e™
o
8=1T -Tg =coshim(L-x)] (2-33)
& To - T caoshmlL

Nuevamente se notara que ambas expresiones se reducen a la ecuacidn (2-30) conforme
L.

La soluctdn para 8 usando el conjunto (4) de condiciones de fronterda es

B=T -Ta =coshfm(L-x)] +{h/mk)senh{m(l-x)] { 2-34)
& To-Tw cosh mL + ( Wimk) senh mL

La ecuacion ( 2-34) también se reduce a la ecuacion ( 2-30) conforme L —»e
Para evaluar la transferencia de calor desde una dleta cuyo perfil de temperatura

estd dado por una de las ecuaciones anteriores, se pueden tomar uno de dos enfogues. Un
método posible es integrar sobre la superficie de la &leta de acuerdo con

g=fh[T(x)-TaJdS=fh 8dS (2-35)

Un segundo metodo es evaluar la razon de transferencia de calor al diabe por conduccion
en la raiz. La ecuacion que se aplica en este caso es
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g=-kA dT | -kAdB ( 2-36)

dx | x =0 X l x =0
Normalmente, la ecudacidn (2-36 ) es la mds fécil de usar de las dos.

La tabla 2.2 relaciona los perfiles de temperatura y las razones de transferencia de
cada uno de los cuatro conjuntos de condiciones de frontera que se consideraron antes.

Para geometrias mds complicadas, se hacen mds complejas las expresiones para la
variacidn de la temperatura y el flujo de calor que las dadas en la tabla 2.2.

Es claro que un 4labe seria mds efectivo si la temperatura fuera la misma en todas

partes al igual que en la superficie primaria a la que esta unido. Para un alabe 100%
efectivo, la transferencia de calor fluido adyacenrte esta dado por

Paraun dlabecon I (x) <Ty parax >0, la transferencia de calor es menor que la dada
porla ecuacion (2-37). La razon de transferencia real de calor desde una superficie

extendida al méximo posible segiin lo expresa la ecuacidn ( 2-37), se denomina la
efectividad de ef ¢labe y se representa por 1.

N/ = Grem ( 2-38)

Gmasoma

En la flgura 2.9 se muestra una gréfica de la efectividad del dlabe en funcidn de parémetros
significativos para un dlabe recto y para un dlabe circular de tres longitudes distintas.

Para una superficie alabeada, la transferencia total de calor esté dada por
Grotal = Qrparficwprimaria T Gatotas
=hdo(To-Tu) + 4 h(T-Ts)dS (2-39)

Expresando el segundo término o sea la transferencia de calor desde los dlabes en funcion
de la efectividad de! dlabe se tiene

Geoem =}lA.g[rTg-T.,,} +}L4_,ﬂ?_/ (.Tg-T,,,)

Gota =h (Ao +A4ms) (To-To) {2-40)
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En la ecuacidn { 2-40), Ag representa al érea de la superficie primaria que esta en contacto

con el fluido ambiente, y Ay es el drea superficie total de el &4labe. La diferencia de la

temperatura Top- T, y el coeficiente h se suponen constantes.

0.8 4
MR\
- os NN
AN -
02 N%}
° o] 10 20 30 40 50

frl_oroj-\fh/h or  Lofh ke

Fig. 2.9 Efectividad de una é&leta para dletas rectas y circulares de espesor constante

Tabla 2.2 Perfiles de temperatura y transferencia de calor para aletas rectas con drea

constante.
Condicvores de 6(x)=Til- T q(x}
fromtera Ty - Te
L-8(0)= 4 g=a™ g, =kAm&
fm) =D &
2.8(00= & Buf g U™ o™ ) 4™ q.=kmaf] 28 -&H}
6(1)= & ey a2
-8(00=§ = cothfm(L-1)} 4. = kAm by tartemL
& cosh ml
(L) =0
dx
- 0(0)=4 8 =coahfnL -x) ]+ etk sadeiniL x}] | g, = kA By sirh m + (o Jcosh mL
& coshml + {hink) sarthml cozht ml + (it jsarhoml
HdO(L) =~h6(L)
dx
Ejemple 2.5
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Se separan aire y agua mediante una pared plana hecha de acero dulce. Se propone
aumentar la razon de transferencia de calor entre estos dos fluidos agregando dlabes
rectangulares rectos de acero dulce de 0.05in de espesor, lin de longitud y espaciados a 0.5
in entre los centros, a la pared. ; Cial es el parcentaje de aumento en la transferencia de
calor que se puede lograr agregando dlabes a a) el aire exterior, b} al lado de el agua, ¢} a
ambos lados, de la pared plana ? Se pueden tomar los coeficientes del lado del aire y del
agua i gualesa 2y 45 :‘3‘1‘1.1/72:'—]1‘7 -°F, respectivamente.

Para 1 17? de drea original de pared, las éreas de las superficies primaria y
dlabeada son

Ao =11¥ - (24fins) (Ift) (0.05/121)

=09 7

Ap=(24 fins) (I)( 2 %1712t ) + 0.1
=41/

De la figura 2.9 se tiene que los valores de 1), para los casos del lado del aire y del agua son

0.92 y 0.39 respectivamente. Las razones correspondientes de transferencia de calor para
los dlabes a cada lado son

g =ha ATalAo + Ammy]
= 2AT, [0.9+(4.1)(12.39) ] =9.34AT
para el lado del aire y

q = 454T,, [0.9 +(4.1)(0.39 )] =112.54T,

para el lado de el agua

La razon total de transferencia de calor por 924cni’ de superficie sin dlabes, sin
constderar la resistencia conductiva de la pared de acero es

Guwrociea = Ay = 1.915 ATy
i +t1
2 45
Con los dlabes solamente del lado de el aire se tiere
= ATwn = 7.744AT o

4+
934 45
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un aumento de 304%

Con los dlabes solamente del lado de! agua, la razon de transferencia de calor es

g=__Aliug = 1.9654T 00w
L+ 4
2 1125

un aumento del 2.6 %

La razon de transferencia de calor con élabes a ambos lados es

9= ATy  =863AToma

un aumento de 350%

Coma se ve el, el efecto al agregar més labes ocurre del lado del aire, en donde h
tiene el valor mds pequefio. Esto se debe, en el caso de la pared plana, a que la resistencia
esté controlada, y todo cambio que altere la parte del camino de transferencia de calor que
la controla, tendré un efecto muy significativo en la capacidad de la transferencia de calor
total.

En general es cierto que se deben agregar dlabes a las superficies en donde h es
bajo. St el aire en conveccidn natural estd en el exterior de un tubo, con frecuencia se
agregan dlabes para aumentar la transferencia de calor debido al bajo valor de h asociado
a menudo con esta situacion.

2.4 Conduccion de calor de Estado inestable.

Se llama proceso de “estado inestable” o “transitorio” al que depende del tiempo.
Cada uno de los temas y problemas considerados en la seccion anterior tienen una
contraparte transitoria; en algin momento, todos los casos de estado estable han pasado
por una fase transitoria. En muchos casos , la fase transitoria es un porcion muy pequefia
del tiempo total en el que ocurre un proceso de transferencia de calor, por lo que es
relativamente de poca importancia. Este es el caso de arrancar una gran planta en que se
logran condiciones de estado estable y se opera con condiciones invariantes por muy largos
periodos, de semanas o meses. Entre otras aperaciones, tales como el tratamiento térmico de
Sundiciones métalicas o la vulcanizacion de hule, la situacion transitoria es de principal
interes y puede ser que nunca se llegue a la operacién de estado estable.
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2.4.1 Conduccion transitoria de calor en sistemas unidimensionales sin generacion.

Aqul se aplica una variante de la ecuacion (2-1), en donde la variante es la adicion
de un término transitorio. La ecuacion dominante aplicable es

1 (¥ 81)=1 9T (2-41)
ek & a &

donde y toma los valores de 0,1 y 2 en las coordenadas rectangulares, cifindricas y esfericas
respectivamente. £l pardmetro « es la difusividad térmica.

Obviamente la ecuacion ( 2-41) es una ecuacion diferencial parcial, en contraste con
la ecuacidn ( 2-1), su contraparte de estado estable. En consecuencia para esta geomelria
por demds sencilla, la solucidn se enfrenta a una ecuacion diferencial parcial. La tinica
excepcidn a este caso es en los que basta un andlisis de pardmetro de mosaico para
describlr la situacion fisica. En consecuencia, el primer enfoque es el del parémetro de
masaico.

2.4.2 Conduccidn transitoria unidimensional: andlisis de! pardmetro de mosaico

La figura 2. 10 muestra un “mosaico” de material que comprende el sistema de
interés. Se considera que la temperatura es solo funcion del tiempo, la suposicion usual del
pardametro de mosaico,; en consecuencia, la temperatura es uniforme en todo el sistema en
cualquier instante. Se transfiere calor entre el sistema y su medio ambiente por medio de la
conveccion

Con referencia a la sigutente ecuacion, se puede obtener la ecuacion dominante
apropiada.

8Q _OW, W, =dE, - (e;+ p)dM;
dt dt dt o podr

Para el caso actual, cada término toma los sigutentes valores para las razones declaradas:

W, =0 - nose hace trabajo de flecha
dt

c;'W" =0 - no hay flujo dentro de el sistema; por tanto no se efectiia trabdajo viscoso.
iy

Ele,+ P )dM;, =0 -nohaymasa que cruce la frontera del volumen de control
W=
p dt
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32 =hS(T=-T} - latransferencia de calor es por conveccion desde el medio

Jdr ambtente & volumen de control.
dEg =pVc dl
dar ot

Por tanto, la forma de mosaico aplicable de la ecuacién de la energla es

pVec dT =-hS(T-Ty). { 2-42)
dt

Haciendo 8(t) igual a T (1) -Toen donde Tesconstante, se obtiene

pvecdf =-hSH (2-43)
dt

Rearregiando los terminos y separando las variables queda

B

8 =_AS dt

t?_ falds

que, cuando se integra desde la condicion intcial 8(0) =6 a la condiccidn general en el
tlempo t da

L de= _hS [t

J&, 74 pVC‘./a
inB=InT -To =_AhSt {2-44)
& Ta-Te  plc
e
B=7T-To = exp(_ASt) (2-45)
&) To-Tam pVC

Fig 2.10 Un sistema general para el andlisis de la conduccion de estado inestable
con pardmetro de mosdico

Ssiema:
Medin artorer e

Volumen, v
Tempetatured, I

Area de la superhcie, S

Temperatura,

Propedades, P € »
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La ecuacidn ( 2-43) representa unq respuesta general de un sistema con temperatura
uniforme T(t) a un intercambio convectivo de calor con su medio ambiente. Se puede
rearreglar el argumento de la exponencial en distintas formas como sigue:

kSt =(h¥)(Sk t)
pVe kS plVic

=(hvS ) _at 1 (2-46)

Cada uno de los términos entre paréntesis a la derecha de la ecuacion ( 2-46) es
adimencional. Cada uno incluye la razon V/S, que tiene unidades de longitud. Al primer
término se le llama el mdduio de Biot, que se abrevia Bi.

Bi=hW/S (2-47)
"k

Por analogia con los conceptos de la resistencia térmica mencionada en el capitulo 1 como
al inicio de este capitulo, se ve que el modulo de Biot es la razon de ( V/S )k, la resitencia
(interna ) conductiva a la transferencia de calor a 1/h, la resistencia convectiva { externa )
a la transferencia de calor. Por tanto, la magnitud del médulo de Biot tlene determinado
significado fisico al relacionar el lugar en que ocurre la mayor resistencia a la
transferencia de calor. Un gran valor de Bi indica que la resistencia conductiva controla, o
sea que hay mayor capacidad para la transferencia de calor a la superficie por ia
conveccidn, que para la transferencia de calor fuera de la superficie por conduccion. Un
pequefio valor para Bi representa el caso de la resistencia interna despreciable, en que hay
mayor capacidad para transferir calor por conduccidn que por conveccion. En este ultimo
caso, el feromeno de control es la conveccion y los gradientes de temperatura dentro de el
sistema son relativamente pequefios; por tanto este es el caso de una temperatura uniforme,
que es la suposicion bdsica para un andlisis de pardmetro de masdico.

Cosiderando lo anterior, es razonable que la magnitud del modulo de Biot determine
el grado de exactitud de un andlisis de pardmetro de mosaico de un problema de conduccion
transitoria de calor. Por tanto, la evaluacién del mddulo de Biot debe ser el paso inicial en
la resolucion de todo problema de conduccion de calor transitoria .

Una estimacion comuin es que el error introducido al usar el andlisis de pardmetro
de mosaico serd menor a 5 % si el valor de Bl es menora 0.1

El segundo término entre paréntesis a la derecha de la ecuacion { 2-46) se
denomina modulo de Fourier abreviado Fo.
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Fo=_at {2-48)
(V/iSF

La representacion del modulo de Fourier dada en la ecuacion ( 2-48) es una forma
conuin de “adimensionalizar” la variable tiempo. Una forma conveniente de enunciar la

solucion del parametro de mosaico para la conduccion transitoria es

B=T-T, =™° ( 2-49)
& To-Ta

La figura 2. 1! es una representacion grafica de la ecuacion ( 2-49)
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Fig. 2.11 Variacidn en ia temperatura en un sistema de parémetro de mosaico sin
generacidn interna de energia.

Efemplo

Un lingote cilindrico de acero inoxidable de 4in de diametro y ift de longitud pasa
por un horno de tratamiento térmica de 201t de longitud. La temperatura iniclal del lingote
es de 200° F y debe llegar a 1500°F como preparacion para el trabajo. El gas del horno estd
a 2300°F y el coeficiente de la superficie combinada radiante y convectiva es 18 Btu/ hr -
f¥-°F . Para que se satisfagan las condiciones impuestas, ; cual debe ser la mdxima
velocidad a la que avance el lingote por ef horrno?

Inicialmente se caicula que el modulo de Biot es
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~a D rr(DL+20)1
L4 4 |

I

18 Bruhr -fP-F | (4/128) (1 f}/4
13 Brumr-fP-oF | 1 i+ 172(4/1270) |

Con este valor para Bi, un andlisis de pardmetro de mosaico da un error de no mds
del 5% . Ahora se usa la ecuacion ( 2-49) para calcular los valores de

=T -Te = 1500-2300 =038
Tp-Te  200-2300

&

Fo= at = (017%/hr) ft hr)
(V/S)* (1/14 1)

=333t
que cuando se sustituyen da
0,381 = ¢ (0099333
Despefando el valor de t se obtlene
t=02925hr =17.55 min

Por tanto la velocidad requerida del lingote es

=20 = 1.14 f/min
17.55 min



CAPITULO 111

FUNDAMENTOS
DE
TRANSFERENCIA
CONVECTIVA DE
CALOR



En este capltulo se trata ¢ la conveccidn a traves de un fluido y por ello se daran
algunas consideraciones acerca de el estudio de fluidos que es como se da este mecanismo, y
su comportamiento a traves de distintas geometrias

Transferencia de Calor por Conveccion.

En todos los casos de transferencia de calor convectiva, el intercambio de energia
ocurre entre una superficie y un fluido adyacente. Por ello debe de comprenderse y
describirse adecuadamente la naturaleza del flujo del fluido antes de que pueda resolverse
el problema asociado de transferencia de calor.

3.1 Fundamentos de Transferencia convectiva de calor.
3.1.1 .- Consideraciones sobre el flujo de Fluidos.

Cuando un fluldo fluye sobre una superficle sdlida suceden ciertas cosas de interés.
Si el cuerpo representa una obstruccion, entonces el fluido debe cambiar su camino de flujo
alrededor def cuerpo. Si el flufo es paralelo a una superficie sélida plana, entonces el efecto
de la superficle se transmite dentro de cierta distancia en el fluido.

Una caracteristica inicial que se debe de tomar en cuenta para la interaccion
superficie- fluido es si el flufo es interno o externo. Para el flujo interno el fluldo estd
limitado a flutr en un paso tal como un tubo circular o un ducio rectangular. Las paredes
del paso comprenden la superficie de interes en este caso. En el flujo externo el flutda no
esté confinedo, sino que fluye sobre la superficie exterior de un cuerpo sdlido. El flujo
puede ser paralelo a una superficie plana, naormal a un cilindro o con cualquier orientacion
relativa a un sdlido de cualquier configuracion geométrica.
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Fig. 3.1 Constderaciones de jlujo paralelo a una superficie plana.
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3.1.2 Flujo de capa limite paralelo a una placa plana

Primero considere el caso mostrado en la figura 3.1 que corresponde a flujo estable
uniforme en una direccidn paralela a una superficie sdlida plana.

Se pueden observar los perfiles de la velocidad en el fluido en distintas posiciones a
lo largo de la superficie. En la figura, ia direccion de las x est4 a lo largo de la superficie
medida desde el barde de ataque, o sea el punto de primer contacto, y la direccion de y es
normal a la superficie. La velocidad de la corriente libre, destgnada por v permanece sin
cambio a valores relativamente grandes de y . Sin embargo, para valores menores de v, se ve
que la velocidad varta desde un valor igual a cero en la superficie, y= 0, a la velocidad de
la corriente libre va, en algiin valor de y que aumenta para valores mayares de x.

Se llama capa limite a la regidn proxima a la superficie, en donde el gradiente de
velocidad dv./dy no es cero. La interaccidn entre el fluido que fluye y la frontera es ura
funcion del gradiente de velocidad en la interfase solida- fluildo, (dv./dy)/,=0. La fuerza por
area uritaria de contacto, o esfuerzo cortante, es proporcional al gradiente de velocidad en
la superficle, en donde la constante de proporcionalidad es la vicosidad del fluido.

7, =pudv, | (3-1)
d)’ |;=0

donde t, es el esfuerzo cortante en la pared en lbp /f¥¥

dv, | es el gradiente de velocidad en la pared en seg’
dy l;=0

h 4 eslaviscosidad en Ibpseg/f o lbu/seg-ft

Es obvia la similitud entre la ecuacion ( 3-1) para el flujo y la ecuacion (1-1) para la
transferencia de calor. Las cantidades danalogas entre las dos expresiones son el esfierzo
cortante y el flujo de calor; el gradiente de veloctdad y el gradiente de temperatura; y la
viscosidad y la conductividad térmica. Ambas ecuaciones representan una cantidad de
transferencia ( t, 6 g/4) en funcion de una fuerza motriz (dv/dy 6 dT/dy) y una propiedad de
transporte (u d k) para el caso on &l que la transferencia se hace por medios moleculares.
En el capttuic I se estudio la naturaleza de la transferencia de calor por conduccion por
media de la interaccidn molecular.

En un fluido, a las velocidades relativamente bajas, hay un efecto claro como de
capas en el cual las capas ( laminas} de particulas de fluido se mueven entre si con
intercambio entre capas adyacentes solamente a nivel molecular. A este muy ordernado y
predictivo se le llama laminar y se describe por medio de la ecuacion ( 3-1). ya que no hay
mavimiento de volumen de las particulas entre las capas de fluido, la transferencia de la
energta tambien debe ser por medios moleculares; en consecuencia, en el flujo laminar, la



transferencla de calor normal a la direccidn de flujo es por conduccion y se describe por la
ecuacidn de razdn de Fourter, ecuacion (1-1)

Al aumentar la velocidad del fluido tambien aumenta la tendencia del transporte
volumetrico de las particulas del fluido entre las capas. Para todos los casos de flujo, hay
una velocidad por encima de la cual hay movimiento significativo de particulas de fluido en
la direccion normal a la de el flujo volumetrico. Este mavimiento llamado turbulento, esta
caracterizado por un comportamiento muy irregular y cadtico del fluido. En el flujo
turbulento el movimiento del fluido en direccidn normal a una frontera solida provoca un
aumento considerable en la razon de tranferencia de calor cuando la superficie y el fluido
estan a distintas temperaturas.

Represando a la figura 3.1 la linea punteada divide la regidn proxima a la superficle
donde los gradientes de velocidad son distintos a cero (la capa limite} de la regidn exterior
a la capa limite en donde el perfil de la velocidad ro esta afectado por la presencia de la
Jrontera sditda ( la corrtente libre). En la figura se ha exagerado constderablemente el
espesor de la capa limite es tgual a cero en el barde de ataque y aumenta regularmente
conforme crece x. Dentro de la capa limite, cerca del borde de ataque, el perfll de la
veloctdad es una funcion suave de y con 0 <vx <Vo para 0 <y <4 en donde & representa
el espesor de la capa limite. El flujo en la capa limite siempre es laminar cerca del borde de
dtaque, sin importar la clase de flufo en la corriente libre.

Se observa que ef espesor de la capa limite aumenta muy notablemente en algin
valor de x a lo largo de ia superficle , y luego sigue aumentando en forma regular para
valores mayores de x, lo que se debe a un cambio en la clase de flujo dentro de la capa
limite, de laminar a turbulento. En una capa limite turbulenta, el perfil de la velocidad es
relativamente piano para todos excepto para valores muy pequeflos de y. Se considera que
en la vecindad proxima a la superficie, el flujo todavia es laminar. Las ecuaciones { 3-1) y (
1-1) se aplican dentro de esta muy delgada capa, designada subcapa laminar, incluso
aunque el flujo de la capa limite es principalmente turbulento, la transferencia de calor en
la superficie es por conduccion, en donde todavia se aplica la ecuacion ( 1-1). En
consecuencia la transferencia de calor por conduccidn todavia representa una
consideracion significativea ( de hecho de control) aunque se llama conveccidn al modo de
transferencia de calor.

Para el caso t{ustrado en la figura 3.1 hay tres reglones distinguibles y muy claras
del flujo de capas limites. En este caso, la cantided significativa es el nimera de Reynolds
que se representa por Re. Para el caso mostrado, el mimero de Reynolds se define como

Re; =XVal) = iVe (3-2)
M v

en donde x y v tienen los sigrificados que ya se describieron y p y p son la densidad y la

viscosidad del fluido respectivamente. Se ve que el simbolo v es igual a la razdn ui/p y se
denomina la viscosidad cinematica, o la difusividad molecular del impulso. Se ve que el
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nitmero de Reynolds es edimensional. Las regiones del flufo de capa limite y el rango de Re,
para cada uno son como sigue:

(a) 0 <Re,<2 x10° el flujo en la capa limite es laminar
(b)2x10° <Re, <3x10° el flujo de la capa limite puede ser lamirar o turbulento

(c) 3x10° < Re, el flujo de la capa limite es turbulento.

Fisicamente, se puede considerar el nimero de Reynolds como la razon de las
fuerzas de inercia a las fuerzas viscosas. A valores pequefios de Re, predominan las fuerzas
viscosas y el flujo es regular o laminar. A altos valores de Re predominan las fuerzas de
inercta, con lo que destaca el flujo turbulenta. A valares intermedios de Re puede fluctuar el
Jlujo, a veces en forma laminar y a veces turbulento, conforme fluctia la dominancia de las
Juerzas viscosas y de inercia

3.1.3 .- Flujo externa sobre cuerpos romos.

En ef estudio anterior relativo al flujo externo, la velocidad de corriente libre 1ba
paralela a la superficte plana en cuestion. Es obvio que las condictones del flujo cambiarian
si se diriglera la corriente libre hacla, o con algin dngulo obiicuo a la superficie. ahora las
consideraciones son para los casos en los cudles el cuerpo junto al cual fluye el fluido es
romo y el flujo externo asociado es nuy irregular.

Como para una consideracion inicial se estudia un cilindro cuyo eje esta orientado
normal al flujo de corriente libre, como se muestra en la flgura 3.2. Se muestra la estructura
de lineas de corriente para distintos valores del nimero de Reynolds, definido en la forma

Rep = _Dvep =Dvg (3-3)
T, \'

en forma simitar al numero de Reynolds para un flujo en placa plana. excepto por gue en
este caso la longitud significativa es el diametro del ctilindro.

Se llama punto delantero de estancamiento al punto més adelante en el cilindro; a
180°, en la parte posterior del cilindro. esta ef punto posterior o trasero de estancamiento.
Estos puntos son localizaciones en la superficte en donde el flujo de corriente iibre
adyacente tangente a la superficie es tedricamente cero. Por ejemplo, en el punto delantero
de estancamiento, se ha convertido en presion toda la energla cinética de las particulas del
Juido en la linea de corriente de estancamiento. Esta presion de estancamiento incluye
tanto componentes de presion estatica como de presion de veloctdad.

Para las lireas de corriente que se conforman a la forma del cilindro, la presion y la

velacidad de la corriente libre son funciones que vartan en forma continua y suave del
angulo 8 Para 0 <8 <90° la presion decrece y v aumenta a valores minimos y maximos,
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respectivamente, a 8= 90°. para 90° <@ < 180", la presidon aumenta y disminuye la
velocidad de corriente libre y nuevamente se llega a la condicion de estancamiento en 8
=180° Enlafigura 3.2 (a} se muestra el caso de lineas de corriente completamente

adheridas. Este caso sélo ocurre con valores muy pequefios de Rep, que se llama nuy
aproptadamente “flujo fluente”.

1
/o
‘\.'—."(.
Yoy vy

Fig 3.2 Flujo aerodindmicosobre un cilindro orientado normal a veo

Cuando Rep aumenta por encima del valor para el flujo fluente, que ocurre el
Jenomeno de separacidn de capas limite.

Las lineas de corriente cercanas a la superficie de un cuerpo romo comienzan a
“separarse” de la superficie cerca del punto trasero de estancamiento en la forma mostrada
en la figura 3.2 (b). Al aumentar el nimero de Reynolds, el punto de separacion se aleja
hacia adelante, o sea que la parte que permanece fija es laminar. El flujo detras del punto
de separacidn es muy cadtico y turbulento. A esta regidn se le llama estela turbulenta.

Para los valores Rep hasta casi de 5 x1 05 el punto de separacion se mueve hacia
adelante conforme aumenta Rep, y el flujo de capa limite es laminar en Rep =5 x10°, el
punto de separacion esté en su posicidn més delantera, 8=85° Para valores mayores de
Rep, el flujo en la parte adherida de la capa limite es parcialmente turbulento y el punto de

separacion se nueve hacia atras. En la transicion, el valor de & cambia en forma
relativamente subita desde 85°a 135° Ene) y /) de la figura 3.2 se muestran las estructuras
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de las lineas de corriente para valores de Rep por arriba del valor de transicidn,
nuevamente el punto de separacion se mueve relativamente lento hacia adelante.

Parte de la consideracion total del flujo junto a cuerpos romos y la separacion de la
capa limite, es la fuerza que se necesita para mantener en su lugar al cuerpo romo bajo
condiciones distintas de flujo. Las fuerzas de arrastre debidas a los efectos del fluldo estén
agrupadas en dos categorias generales: arrastre viscoso y arrastre de presion o de forma.

Bl arrastre viscoso es el que se debe exclusivamente a la naturaleza viscosa del
fluido que fluyz junto al cuerpo. Este es el efecto que estd presente en una capa limite
adherida.

Siempre que acurre la separacidon de la capa limite sucede el arrastre de presidn o
de forma. El arrastre de presion es la consecuencia de presiones desiguales en las partes
anterior y posterior de un cuerpo romo. Generalmente, los efectos viscosos son
despreciables comparados con los efectos de presidn cuando existen ambos.

Estos efectos se expresan cuantitativamente en términos de dos coeficientes,
definidos en la forma

G = Fyl Asorinara. (3-4)
P2

Co=_Fy/Axey {3-5)
P2

en donde C; es el coeficiente de arrastre friccional o el coeficiente de friccidn superficial {
adimensionales)

Cp es el coeficiente de arrastre (adimensional).

Faes la fuerza de arrastre.

Acontacto €5 €] drea de contacto entre la superficie y el fluido.

A,,? es el drea proyectada del cuerpo romo normal a la direccidn del flujo .

PY¥a eslaenergia cinética del fluido a la velocidad de la corriente libre v,
2

Son claras las diferencias que existen en G y Cp tanto en la condicion que
describen como las ecuaciones que las definen. Se puede determinar analiticamente el
coeficiente de friccidn superficial si se conoce el perfil de la velocidad, de acuerdo con la
expresion.

G =Bl hemue =1 _ (udva | ) (3-6)
pv..}/z‘ pv.,f/2 dy | y=0
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en donde (dva/dy) |,=0 es el gradiente de la velocidad en la interfase fluido-sdlido.

Por otra parte, el coeficiente de arrastre esté asociado con un caso de flujo no muy
Jact! de analizar. Es necesario hacer la evaluacton empirica de Cp. Las flguras 3.3y 3.4 son
representativas de las grandes cantidades de datos experimentales para el flujo sobre
ctlindros, placas plaras, discos y esferas. Ambas figuras muestran el coeficiente de arrastre
en funcion de Rep.

Tanto para los cilindros como para las esferas hay una disminucion repentina y
perceptible en Cpcerca del valor de Rep igual a 5 x10°, que es el caso de transicion de flujo

de capa limite laminar a turbulento y el movimiento asociado hacia atrds del punto de
separacion.
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Fig. 3.3 Coeficiente de arrastre contra Rep para el flujo sobre a cilindros
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Fig 3.4 Coeficiente de arrastre contra Rep para el flujo sobre esferas, placas planas
y discos.
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3.2 Flujo interno.

Hasta ahora se han estado considerando los casos de flujo externo.En la figura 3.5
se muestran los perfiles de velocidades y el espesor de la capa limite para un caso de flujo
interno, o sea el flujo en un conducto circular, como en un tubo. El flujo de capas limite de
(a) y (b} de esta figura es laminar y el crecimiento de la capa limite es regular cerca de la
entrada. Al aumentar el valor de x, la capa limite crece para incluir una parte cada vez mas
creciente de la seccion transversal del flujo. En cada caso se llega al punto en que la capa
{imite “llena” toda la seccidn transversal del tubo, o - considerandolo en forma
Higeramente distinta - los efectos de la pared, manifestados por la viscosidad del flutdo se
slenten en toda la seccidn transversal.

Para los valares de x mayares que los correspondientes en donde se encuentran la
capa limite, los perfiles de velocidad no siguen cambiando a lo largo del camino de flujo.
Esta es la region del flujo totalmente desarrollado, y para este caso se puede escribir dv./dx
= 0. El perfil de velocidad se sigue desarrollando para valores menores de x; a esta region
se le llama region de entrada. El valor de x al que se desarroila completamente este flujo se
le llama la iongitud de entrada. La figura 3.5 (a) y (b) muestra los perfiles de velocidad y el
crecimiento de capa limite para los casos er que el flujo totalmente desarrollado es laminar
¥ turbulento, respectivamente.

Una vez mis el numero de Reynolds es el criterio a seguir para saber st el flujo de
conducto totalmente desarrollado es laminar o turbulento. Sin embargo, para el flujo de
conducto, la forma correspondiente del numero de Reynolds es

Rep = DVyompp = D Vprom (3-7)
y7i v

que es nmy semejante al nimero de Reynolds considerado para el flujo paralelo a una
superficie plana, dado por la ecuacidn (3-2) excepto por que el parametro de longitud es
el diametro del conducto en este caso.

Para el flujo del conducto, el flujo es laminar en los casos Rep inferior a 2300. Con
valores mayores a este, ¢l flujo puede ser laminar o turbulento, y la probabilidad del flujo
turbulento aumenta conforme aumenta Rep . A valores de Rep iguales o mayores a 10,000, se
puede suporer sin mucho error que el flujo es turbulento. Por debajo del valor de 2300 para
Rep, las fuerzas dominantes son las viscosas. y cualquier perturbacidn en el flujo, tal como
lus originadas por las salientes en las paredes del tubo, se amortiguan por efecto de las
Juerzas viscosas. A grandes valores de Rep, las fuerzas de inercia predominan por sobre las
viscosas, y se espera que el flujo sea aleatario, cadtica y turbulento.

Cuantitativamente, la fuerza de interaccidn entre las paredes de un conducto y un
Slutdo que fluye se expresa mediante
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V rom ( 3-8)

AP =2-;?

P

£ e~

en donde

AP es el cambio en la presidn como resultado de los efectos viscosas en un paso de
Jlujo de longitud L y diametro D

pes la densidad del fluido.

Vorom €5 la velocidad promedio del fluido

Ir es el factor de friccion de Fanning ( adimensional)

Especificamente, la ecuacion ( 3-8) es una definicion del factor de friccidn de
Fanning. Este término equivale al coeficiente de friccion superficial mencionado en la
seccidn anterior. En la flgura 3.6 se muestra el factor de friccidn de Fanning en funcidn
del ntimero de Reynolds.

En esta flgura se muestran las regiones del flujo laminar, de transicidn y
completamente turbulento, en ef flujo laminar basta una sdla linea para relactonar J;con
Rep Stn embargo, para los regimenes de transicion y flujo turbulento, fres una funcion tanto
de Rep como la de la rugosidad relativa ¢/ D. La rugosidad relativa es una razon de la
altitud media e de lus salientes sobre la pared del conducto, al diametro D del conducto.
En la figura 3.7 se muestran valores de e /D para algunos materiales de construccidn
comunes.

En la regidn de transicion fy varta con Repy e /D, el valor minimo a cualguier
niimero de Reynolds que corresponde a un tubo hidraulicamente liso. En el rango totalmente
turbulento, a grandes valores de Rep, la rugosidad del tubo es el tnico pardmetro que
determina fr. El mintmo de f; en un nimero de Reynolds en este rango corresponde a un
tubo hidraulicamente liso.
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Fig. 3.3 Perfiles de velocidad y crecimiento de la capa limite en un conducto circular
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CAPITULO IV

EQUIPO DE
INTERCAMBIO
DE
CALOR



Este capitulo esta basado en la conveccion tema tratado generalmente en los
capltulos 1 y 3 de los cuales se pasara a un tema en especifico que es:
EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

En los grandes procesos industriales no es raro que sea necesario transferir
cantidades relativamente grandes de energla térmica entre el sistema y el medio ambiente o
entre distintas partes de un sistema dado. Se le llama intercambiador de calor al dispositivo
cuyo praposfto principal es transferir calor entre dos flutdos. Normalmente se emplean tres
categorlas para clasificar a los intercambiadares de calor:

a) Regeneradores
b) Intercambiadores de tipo ablerto
¢} Intercambladares de tipo cerrado o recuperadores.

Los regeneradores son intercambiadores en donde un fluido caliente fluye a través
del mismo espacio seguido de uno fria en forma alternada, con tan poca mezcla fisica como
sea posible entre las dos correntes. La superficle, que alternativamente recibe y luego
libera la energla térmica, es muy importante er este dispositivo. Las propiedades del
matertal superficial, junto con las propiedades de flujo y de! fluido de las corrtentes fluidas,
¥ con la geometria del ststema, son cantidades que se deben conocer para analizar o disefar
los regeneradores. Solamente se pueden analizar estos dispositivos por los medios
presentados en los capitulos anteriores.

Como lo indica su nombre, los intercambiadores de calor de tipo abierto son
dispasitivos en los que las corrientes de flutdo de entrada fluyen hacia una cémara abierta, y
ocurre und mezcla flsica completa de las dos corrientes. Las corrientes caliente y fria que
entran por separado a este intercambiador salen mezcladas en una sola. El andlisis de los
Intercambiadores de tipo abierto invalucra la ley de la conservacién de la masa y la primera
ley de la termodinamica; no se necesitan ecuaciones de relacion para el andlisis o diseflo de
este tipo de intercambiador.

Los tntercambiadores de tipo cerrado son agquellos en los cuales ocurre transferencia
de calor entre dos corrientes fluldas que no se mezclan o que no tienen contacto entre si. Las
corrientes de fluido que estdn involucradas en esa forma estan separadas entre st por una
pared o tubo, a por cualquier otra superficie que pueda estar involucrada en el camino de la
transferencia de calor. En consecuencia, la transferencia de calor ocurre por la conveccion
desde el fluido més caliente a la superficie solida, por conduccidn a traves del sdlido, y de
ahi por conveccion desde la superficie sdlida al fluido mas frio. En los los capitulos
anteriores se ha considerado cada uno de estos procesos. El propdsito de este capitulo es
aralizar las situaciones en que ocurren estos procesos de transferencia de calor en serie, y
que producen cambio continuo de temperatura, de al menos una. aunque generalmente las
dos corrientes de fluldo involucradas.

Aungue se aplica a las tres categorias mencionadas antes, el término intercambiador

de calor se emplea en el resto de este estudio al intercambiador de tipo cerrado. El interés
en estos dipositivos se reflere principalmente al andlisis térmico. Las consideraciones de la

53



primera ley, como para un intercambtador de tipo abierto, pueden imponer la condicion
limitante en los intercambiadores de tipo cerrado, como se veré directamente. Un diseflo
completo para un intercambiador de calor requiere que se tengan en cuenta las restricciones
estructurales, econdmicas, y de flujo ademds de satisfacer los requerimientos bédsicos de
intercambio de calor.

4.1 Clasificacion del Intercambiador de Calor.

Se clasifica a un recuperador de acuerdo con su conflguracion. La informacion que
Heva esta clasificacion es: las direcciones de flujo relativo de las dos corrientes fluidas y el
numero de pasadas que hace cada flutdo al recorrer el intercambiador.

A las direcciones relativas de flufo de las corrientes de fluldo se les llaman de
contraflujo o contracorriente cuando las corrientes fluyen en direcciones opuestas. Flujo
concarriente o flujo paralelo cuando las corrientes fluyen en la misma direccion. ¥ _Flujo
cruzado st las carrientes de flutdo fluyen perpendiculares entre sl. En la fig. 4.1 se t{ustran
estas confleuraciones senctllas de paso.

Es posible tener variaciones a la configuracion de flujo cruzado con una u otra
caorriente de flutdo mezclada. En la figurad.] se muestra el caso en que ambos fluidas no
estan mezclados. st se suprimen los tabiques mostrados en el caso de una corriente, quedaria
no separada o mezclada. Cuando el caso de flujo cruzado es como se muestra en la figura
4.1, la corriente del fluido en una capa dada tiene una variacion en la temperatura de uno a
otro lado, ya que cada seccidn contiene una corriente de fluido adyacente a una temperatura
distinta. Generalmente es deseable que una o las dos corrientes del fluido ro estén
mezcladas.

Ty aarioy . Ty sntrade

1

T mmda"‘q = Tosaigds Toentrada *Cﬁ*n rabds
'

t ! ‘

T, anirgda Ty saldas
{# 3]

Fig 4.1 Configuraciones de intercambiadores de calor sencilios de una sola pasada
aj contraflufo, b} flufo pardalelo, ¢) flujo cruzado
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El disefio de los intercambiadores de calor generalmente comienza con la
determinacidn del &rea requerida para transferir el calor necesario entre las corrientes
Slutdas que entran a temperaturas especificadas con determinadas razones de flujo. Otras

cantidades de interés son las temperaturas de salida de las dos corrientes. Se han
desarrollado distintas configuraciones de intercambiador de calor para incorporar el drea

requerida de transferencia de calor en un volumen tan pequeito como sea posible. En la
figura 4.2 se muestran algunas configuraciones “compactas” de intercambiadores de calor.
Ellibro de Kays y London es una referencia excelente en el diseflo de intercambiadores de
calor para configuraciones compactas.

e
- i

j
;

Fig. 4.2 Ejemplios de configuraciones de intercambiadores compactos de calor

T wubos e sanos T cotgra antrads

 —{ — —q |}
— = —
—
N

I T onnang wiluia

Frubem de entrada

Fig. 4.3 Diagrama esquemdtico de un intercambiador de calor de coraza y tubo

35



Un tipo comiin de configuracion de intercambiador compacto es el denominado de
coraza y tubo, en el cual una camara grande - la coraza - aloja muchos tubos que pueden
hacer una, dos 0 muchas pasadas dentro de la coraza. En la figura 4.3 se muestra un

diagrama esquemdtico de un intercambiador de coraza y tubo. En este diagrama el fluide
del lado de la corama hace una pasada y el fluido del lado de log tubos hace doz pasadas.

Note que se forza al fluido del lado de la coraza a fluir hacia atrés y hacia adelante a traves
de los tubos por efecto de ios tabiques mostrados. Sin la presencia de estos tabiques, el
Jluido del lado de la coraza tiende a formar “canales” o sea a avanzar desde la entrada a la
salida por rutas relativamente directas. Si se permite este fendmeno, el fluido del lado de la
coraza permanece relativamente estancado en determinadas posiciones y estas regiones
estancadas o “muertas” significan un desempefio inferior al dptico del intercambiador de
calor.

Los intercambiadores de calor de coraza y tubos pueden ser enormes, con
dimensiones de muchos metros de diametro y longitud y pueden incluir millares de tubos. Se
pueder incorporar varias pasadas de tubos a una sola coraza; es raro que se usen mas de
dos pasadas de coraza.

Se deben mencionar brevemente la determinacion del fluido que se necesita usar en
los tubos y en la coraza. Un aspecto préctico es el de la limpieza Si un flutdo es muy
corrosiva o genera peliculas o nata en la superficie solida, generalmente se utiliza del lado
de los tubos debido a que se pueden limpiar las paredes interiores de los mismos con relativa
Jacilidad comparada con sus partes externas y el resto de la coraza. En este contexto, la otra
consideracidn de importancia es la caida de presidn y / 0 los requerimientos de bombeo para
los dos fluidos. Generalmente se encuentra la mayor calda de presidn del lado del tubo; en
consecuencia, esto influye en la seleccion de los fluidos para este intercambiador. Otras
consideraciones espectficas a determirada aplicacion, pueden controlar la seleccidn de los
Jluidos del lado de los tubos y del lado de la coraza.

El andlisis de los intercambiadores compactos y de coraza y tubo es relativamente
complejo comparado con el caso de una sola pasada. De hecho, cada uno de estos arreglos
complejos es solamente una combinacion de efectos de ura sola pasada. Er consecuencia, es
conveniente considerar inicialmente el caso de un solo paso para iniciar el analisis de los
Intercambiadores de calor.

4.2 Andlisis de Intercambiador de un solo paso.

En la figura 4.4 se representan los perfiles de temperatura para las corrientes de
Jluido en las cuatro configuraciones basicas de pasada sencilla y doble tuberia. Note que en
los casos ¢} y d), solamente una de las corrientes de fluido experimenta un cambio de
temperatura. naturalemente esto se debe al hecho que el otro fluido pasa per un cambio de
Jase al liberar o recibir el calor. en que tal cambio de fase ocurre a temperatura constante.
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Fig. 4.4 Perfiles de temperatura para cuatro configuraciones de intercambiadores de
calor de una sola pasada y doble tuberta. a) flujo paralelo, b)contrafiujo, c)condensador
d) evaporador

£n cada uno de los casos mostrados la variacién de temperatura de las dos corrientes
del fluido es intuitivamente correcta. Note que la temperatura del fluido més caliente Ty,
disminuye al liberar calor excepto en el caso ¢} en el que se condensa el fluido caliente. En
Jorma andloga, la temperatura del fluido frio T, se eleva conforme la corriente pasa a través
del intercambiador excepto en el caso d) en el cual el calor recibido hace que el fluido frio
se evapare o cambie de liquido a vapor. Se muestran las direcciones de flujo para cada
corriente de fluido excepto en los casos ¢} y d) en que no estan involucradas las direcciones
de las corrientes de los fluidos de condensacion y de evaporacion; los perfiles son los
mismos sin considerar si las corrientes fluyen en paralelo o en contraflujo.

La direccidn del flujo en los condensadores y evaporadores es significativa si el
cambio de fase es completo dentro del intercambiador. La figura 4.5 nuestra un caso de
estos para corrientes de fluido que fluyen en direcciones opuestas cuando se condensa el
Jluido, luego se enfria por debajo de la temperatura de su condicion saturada, conforme la
transferencia de calor continia ocurriendo dentro del intercambiador de doble tuberta Se
puede considerar este caso como si el intercambiador estuviera dividido en dos partes. Una
parte el condensador, y la otra un intercambiador de contraflujo por donde entra e! fluido
caliente como liquido saturado. Se muestra la superposicidn de estas dos partes para dar un
perfil completo de la temperatura.
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Fig 4.5 Perfiles de temperatura en un condensador de contraflujo con subenfriamiento

Con referencia a la flgura 4.4, es aparente que hay una diferencia bdsica en el
potencial de transferencia de calor de las configuraciones de flujo paralela y contraflujo.
La segunda ley de la termodindmica requiere que en cualquier posicion a lo largo de un
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intercambiador de calor de dable tuberia, no pueda haber intercambio de papeles entre las
corrientes que entran como fluidos “caliente” y “frio”. Si se extiende un intercambiador
para proporcionar drea infinita de transferencia de calor en el limite, las dos corrientes en

el intercambiador de flufo paralelo saldrian a la misma temperatura. Es sencillo demostrar
que esta seria la misma temperatura cuando la unica corriente de fluido sale en el caso de
un intercambiador de calor de tipo abierto.

Por otra parte, en el caso de un intercambiador de flujo contrario con drea infinita,
una de las corrientes de fluido saldria a la temperatura de entrada de la otra. Por ahora
basta observar que el potencial de transferencia de calor para un par dado de fluidos en un
intercambiador dado de calor, es mayor para el contraflujo que para el flujo paralelo. En
consecuencia, la configuracion de contraflujo de una sola pasada es la que se estudiara
para un andlisis detallado.

4.3 Diseflo y Analisis de Intercambiadores de Calor

4.3.1 Andlisis del intercambiador de calor de contraflujo de paso sencillo y doble
tuberia.

Lo siguiente se refiere ala terminologia y caso mostrado en la figura 4.6. La
ilustracidn es semejante a la figura 4.4(b), excepto que se muestran mas detalles. el fluido
caliente entra en (1), el lado izquierdo del intercambiador mostrado, y el fluido frio entra en
(2). La abscisa es 4, el drea del intercambiador de calor que esté relacionada directamente
con la longitud de la configuracion de doble tuberia que se estd considerando.

Fig 4.6 Perfiles de temperatura en un intercambiador de calor en contraflujo y doble tuberta

Se necesitan dos herramientas bdsicas para el andlisis de este caso, gue son la
primera ley de la termodinamica y la ecuacicn aplicable de la razén expresada en términos
de un coeficiente global de transferencia de calor, la ecuacion (1-15).

Una consideracion de primera ley de cada fluido con razén de flujo de masa m°, para
un drea incrementada AA del intercambiador da

4g = (m°c, ). AT,
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b 4
Ag =(m°cp Jn ATy
Conforme el &rea incremental se aproxima al tamafo diferenctal, se puede escridir
dq =(m'cy). dT, = C, dT, (+1)
dg =(m°c)ndTy, = G dTy, (4-2)

en donde se introduce la razén C de capacidad y se emplea en lugar del producto m’c, , que
es mds largo.

Es obvio que la transferencia de calor del fluido caliente y de la transferencia de
calor al fluido frio es igual conforme las dos corrientes recorren el intercambiador. En
cansecuencia, se pueden integrar las ecuaciones { 4-1) y ( 4-2) desde un extremo del
intercambtador de calor al otro para obtener

q=/7dqc=cc FdTC:Cc(Tc."'TcI) (4_.3)
) i
g= [*dg =Gy [P dTw=Ci( Tz~ Tt ) (4-4)

i 2

Tguaiando los resuirados, se obtiene, para el coctente de las razones de capacidad

Gy = T -T (4-5)
C. Trz- T

El desarrollo hasta akora ha involucrado unicamente la aplicacidr de la primera ley
de la termodindmica.

Se obtiene otra expresidn para dg usando en esta ocasion ecuaciones de razon,
escriblendo la ecuacion ( 1-15) para las condiciones en dA; la expresidn que se obtiene es

dg=UdA(Ty-T,) ( 4-6)
Ahora se escribe la diferencia de temperaturas Ty - T, en la forma AT; se sigue que
d (AT ) =dT,, - d7, (4-7)

Ahora se emplean las ecuaciones ( 4-1) y (4-2) para sustituir los valores de dTy, y dT,;
con la que se obtiene
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d(aAT)=dg(1 _ 1)=dg{1-GC) (4-8
G C G Ce

Ahora se sustituye la razdn G/C,, de la ecuacion ( 4-3), y con algo de trabajo se obtiene

d(AT)=dg (1_ T4-T, )
G Tz - T

=dg (Ty-Ty-Tg +T, )
Cy Tni- T

=dg AT, - AT, ( 4-9)

Ahora se usan las ecuaciones ( 4-4), (4-6) y (4-9); combinando estas expresiones se
tiene '

d(AT)= UMAT(AT)—AT;}
q

y mediante una separacidon de variables se tiene

d{AT) =AT;- AT; UdA
Aar q

Integrando esta expresion entre los limites en cada extremo del intercambiador se tiene

[T, dAT = AT, - AT, [P Ud4

Jar AT g /i
o sea
InAT; =AT;- AT, [UdA ( 4-10)
AT, g Ji

Par lo general se escribe la ecuacion (4-10) er la forma

q=4T;-41, [ Uds (4-11)
In (AT}/AT]),/}

que para U constante, se reduce a

q=UAAT;-AT) (4-12)
In (A.T]/A.T;)
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La fuerza motriz de temperatura al lado derecho de la ecuacion (4-12) es la
diferencia logaritmica media de la temperatura

AT = ATz - AT, (4-13)
In(AT /AT

en consecuencia, con frecuencia se escriben las ecuaciones ( 4-11) y ( 4-12) en la forma

g=(/'UdA) ATin (4-14)

q=UAAT. (4-15)

Se obtuvieron los resultados del desarrollo anterior, ecuaciones (4-14) y (4-15),
suponiendo contraflujo. Se hubieran obtenido los resultados idénticos - y en consecuencia
son iguaimente vdlidos - para cualesquiera de las configuraciones de un solo paso
mostradas en la flgura 4.4.

Se debe hacer especial mencién de cuando se puede usar la ecuacidn { 4-15) en lugar
de la ecuacidn (4-14), o sea, cuando el coeficiente global de transferencia de calor se
considera debidamente constante. El trabajo en el capitulo 3 indicaria que en general, U no
es constante cuando los fluidos experimentan un cambio significativo en la temperatura.
Generalmente, los calculos basados en un valor de U tomado el punto intermedio entre los
extremos de un intercambiador son suficientemente exactos. Si el cambio en la temperatura
es extremo, especialmente para los fluidos cuyas viscosidades son fuertes funciones de la
temperatura, entonces es apropiada ura solucién de diferencias firitas para la ecuacion ( 4
-14 ). Para tales condiciones se divide al intercambiador en n incrementos y se expresa la
transferencia total de calor en la forma

L n
q= Z4q = UM, ATin (4-16)
= =
El tedio de evaluar U, varias veces sugiere una solucion del tipo indicado por la
ecuacion { 4-16) seric un trabajo bastante largo.
Hay un caso especial al evaluar ATy, cuando AT tiene el mismo vedor en cada
extremo de un intercambiador de calor de contra flujo. En tal caso
AT\ =AT-AT =0
In(AT/AT) O

que es indeterminado. Se puede manejar sencillamente este caso aplicando la regla
de L 'Hospital en la forma siguiente
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lim AT, - AT, = lim AT [AT, /ATy - 1}

daT 2 4T Iﬂ(&ﬂquﬂ)) (AT2/AT 11 lﬂ(ﬂ)jzg})
=lm AT({F-1}
F= IF

Cuando AT; = AT, , la ecuacidn ( 4-15) se reduce sencillamente a
g=UAAT (4-17)

Cuando ATy y AT, tiene valores muy proximos entre si, la ecuacidn (4-17) es
razonablemente exacta. En este caso, la regla emplrica es que cuando AT, /AT wyp < 1.5, un
valor de media aritmética simple para AT da resuitados con exactitud de 1%.

En el efemplo ! se ilustra el uso de resultados de ura sola pasada y doble tuberia
para evaluar el funcionamiento de intercambio de calor o criterios de diseflo.

Efemplo !

Se obtiene benceno de una columna fracctonadora en forma de vapor saturado a 176°
F. Determinar el drea de transferencia de calor necesaria para condensar y subenfriar 3000
Iy /fir de benceno a 115° F si ef refrigerante es agua que fluye a 40 000 fby/ hr disponible
a 35°F. Comparar las dreas requeridas para configuraciones de a) contraflujo y b) flujo
paralelo. Para este caso se puede usar un coeflciente de transferencia global de calor igual

a
Determinando el calor tota! que se debe transferir. se tiene pare la seccion de
condensacion,

g =8000 by (169.6 Btu ) =136x10°Btu
hr by hr

y en la seccidn de subenfriamiento

g =8000 by (176-115)°F (042 _Btu__)
hr lbe-F

= 203,000 Btu /hr.

Bl andlisis de los casos de contrajlufo y paralelo se reflere a las tustraciones en la
fleura 4.7. Para el caso de contraflujo, en la seccidn de subenfriamiento.

g = 205, 000 Btu /ir = Cy ( Te - 60.1°F )

Trsatida = 35 °F + 205,000 Btu/hr
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40,000 Ibu/hr (1 Bty )
Ibo-F

=55°F + 5.12°F = 60.1°F

Entonces, en la seccidn de subenfriamiento para (a),
ATiw = (176 -60.1) - (115 _55)
in 176-60.1
115-55

=_1158-60 = _355.9 =349
In 115.9/60 0658

A=_gqg = _205000 Btu/hr =121/
UdTw (200 Btu/he-ft*-°F) ( 84.9°F)

X ) Seccion de
Seccitn de condensacién subsnfrismiento
Toentrads T
C \ T, salida
——— 1 [
T. sotida \ H
A Ty enrada
[
{a)
: . Seccibn de
- Seccidn de condansacion subsnfriamiento
7, entrada T o
- } —— 4 salids
; >
, >-
o /7 T valida
Te antraca L

Toe
{b)

Fig 4.7 Perfiles de temperatura para bencero en condensacidn con subenfriamiento
para el ejemplo 1

&n la seccidn de condensacion,
g =136x10°Btu/hr = Cp ( Ty eatiza - 60.1 °F)

T satida =607 °F + 1.36x10° Btu/hr =064.]°F
(40,000 Btu/hr-°F)
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ATy = (176-941) - (176-60
in 176-94.1
176 -60.1

A=___ 1 36x10°Bu/hr = 69.5¢
(200Btu f¥-°F ) (97.9 °F)
hr

El drea requerida para el caso de contraflujo es la suma de los dos partes, o sea
para el caso de flujo paralelo, en la seccion de condensacion.

g =1.36x10° Btu/ hr = C, ( T -55°F )

Tee =55°F + 136 x 10° Btu/hr = 89°F

40,000 Btu/kr -°F
ATy = _{176-55) - (176-89) =103.1°F
In 176- 55
176 -89
A= 136x10° Bru/br =66.0

(200 Btu/hr-f-°F ) { 103. 1°F)
En la seccidn de subenfriamiento
g = 205,000 Bru/mr = Cy ( Ty satia - 89°F)

Ty satida = 89°F + _ 205,000 Btu/hr =94.1°F
40,000 Btu/ hr-°F

Alyy = _(176-80) - (115-94.1) =46.3°F
in 176 - 89
115-94.1

A= 205,000 Btu/hr =221
( 200 Btu/hr-f¥-°F)(46.3°F)

B! drea total para el caso de flujo paralelo es aproximadamente 881 f¥°

De los resultados anteriores es evidente la naturaleza mas eficiente del contraflujo en

comparacion con el flujo paralelo. En este caso especifico, la conflguracion de flujo
paralelo requiere 8% de drea adicional.



4.3.2 Andlisis de Intercambiador de Calor de Coraza y Tubos de flujo cruzado.

Cuando se tiene que transferir una gran cantidad de calor a menudo es indeseable &

imposible dedicar e! espacio que serta necesario si se fuera a utilizar un intercambtador
de pazo sencillo y doble tuberia. Por lo general, laz consideraciones de espacio imponen el

uso de configuraciones mas compactas de intercambiador de calor que las mostradas en las
figuras 4.2 y 4.3. Estas configuraciones mucho mds compiejas son mds dificiles de tratar
analiticamente que los casos de paso sencillo. En el caso de intercambiadores de coraza,
tubo y de contraflujo, se puede emplear la ecuacion ( 4-15) junto con un factor de
correccion. En las flguras 4.8y 4.9 se muestran factores de correccion en forma de tabla.
Estas grdficas se tomardn de la obra de Bowman, Muller y Nage!l , la Tubular Exchanger
Marnufacturers Association tiene otras tablas disponibles. La figura 4.8 presenta los facto-
res de correccion F para tres configuraciones de coraza y tubo y la flgura 4.9 da factores de
correccion para tres arreglos de flujo cruzados.

En cada caso se muestra el factor de correccidn F como una funcion de dos
pardmetras, ¥y Z, definidos como se muestra con cada flgura.

Se usa el factor de correcidn F, que se encuentra en la gréfica adecuada, para
madificar la ecuacidn (4-15) en la forma

q=UAF AT {4-18)
en donde siempre se determina ATy en base al contraflujo.

En el ejemplo 2 se ilustra el uso de la ecuacion anterior y el factor F de correccion.

Efemplo 2

Se desea enfriar bencena, que se presenta como liquido saturado a la temperatura de
170° F hasta 115° F para su transportacion. El benceno fluye a razon de 8000 1b,, / hr; Ei
agua refrigerante estd a 55°F y fluye a razon de 5000 1b,./ hr. Determinar el drea requerida
del intercambiador de calor para las sigulentes configuraciones:

a) una sola pasada, contraflujo.

b} coraza y tubo, donde el agua hace una pasada por la coraza y cuatro pasadas por
el tubo.

¢) ura sola pasada de flujo cruzado, con agua mezclada y benceno no mezclado.

En cada caso se puede emplear un coefictente de transferencia de calor ipual a 55
Btushr -fi-°F

Un andlisis de primera ley da la transferencia total de calor

QZCMATBW
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Fig. 4.8 Factores de correccion para tres arreglos de coraza y tubo, a)una pasada de coraza
¥ 2, 4 0 cualquier multiplo de 2 pasadas de tubo. b) una pasada de coraza y 3 o miltiplos de
3 pasadas de tubos. c)dos pasadas de coraza y 4,8 o cualquier nultiplo de 4 pasadas de tubo

¥ la temperatura de excitacion del agua
q = Cuzo ATz

185,000 Btu/hr = (5,000 by ) ( ! _Btu_ ) ( Tuzce - S5°F)
hr Iby -°F

Taioes =55 +_185.000 Bru/tr
5,000 Btu/hr-°F
=55 +37 = 02°F
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Fig 4.9 Factores de carreccion para tres conflguraciones de flujo cruzado. a)flujo cruzado
de una sola pasada, ambos fluidos no mezclados, b)flujo cruzado de una sola pasada, un
Jluido no mezclado, c)flufo cruzado de dos pasadas de tubo mezcladas, el flujo en la primera
v Segunda pasadas estdn en serfe.

Para a), el caso de una sola pasada con contra flujo {con referencia a la ilustracion),

ATy =_(170-92) - (115- 55)

In 170-92
115-55
= I8 = 68.6 °F
In 78/60
- 170 Benceno ——>{15
02 €—¢- agua —J5J
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En consecuencia, aplicar la ecuacion { 4-15) da el resultado
A= q = 185 000 Btu /hr

U AT { S5Btu/hr-f*-°F)(68.6°F)

Para b), primero se determinan los pardmetros Yy Z

Y=115-170 = 35 =0478
55-170 115

£=55-92 =37 =0.673
115-170 35

THZO = 55°F
4

6 - Tage enrada = 170°F
3
e e e e e e e
l
L s m

$

=333 333 333 Thencam = 115°F

4
Tio e = 92°F

Ahora se lee en la figura 4.8 (@) el factor de correccion igual a 0.93. Se pueden usar los
valores aproplados con la ecuacion ( 4-18) para obtener

A=___ g = _I85000Btulr (686 °F )
UF ATy (55 Btu /hrft’-°F){0.93)
=527

Para c), se debe emplear la figura 4.9 (b). Los pardmetros Y y Z son

Y= _115-170 = 55 =0478
55-170 115




Z=_35-92 =37 =0673
115-470 55

yde la grédfica, F = 0.93. De la ecuacidn ( 4-18) se determina el drea como stgue

A=_ ¢ = _ 185 000 Btu /hr ( 68.6 °F)
UF AT, (55 Btu/hr fE-°F}( 0.93)

=327 °F

En el ejemplo anterior se ve gue ambas configuraciones de intercambiadores de
calor designadas “compactas” requieren mds area de transferencia de calor. En
consecuencia, el efecto de lograr la misma cantidad de transferencia de calor en un volumen
mdés pequefio o en una forma mds conveniente estd acompafiado de una disminucion en la
efectividad de la superficie de transferencia de calor. Este término se discute
detalladamente en forma directa. Sin embargo, persiste la cuestion de que generalmente son
indeseables los tramos largos de tuberia doble en arreglo de una sola pasada, por lo que
usan las configuraciones “compactas” mds convenientes incluso aunque se requiera més
drea para transferir la misma cantidad de calor.

Cada uno de los ejemplos anteriores ha ilustrado el uso de la diferencia de la
temperatura media logaritmica para determinar el drea del intercambiador de calor.

4.3.3.- Método de Mimero de Unidades de Transferencia ( NUT) para Diseflo y
Andlists de Intercambiadores de Calor.

Nusselt propuso por primera vez en 1930 el concepto de efectividad de!
intercambiador de calor. Se define la efectividad & como la razén de transferencia real de
calor lograda en un intercambiador de calor a la maxima transferencia posible, si se
dispusiera de drea infinita de transferencia de calor.

Con relacidn a la figura 4.10 que muestra perfiles tipicos de la temperatura para
configuraciones en contraflujo y flujo paralelo de una sola pasada, es aparente que, en
general, un fluido sufre un mayor cambio de temperatura que el otro. El cambio relativo en
la temperatura de los dos fluidos estd relacionado inversamente a sus razones de capacidad,
el que tiene menor valor de C sufre el mayor cambio en la temperatura.

A la mayor razdn de capacidad se le designa mediante Cp,, y a la menor capacidad
mediante Cyy, En el caso del contraflujo, es aparente que conforme se aumenta el drea del
intercambiador de calor la temperatura de salida del fluido mismo ( el que tiene Cuy ) se
aproxima a la temperatura de entrada de el fluido miximo en el limite conforme al 4rea se
aproxima al infinito: Tegsatidn ~— Twax entrade: Bt € caso del flujo paralelo, un érea infinita
solo significa que la ternperatura de ambos fluidos seria la lograda si se permitiera que
ambos se mezclaran libremente en ur intercambiador de tipo abierto.
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Fig. 4.10 Perfiles tipicos de temperatura para intercambladores de calor de contraflujo y
Sflujo paralelo. a)Contraflujo, G > C. b} Flujo paralelo Gy > C,

Haciendo referencia una vez mds al caso de contraflujo, se ve que para C, = Gy,
como se muestra en la figura 4.10 (@), y conforme al drea de transferencia de calor se
aproxima al infintto, T, saida — Th enrada -

En este caso, la efectividad es

£ = Gy ( T ewrada - T saiuia) = Coae { T ovradas = Thsatida) (4-19)
Cc (chahda.‘Tcmada)lm Cm(Thwrada"Tcmmia)

St el fluido callente es el minimo, entonces, conforme el brea se aproxima al infinito,
Thsaida — T entrada, ¥ S puede escribir la efectividad en la forma

£ = Col T owata~Teourads) = Crax { Tesgiiin = T onrase) { 4-20)

Co { Txentrada = T entrada) imas G ( Tnontrada - Tc ontrada )

En cada una de estas dos expresiones el numerador representa la transferencia
efectiva de calor, el denominador representa la méxima transferencia de calor, y el
denominador es el mismo en cada uno de los casos.

Rescribiendo estas ecuaciones, se tiene una expresion adicional para la transferencia
de calor

g = & Con ( Thomerada - Tr entrada ) (4-21)

que se puede empledr para analizar y diseflar intercambiadores de calor. La ecuiacidn { 4-
21) difiere de las otras expresiones de disefto que se han considerado en que la fuerza
motriz es la diferencia entre las temperaturas de entrada de las corsientes fluidas, y en si
misma contiene la efectividad. Ahora se concentra la atencidn en el trabajo de evaluarla

efectividad & del intercambiador de calor.
4.3.4 - Efectividad de el Intercambiador de Calor.

El siguiente andlisis se basa en la ecuacion ( 4-21). Se considera la operacién de
contraflujo de un intercambiador de un solo paso; los subindices empleados se refieren al
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caso mostrado er la flgura 4.6. Se supore que el fluido frio es el minimo. Con estas
condiciones las ecuaciones { 4-3) v (4-15) se escriben en la forma,

g=C(Ta-T2)=UA (Ty-T))-{Tu-T;} { 4-22)
in [(TM‘T::I)/(TU'TCZ)]

Se puede expresar la temperatura de entrada del fluido caliente Tx; en funcidn de &, usando
la ecuacion (4-21) en la forma

T =T +q/6 Cuin

=T, +Ty-T, (4-23)
Sl Al
&

En consecuencia, la diferencia de temperaturas en (1) entre las corrientes del fluido caliente
y frio se reduce a

Twi =Ty =Tz T+ T -T2
£

(i' 1)(Tcl‘Tc2) (4-24)
&

Se obtiene la otra diferencia de temperaturas Tw - T.; necesaria para la sustitucion en la
ecuacion ( 4-22) despejando el valor de Tw, de la ecuacion { 4-5), con lo gue se obtiene

Tw =Ta- Gun (Ter - Tez)
G

e consecuencia

Twe=Te2=Nu=-Teso _Gun (Ter-Te2) ( 4-25)
Cmax

Usando la ecuacidn ( 4-23) se rearregla esta expresion en la forma

TweTer=_To =T _ Gun (Tes -T2}
£ Coex

o 5eq

Twr-Tez =( 1 _ G ) (Ter~ Ted) (4-26)
£ Guu
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Ahora se sustituyen las ecuaciones ( 4-24) y (4-26) en la ecuacion ( 4-22).
Rearreglando ligeramente se obtiene

Lomin
Cpax =.UA (1- Cpy )
H Con Conax

in

4

£

1 -

g

Sacando antilogaritmos en ambos de esta expresion, se obtiene el valor de €
: [ U4 (1 Gu)l

e=Jd-exp |  Cun Crar___| (4-27)

!_ Gumerpl _UA(!_ Gun )]
Coz L Com  Cox

Se recordard que la ecuacion (4-27) se obtiene suponiendo que el fluido frio es el
minimo. Es sencillo demostrar que se obtiene la misma expresion para el fluido caliente
como el minimo. En consecuencia, con UA/Cen designado por NUT, el ntimero de unidades
de transferencia, se tiene, como expresion general para la operacidn de contraflujo, la
ecuacion.

£=_ 1-exp [~ NTU(] - Cow/Cragd ] _ (4-28)
1 - o €3p{~ NTU { 1- Cra/ Cona) ]
Coax

En el caso de el flujo paralelo, un anélisis semajante al que se acaba de desarrollar,
dard, para ¢, la expresion

& =_1-exp/- NTU( ! + G/ Couas) | (4-29)

{ + G/ Cuax

Las dos ultimas ecuaciones para los intercambiadores de calor de un paso
relacionan la eféctividad een funcion de los dos parémetros NUT y Coie Coas . Parece
razonable que se representen gréficamente estas expresiones para su fécil uso. Kays y
London generado gréficas de la efectividad del intercambiador de calor para estos casos de
una sola pasada y para distintos arreglos de coraza y tubo y flujo cruzado. Las figuras 4.11
y 4.12 muestran graficas de ¢ para configuraciones de contraflujo, flujo paralelo y
configuraciones compactas selectas.

Se puede emplear la ecuacion ( 4-21), junto con las gréficas de efectividad, tanto
para diseflar intercambiadores de calor como para evaluar al equipo existente.
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Fig 4.11 Efectividad de el intercambiador de calor para configuraciones de una sola
pasada coraza y tubo. a) Contraflujo de una sola pasada.
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Ftg. 4.11 b) Flujo paraielo de una sola pasada. ¢) coraza y tubo con una sola pasada
de coraza y dos o un nuiltiplo de dos pasadas de tubo
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Eiemnlo 3
¥ I o

Se requiere volver a desarrollar el ejemplo 2, utilizando el enfoque de la

efectividad del intercambiador de calor para determinar el drea requerida. De los calculos
anteriores, se han establecido los siguientes valores.

g = 185,000 Btu/hr Crzo = 5000 Btu/hr-°F
Twrosa = 92°F Cgane = 3360 Btu/hr-°F

Se ve que el benceno es el fluido minimo

ST

- Lt Comin™ 0/‘7 g:;,_-n"""— L
//,1::0.7&'—‘ p—t—T"
ALY

®0 e ary

& L

20
0
] 1 2 k| 4 s
NTU = AU/C
ta}
100 T
Cmr-nlnln(lm | et 0.25
80 C.. mut‘lldo:/r/1ﬁi"" | 4 ':E"s:
=
,)" =T ""'33.0.15:__
&0 AL :
2 ///('Cmurlldﬂ‘
—
y Con mrereladts F
© uido
meiclado
2 Fluldo no mazclado
0
0 1 2 ] 4 L}

NTU = AUAC

min

ib)

Fig. 4.12 Bfectividad de el intercambiador de calor para tres configuraciones de flujo
cruzado. a} Flifo cruzado, ambos fluldos no mezclados. b)flujo cruzado, un fluido no
mezclado.
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Fig 4.12 ¢) Flujo cruzado pasadas rultiples, ambos fluidos no mezclados

Usando la ecuacion (4-21) se puede determinar el valor requerido de &

g = g = 185,000 Btu/hr =0.479
Coan { T emsrada = T erarada ) (3360 Btu/hr-°F)( 170-55)°F

Este valor y el valor niimerico Cuiw/ Cuax = (3360 /5000) = 0.672 permiten determinar
NUT para cada una de las configuraciones de que se trata.

Para el caso de contraflujo y una sola pasada, NUT = UA/Cpy ~0.8, ef drea
requerida se determina en la forma

A=_08Cu = 083360 Btu/hr-°F ) =489
u 55 Btu /hr fP-oF

Para b). con una pasada de coraza y cuatro pasadas de tubo, la flgura 4.11 ¢) da el
valor NUT = U4/Cyg =0.85,

A= 0.85 Cuin = _0.85(3360 Btu/hr-°F) = 51.97°
U 55 Btu/hr-fP-°F

» para el caso de flujo cruzado con una sola pasada con agua mezclada y benceno no

mezclado, la figura 12 (b) da NUT = UA/Cyin ~0.85, para la que el drea requerida es la
misma que en b), 51.9 %

En este efemplo, el trabajo necesario para llegar a la respuesta es aproximadamente
{gual al correspondiente en el metodo de AT esn togromca -
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Ejemplo 4
Se dispone de agua a 60°F como refrigerante con un flujo de 150 Ibw/min. Se debe

Hepar a la temperatura de 140°F intercambiando calor de un aceite ( Gy = 0.45 Btu/lby -°F).
Bl aceite entra en el intercambiador a 240°F y sale a 80°F. Kl coeficiente de transferencia de

calor total es de 50 Btu/ hr-f*-°F. Determinar

a) el drea requerida en un intercambiador de contraflufo de una sola pasada.

b) el drea requerida si se emplea un intercambiador de coraza y tubo, en el que el agua hace
una pasada de coraza y el aceite dos pasadas de tubo.

¢) las temperaturas de salida si, para el intercambiador de (a), se disminuye la razon de flujo
del agua a 1201by/ min.

Resolviendo este problema, primero se determina la transferencia requerida de calor
de la razon de flujo de agua.

q = Cuz0 ATnzo
= ( 150 Ibp /min)( 1Btu/lbn-F) (80°F)
=12 000 Btu/min

Se puede usar los enfoques de AT, 0 el de efectividad para obtener el érea en a). Se
utiliza el de NUT/efectivdad; se determinan las cantidades necesarias como sigue

q = Ci20 AT20 = Cacate AT aceite
Cuyo = 150 Btu/min-°F

Cacere = 12,000 Btu/min = 75 Btu/ min-°F
160°F

porlo que
Cacm = Cmu

NTU = UA = (50Btu /hr-f°-°F) (A #°)
Guin  (75Btu/min-°F)(60min/hr)

=00111 Af¥

§= G = _ 12,000 Btu/min
Qmax Cuﬁ(?‘hm' cn)

= 12,000 Btu/min =0.889
( 75 Btu/min-°F)(240°F-60°F)
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Coee/Coax =0.5

De la figura 4.11 (a) NUT/ efectividad comprende los mismos valores para los
purdmetros NUT, &, y Cppd/ Cups .

De la figura 4.11 (c) se ve que las condiciones de este problema son imposibles por
lo que respecta a la configuracion de coraza y tubo. Usando el intercambiador de coraza y
tubo para corrientes con las razones de flujo y las temperaturas de entrada especificadas, se
logra menor transferencia de calor y los cambios de temperatura de las dos corrientes de
Jluido son menores que en el enunciado del problema.

Para obtener { c) de este efemplo, se tiene ahora

A =297

Cuzo =( 1201by, /min) ( 1 Btu/l1bn-"F) = 120Btu /min-°F
Caceze = 75 Btu/min-°F , por 1o que Corene ST Coom

NTU = Uf =33
Comin

Cmin = 75 =00625
Crax 120

» leyendo en la figura 4.11 (a), se obtiene &=0.86. Ahora se puede determinar g en la
Jorma

qg=£ CM(THM‘ cm)
= 0.86 ( 75 Btu/min-2F)( 240 °F -60 °F)

= 11,610 Btu/min

De este resuitado es fécil determinar cada una de las temperaturas de las corrientes
de saltda.

q = Crzo ( Toz0:a - Tazoen ) = Cocots { Tenaceive - Tsat aceirs )

Teat iz0 =60 + 11,610 Btu/min = 157°F
120 Btu/min-°F

Teatacora = 240 °F 11,610 Btu/min = 85.2 °F
75 Btu/ min-°F
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En este ejemplo, ¢) fue una evaluacidn relativamente sencilla usando el enfogue de
NUT / efectividad, en tanto que hubiera sido necesario un procedimiento laborioso de

Tewweky v

prueba y error si se hubiera usado el enfogue de ATy

4.4.- Consideraciones Adicionales en el Analisis y Diseflo de Intercambiadores de
Calor.

4.4.1 Ensuciamiento del Intercambiador de Calor

Cuando se ha mantenido en uso prolongado un intercambiador de calor, es seguro
que se forme sarro en las superficies de los tubos o que se deteriore la propia superficie
debido a la corrosidn. Con el tiempo, estos efectos alteran el funcionamiento del
intercambiador. A la superficie de transferencia de calor que se ha afectado en esa forma se
le Hama " sucia”.

Normalmente se corsidera que una superficie sucta es la que se presenta alguna
resistencia adicional a la transferencia de calor debido a la acumulacion de materias
extraflas o “ sarro”. Esta resistencia térmica adicional provoca en forma natural que la
transferencia de calor sea inferior a la correspondiente en el caso que no haya resistencia
de suciedad.

Predecir la acumulacion de sarro o el efecto correspordiente en la transferencia del
calor es muy dificil. Se puede evaluar el desempefio real de un intercambiador de calor

después de un pertodo de servicio, y de ahi determinar la resistencia por ensuciamiento.
Con una superficie limpia,

Go=UpA ATy = AT (4-30)
2R

En forma andloga, para una superficie sucia,

Go=UrA A\ = _Aljw (4-31)
2R¢

en donde X Reg y X' Ry representan la resistencia térmica total para las superficies limpia y
sucia respectivamente.

En el caso de ura superficie limpia

Uo = Z { 4-32)
L+ Aoln(rgr;) + 4g
ko 2nk A
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donde los términos en el denominador son las resistencias térmicas debidas a la conveccidn
en la superficie exterior de los tubos, la conduccidn a través de la pared de los tubos, y la
conveccidn en la superficie interior de los tubos respectivamente.

Para una superficie sucia, la expresion para U es

U= 2 (4-33)
d+ Ro+ Aglnfry/rd +R: + 4
ho 2k Ah

en la cual los términos adicionales Rgy R; representan las resistencias de ensuciamiento en
las superficies exterior e interior del tubo respectivamente. En la tabla 4.1 se proporcionan
algunos valores tipicos de resistencia de ensuciamiento que se deben emplear en la ecuacion
(4-33). La Tubular Exchanger Manufacturers Association sugiere estos valores.

Tabla 4.1 Resistencia de ensuciamiento para determinados fluidos en los
intercambiadores de calor.

Resistencia de

Fluido Ensuciamiento
( hr-f-°F /Btu)
Agua destilada . 0.0005
Agua de mar por debajo de 125°F 0.0005
por arriba de 125°F 0.001
Agua tratada para caldera 0.001
Agua potable o de pozo por debajo de 125°F 0.001
porarribade 125°F 0.002
Ligquidos de refrigeracion 0.001
Vapores de refrigeracidn 0.002
Gasolina liquida y vapores orgénicos 0.0005
Acette combustible 0.005
Aceite de enfriamiento 0.004
Vapor sin aceite 0.0005
Alre industrial 0.002

La tabla 4.2 da algunos velores representativos del coeficiente de transferencia de
calor global para distintas combinaciones de fluidos. Muller sugirid los valores listados. No
se debe considerar que estos valores son exactos, sino solamente representativos de las
magnitudes que se deben esperar en los intercambiadores de calor con las combinaciones
listadas de fluidos.
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Tabla 4.2 Coeficientes de transferencia de calor global valores aproximados

Combinacidn de Fluidos U(Btu/hr-f*-°F)
Agua a aire comprimido 10-30
Agua a agua, camisas de enfriamiento 150-275
Agua a salmuera 100- 200
Agua a gasolina 60- 90
Agua a gas de petrdleo o un destilado 35-60
Agua a solventes orgdnicos, alcohol 50- 150
Agua a alcohol de condensacion 45-120
Agua a aceite de lubricacion 20- 60
Agua a vapores de aceite de condensacion 40- 100
Agua a Fredn - 12 de condensacion o de ebullicion 50- 150
Agua a amonio de condensacion 150 - 250
Vapor a agua, calentador instanténeo 400 -600
de caldera almacenaje- tanque 175-300
Vapor a aceite, combustible pesado 10-30
combustible ligero 30- 60
desttlado ligero de petroleo 50- 200
Vapor a soluciones acuosas 100- 600
Vapor a gases 5-350
Orgdnicos ligeros a orgdnicos ligeros 40-75
Orgénicos medianos a orgdnicos medianos 20- 60
Orgdnicos pesados a argdnicos pesados 10- 40
Orgdnicos pesados a orgénicos ligeros 10-60
Petrdleo crudo a gas de petrdleo 30-55
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CAPITULO V

DISENO DE
INTERCAMBIADOR DE
DOBLE TUBO
FLUJO
CONTRACORRIENTE



En este capltulo se pasara de &l equipo de Intercambio a solo uno de estos equipas
que es el que mds nos interesa debido a que es el més contin, pero ya con las bases

anteriores

INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBRO: FLU/O A CONTRACORRIENTE.

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 recuperabies. Los calentadores se usan primariamente para calentar
fluidos de proceso, y generalmente se usa vapor con este fin, aun cuando en las reflnerias de
petrdleo el acette callente recirculado tiene el mismo propdsito. Los enfriadores se emplean
para enfriar fluidos en un proceso, el agua es el medio enfriador principal. Los
condensadares sorn enfriadores cuyo proposito principal es eliminar el calor latente en lugar
de calor sensible. Los hervidores tienen el proposito de suplir los requerimientos de calor en
los procesos de destilacion como calor latente. Los evaporadores se emplean para la
concentracion de soluciones por evaporizacion de agua. St ademds del agua se vaporiza
cualguier otro fluido, la unidad es un vaporizador.

INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO
5.1 Intercambiadares de calor de doble Tubo tipo Horquilla

La imagen industrial de este aparato es el intercambiador de dable tubo que se
muestra en la Fig 5.1. Las partes principales son dos juegos de tubas concentricos, das tes
conectoras, un cabezal de retorno y un codo en U. La tuberia interior se soposta mediante
estoperos y el fluido entra al tubo interior a través de una conexidn roscada localizada en la
parte externa del intercambiador. Las tes tienen boquillas o conexiones roscadas que
permiten la entrada y salida dei fluldo del dnulo que cruza de una seccidn a otra a través del
cabezal de retorno. La tuberla interior se conecta mediante una conexion en U que estd
generalmente expuesta y que no proporclona superficie de transferencia de calor. Cuando
se arregla en dos pasos como en la fig 5.1 la unidad se lama horquilia .

Fig 5.1 Intercambiador de dable tubo

El intercamblador de doble tubo es demasiado itil, ya que se puede ensamblar en
cualquier taller de plomeria a partir de plezas estandar, proporcionando superjicies de
transferencita de calor a bajo costo. Los tamafios esténdar de tes y cabezales de retarno se
dan en la tabla 5.1
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Tahla 5.1 Conexiones para Intercambiadores de Doble Tubo
Tubo exterior IPS Tubo interior IPS
2 1 Y%
24 1%
3 2
4 3

Los intercambiadores de doble tubo generalmente se ensamblan en longitudes
efectivas de 12, 15 0 20 pies, la longitud efectiva es la distancia en cada rama sobre la gue
ocurre transferencia de calor y excluye la prolongacion del tubo interior despues de la
seccidn de intercambio. Cuando las horquillas se emplean en longitudes mayores de 20 pies
correspondientes a 40 pies lineales efectivos o més de doble tubo, el interior se vence
tocando el tubo exterior, por lo que hay una mala distribucidn del fluido en el énulo. La
principal desventaja en el uso de los intercambiadores de doble tubo es la pequefia
superficie de transferencia de calor contenida en una horquilla simple. Cuando se usa con
equipo de destilacidn en un proceso industrial, se requiere gran niimero 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 periodicos son prohibitivos comparados con otro tipos de equipo. Sin
embargo, los intercambiadores de doble tubo encuentran su mayor uso en donde la
superficie total de transferencia requerida es pequefia 100 a 200 ¥ 0 menos.

Coeficientes de Pelicula para Fluidos en Tubertas y Tubos

La ecuacidn que se obtuvo para el calentamiento de varios aceites en tuberias,
basada en los datos de Morris y Whitman. Sieder y Tate, hicieron una correlacion posterior
tanto para el calentamiento como para el enfriamiento de varios fluidos, principalmente
fracciones de petroleo, en tubos horizontales y verticales, llegando a una ecuacion para el
JSlujo laminar donde DG/p <2100 en la forma

2D =186 (DG)( Cu) (D) (p )™ = 1.86(4 we )P ()™ (5-1)
& L y7, A Lo T kL Hao

donde L es la longitud total de la trayectoria de transferencia de calor antes de que haya
mezcla . La ec. ( 5-1) dio las desviaciones maximas de la media de aproximadamente. + 12%
de Re = 100 a Re = 2100, excepto para agua. Despues del rango de transicion, los datos
pueden extenderse al flujo turbulento en la forma

heD =0027(DG)* ( cu)® (u ) (5-2)
k H k Lw
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La ecuacidn ( 5-2) dio una desviacion media maxima de aproximadamente +15 y
-10 % para nimeros de Reynolds arriba de 10,000. Aungue las ecuaciones ( 5-1) y (5-2)
Jueron obtenidas para tubos, también se podrdn usar indiscriminadamente para tuberias.

Las tubertas son mds rugosas que los tubos y producen mds turbulencia para los mismos
nimeros de Reynolds. Los coeficientes calculados de correlaciones de datos de tubo son

actualmente menores y més seguros que los calculos correspondientes basados en datos de
tuberias, v no hay en la literatura correlaciones de tuberia tan extensas como las
correlaciones para tubos las ecuaciones anteriores son aplicables para liquidos orgdnicos,
soluciones acuosas y gases. No sor conservadoras para el agua y despues se darén datos
adicionales para este caso. Para permitir una representacion grdfica de ambas ecuaciones
en un solo par de coordenadas, refiérase a la figura 5.2 usando la ordenada.

Ju=( D) (Cu )P ()
s k Lo

y la abscisa ( DG/u ) solamente puede mostrarse la ecuacion ( 5-2). Usando D/E o L/D como
pardametro, se puede también incluir la ecuacion ( 5-1). La region de transcicion junta las
dos. Graficas de las ecuaciones ( 5-1) y ( 5-2) se dan en la fig. 24 del apéndice junto con la
una linea de pendiente 0.14 para facilitar la solucion de la razén @ = (u/u, )*?.

Fluls 1aming "‘.""' Flujs trbubenty

Fe sl Jm.;.o. £¢.f&2)7

P
i e 14
/l/lhd

,- h('{.:)-ﬂu

(5

)

Jut ®

Fig. 5.2 Curva de transferencia de calor para tubos.

Fluidos que fluyen en un dnulo. Diametro equivalente. Cuando un fluido fluye por un
conducto que tiene seccidn diferente a la circular, tal como un ¢nulo, es conveniente
expresar los coeficientes de transferencia de calor y factores de friccidn mediante los
mismos tipos de ecuacion y curvas usadas para tuberias y tubos. Para permitir este tipo de
representacion para la transferencia de calor en los dnulos, se ha encontrado ventajoso
emplear un didmetro equivalente a la seccidn del dnulo. El radio hidrdulico se obtiene como
la razdn del érea de flujo al perimetro himedo. Para un fluido que fluye en un dnulo, como
se muestra en la fig 5.3, el érea de flujo es evidentemente ( w4} ( I’ ; - DF ) pero los
perimetros humedos para la transferencia de calor y caidas de presion son diferentes. Para
la transferencia de calor el perimetro himedo es la circunferencia exterior del tubo
intertor con diametra Dy, y para la transferencia de calor en el dnulo.
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D.=4n = _4xdreadeflujo = 4z ng- Dz_,l_; =ﬁ2_,_:__QiL. = (5-3)
perimetro himedo 47Dy Dy

En los célculos de calda de presion. la friccion no solamente se origina por la resistencia
del tubo exterior, sino también es afectada por ia superficie exterior del tubo interior. El

perimetro himedo total es = ( D; +D, ), y para la caida de presion en un dnulo

D, = _4xdreadeflujo =4 DF;-D%,) =D;-D, (5-4)
perimetro himedo 4n{D; +D))
de friccion

Fig. 5.3 Diametros de los danulos y localizacion
de coeficientes.

Esto conduce al resultado andmaio de que el nimero de Reynolds para las mismas

condiciones de flujo, w, G. y u, son diferentes para transferencia de calor y calda de

presidn, puesto que D, debe estar sobre 2100 mientras que D', esté debajo de 2100.

Actualmente ambos nimeros deReynolds deberdr considerarse inicamente aproximados,

puesto que la distincidn exacta entre flujo laminar y turbulento a un nimero de Reynolds de
100 no es completamente vélida en el dnilo.

3.2 Coeficientes de pelicula para fluidos en dnulos

Cuando el didmetro equivalente de la ecuacidn ( 5-3) se sustituye por D, la fig. 24 en
el Apéndice puede considerarse como una gréfica de D,G/u vs. ( ho DS Cu /o) (1 1,) %
hoes el coeflciente exterior o del anulo y se obitene de la misma forma que hy, por
muitiplicacidn de la ordenada. Aun cuando D difiera de D, hges efectiva en el didmetro
exterior del tubo interior. En intercambiadores de doble tubo es costumbre usar la superficie
exterior del tubo interior como la superficie de referencia en Q = UAA, y puesto que h; se ha
determinado para A, y no para para A, debe ser corregida. h; se basa en el drea
correspondiente del didmetro interior donde la superficie por pie de longitud es de nx DI.
En el exterior del tubo la superficie por pie de longitud es de mx DE; y de nuevo, haciendo
hy el valor de h; referida al didmetro exterior,

ho =hi A =h; DI (3-5)
A DE



5.3.- Factores de obstruccion y ensuciamiento en los intercambiadores de calor.

Los coeficientes totales de transferencia de calor requeridos para cumplir con las
condiciones de proceso, deben ser determinados de la ecuacidn de Fourier cuando la
superficie Aes conociday Q y At son calculados apartir de las condiciones de proceso.
Entonces U =/ AAt. Si la superficie no se conoce, la U puede obtenerse independientemente
de la ecuacidn de Fourier mediante los dos coeficientes de pelicula. Despreciando la
resistencia de la pared del tubo,

A =R tR =1+ 1 ( 5-6)
U ho o
d
U=_hph, (3-7)
heo + R

La localizacion de los coeficientes y temperaturas se muestran en la Fig. 5.3 cuando
U ha sido obtenida de los valores de hy, y by, y Q y At son calculados de las condiciones de

proceso, la superficie A requerida puede ser computada. El cdlculo de A se conoce como de
diseRo.

Cuando los aparatos de transferencia de calor har estado en servicio por algin
tiempo, sin embargo, se les depositan incrustaciones de basura en la parte interior y exterior
de las tuberias, afladiendo dos resistencias mas de las que fueron incluidas en el célculo de
U por la ecuacion ( 5-6). La resistencia adicional reduce el valor original de Uy la cantidad
requerida de calor ya no se transflere por la superficie original A; T; aumenta, y t;
disminuye respecto a las temperaturas de salida deseadas, aun cuando b, y h, se mantienen
sustancialmente constantes. Para obviar esta eventualidad es costumbre diseflar el equipo
anticipando la depositacion de basura e incrustaciones, introduciendo una resistencia Ry
llamada factor de basura, incrustacion o de obstruccion. Supongase Ry, el factor de
odstruccion para el fluido del tubo interior a su didmetro interior. y Ry, el factor de
obstruccion para el fluido del &nulo en el didmetro exterior del tubo interior. Estos factores
pueden ser considerados muy delgados para lodos, pero apreciablemente gruesos para
incrustaciones que tienen conductividad térmica mayor que los lodos. Estas resistencias se
muestran en la figura 5.4. El valor de U obtenido en la ecuacion ( 5-7) unicamente a partir
de 1/hy y 1/h, puede constderarse como coeficiente total Himpio designado por U, para
mostrar que los lodos o basura no se han tomado en cuenta. El coeficente total de lodos Up
en lugar de U, , proporciona las bases en las cuales el equipo debe ser hecho en iltima
instancia. La correlacidn entre los dos coeficientes totales U, y Up es

Fig. 5.4 Localizacidn de los factores de obstruccidn y
coeficientes de transferencia de calor.
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L= 1 +Ra+Ry (5-8)

Up U

o poniendo
Rii+ Ry =R (59
1 =1+R (5-10)
Up U,

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

I =1+ _1=00033+00!=00I33

brc kio ko

o U, = 1/0.0133 = 75.0 Btu /kr-f*-°F. De la experiencia, permitasenos decir, que se ha
encontrado una resistencia térmica para los lodos Ry = 0.001 hr-f*-°F/Btu se depositard
anualmente dentro del tubo, y Ry, = 0.0015 se depositaré en el exterior del tubo. ; Para que
coeficiente total deberd calcularse la superficie de manera que el aparato deba limpiarse
una vez por aflo solamente? Entonces Ry = Ry + Ry, = 0.0025, y

4 =1 +Ry =_1 +00025=00158 hr--°F /Btu
Up U, 75.0

Up= _1 =633 Btu/ hr-f?-°F
0.0158

La ecuacidn de Fourier para la superficte en la que el lodo se depositard se transforma en
Q=UpA A {5-11)

St se desea obrener A, entonces kg, y ho deberdn calcularse primero mediante ecuaciones
tales como las ecs. ( 5-1) y (5-2) que son independientes de la magnitud de la superficie
pero dependen de su forma, tales como el didmetro y drea de flujo de fluido. Con éstas, U, se
obtiene de la ecuacion ( 5-6) y Up se obtiene de U, usando la ecuacion ( 5-10). Algunas
veces, sin embargo, es deseable estudiar la velocidad a la cual se acumula el lodo o barro
sobre una superficie conocida A U, permanecerd constante si la incrustacion o lodo no
altera la velocided de la masa reduciendo el drea de flujo del fluido. Up y At cambiarén
obviamente a medida que se acumule el lodo debido a que la temperatura del fluido variard
a partir de cuando la superficie estd recién instalada y limpia hasta que se obstruya. Si At se
calcula de temperaturas observadas en lugar de las temperaturas de proceso, entonces la ec.
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(5-11) puede ser usada para determinar R; para un periodo de obstruccidn dado. Entonces
de la ec. ( 5-10)

Ra=_1 1 ( 5-12)
U U,
que también puede ser escrita como
Ry=- U, -Up (3-13)

UUp

Cuando Ry ( depositado) > R, ( permitida), como sucede despues de cierto periodo de
servicio, el aparato no pasaré una cantidad de calor igual a los requerimientos de! proceso y
debe ser limpiado.

En la tabla 12 del apendice se anotan valores nimericos de factores de obstruccion
para clerta variedad de procesos. Los factores de obstruccion tabulados pretenden proteger
al intercambiador de entregar menos calor que el requerido por el proceso por un periodo
de un afto a aflo y medio. De hecho ef proposito de los factores de obstruccion tabulados,
debe considerarse desde otro punto de vista. Al diseflar una planta de proceso que contenga
varios intercambiadores de calor,pero sin equipo alternante o de respuesta, el proceso
deberd descontinuarse y el equipo limpiarse tan pronto como el primer intercambiador se
obstruya Es impréctico parar cada vez que alguno de los intercambiadores se obstruya,
usando los factores de obstruccidn tabulados se pueden hacer arreglos, de manera que
todos los intercambiadores en el proceso se ensucien al mismo tiempo stn considerar el
servicio. En esta fecha todos pueden desmantelarse y limpiarse en un solo paro. Los valores
tabulados pueden diferir de aquellos encontrados por experiencia en servicios particulares.
St se hace rnecesario una limpleza demasiado frecuente, debe aumentarse Ry en disefios
Sfuturos.

Debe esperarse que el equipo de transferencia de calor transferirg mas calor que los
requerimientos del proceso cuando recién se pone en servicio y que se deterioraré durante la
operacion, a resultas de que los lodos hasta gue justamente cumpla con los requerimientos
del proceso. El célculo de las temperaturas desarrolladas inicialmente por un
intercambiador limpto cuya superficie ha sido designada por Up, pero que esté operando sin
lodos y que consecuentemente, esta sobrado de érea, no es dificil.

5.4.- Calda de presion en tuberlas y tuberias de dnulo.

La calda de presion permitida en un intercambiador es la presion estética de! fluido
que debe disiparse para mover el fluido a través del intercambiador. La bomba seleccionada
para la circulacion del fluido en proceso debe desarrollar suficiente carga a la capacidad
deseada para vencer las pérdidas de friccion causadas por la tuberia de conexion,
conexiones, reguladores de control, y la caida de presion en el intercambiador mismo. Esta
carga debe afladirse a la presidn estdtica del final de la linea, tal como la elevacidn o
presion del recipiente final que recibe. Cuando se ha designado una caida de presidn

87



definida para un intercambiador como parte de un circuito de bombeo, deberd siempre
utilizarse tan completamente como sea en el intercambiador, ya que de otra forma deberd
disiparse mediante un reductor de presidn. Puesto que

AF o G (aproximadamente, puesto que f varia algo con DG/u)
y en la ecuacton ( 5-2) para flujo turbulento
h a0 G* (cercanamente)

el mejor uso para la presion disponible es aumentar la velocidad de la masa que tambien
aumenta h; y d:mnuye el tamafio y costo del aparato. Es costumbre permitir una caida de
presion de 5 a 10 1b/plg? para un intercambiador o bateria de intercambiadores que
desempefien un mismo servicio en un ? Proceso, excepto donde el flujo es por gravedad. Para
cada corriente bombeando 10 1b/plg’ es esténdar. Para flujo por gravedad la calda de
presion permitida esta determinada por la elevacion 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 tubertas puede ser computada de la ecuacion de Fanning
usando un valor aproptado de I dependlendo del tipo de flujo. Para la calda de presion en
Slujos que fluyen en un dnulo, reemplace D en el nimero de Reynolds por D'y para obtener f.
La ecuacidn de Faninng puede ser modificada para dar

AF=_4fG L ( 5-14)
27 D,

La caida de presion computada por la ecuacion ( 5-14) no incluye la calda de
presion cuando el flujo entra o sale de los intercambiadores de doble tubo conectados en
serie, la perdida de entrada es usualmente despreciable, pero para los dnulos puede ser
importante. La calda de presion permitida de una cabeza de velocidad, V*/2g ', por horquilla
ordinariamente es suficiente. Supdngase que fluye agua en énulo con una velocidad de masa
de 720,000 Ib/ hr- ¥ . Puesto que p = 62.5 1b/ f* ( aproximadamente ),

V=__G =__720000 = 3.2 /seg
3600p 3600x 62.5

La calda de presion por horquilla seré 3.2 /(2 x 32.2) = 0.159 ft de agua 0 0.07
Ib/plg’ . A menos de que la velocidad sea bastante mayor que 3 ft /seg , las pérdidas de
entrada y salida pueden despreciarse. En la fig 27 del apéndice estén graficados valores de
V? f2g " directamente contra la velocidad de la masa para los fluidos con gravedad especifica
de 1.0.
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5.5 Cdlculo de un Intercambiador de doble tubo.

Todas las ecuaciones desarrolladas previamente se combinardn para bosquejar la
solucion de un intercambiador de doble tubo. Los cdlculos consisten en simplemente
computar hoy hi, para obtener U, . Permitiendo una razonable resistencla de obstruccidn, se
calcula un valor de Up a partir del cual se puede encontrar la superficie usando la ecuacion
de Fourier Q =UpA At

De ordinario, el primer problema es determinar que flujo deberé ponerse en el dnulo
y cudl en el tubo interior. Esto se expedita establectendo los tamafios relativos de dreas de
flujo para ambas corrientes. Para iguales caidas de presion permisibles, tanto en las
corrientes caltentes como frias, la decision depende en el arreglo que produzca la velocidad
de la masa y caida de presion casi iguales. Para los arreglos estdndares de tubos dobles, las
dreas de flujo se dan en la tabla 5.2

En el bosquejo sigutente, las temperaturas de jlujo callente y frio se representan por
letras maytisculas y miniisculas, respectivamente. Todas las propiedades de los fluidos se
indican por letras minisculas, para eliminar la necesidad de una nueva nomenclatura

Condiciones de proceso requeridas:

Fluido caliente: T), T;, W,c,5s o p, u, ¥, AP, Ry, 0 Ry
Fluido frio: ty, t;, w,c, s o p, i, k¥, AP, Ry 0 Ry,

Los diametros de la tuberia deben darse o suponerse.

Tabla 5.2 Areas de Flujo y Diametros equivalentes en Intercambiadores de Doble
Tubo.

Intercambiador, IPS Area de flujo, plg’ Anulo, pig

Aslo Twe |4 &,
2x1% 1.19 1.50 0.915 0.40
2% x1 % 2.63 1.50 2.02 0.81
3 x 2 2.93 3.35 1.57 0.69
4 x 3 314 7.38 1.14 0. 53

Un orden de cdiculo conveniente es el siguiente:
(1) De Ty, Ty t;.,t;, compruebe el balance de calor usando ¢ a Toromedio » ¥ tpromedio
Q=WC{T;-T2) ='M’.‘(f)~h)

Las pérdidas por radiacidn de los intercambiadores usualmente son insignificantes
comparadas con la carga térmica transferida en el intercambiador.

( 2) MLDT suponiendo flujo a contracorriente.
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(3) Tc yt.:Siel llguido no es una fraccidn del petroleo o un hidr_ocarbgro, la -
temperatura caldrica no puede ser determinada por el uso de Ia fig 17 del apéndice. En lugar
de esto, el calculo de U, debe efectuarse en las terminales calientes y frias suponiendo Uy y
U, de los cuales uno puede obtener X,. Entonces se obtiene F, de la fig 17. Si ninguno de los

liquidos es muy viscoso en la terminal fria digamos no mds de 1.0 centipoise, si el rango de
temperatura no excede de 50 a 100 °F, y si la diferencia de temperatura es menor de 50 °F, se
puede usar el medio aritméticode Ty y Ty, y ty y tzen lugar de T, y t, para evaluar las
propiedades flsicas. Para flufo ro viscoso ¢=(u /;J,,)a“ puede tomarse como 1.0 como se
supone mds abajo.

Tubo interior

( 4) Area de flujo, a, = n DF /4 f°

(3) Velocidad de masa, G, = w/a,, Ib/ hr-f¥

(6) Obtener 1 a T, o t, dependiendo de lo que fluya en ef tubo interior. u, Lb/ fi-hr =
centipoise x 2.42

De D fi, G, b/ hr-f, p Ib/fi- h obténgase el nimero de Reynolds, Re, = Dg,/ut.

(7) De la fig 24 del apéndice en la cual fy = (hD %) (cu /e )'*? (1w, )% vs Dg/u
obténgase fy

8) De c Btu/lb-°F, p 1b/ fi-hr, k Btu/hr-ft* ( °F/#), todos obtenidos a T, o t, compute
113
(cu/k)

( 9) Para obtener h, multiplicar jy por (¥/D) (cu /&) ( $=1.0) o

2D (cu)' ()M (cp )P x 10=hBrumrfPoF  (5-150)

k k Hiw D &
( 10) Convertir h;a hy,, by, = hi (A /A) = by x DI/DE (5-5)
Anulo

(4) Areade flujo, a, = m( D;- DF )74, A%

Diametro equivalente D, = _4 xdreadeflujo = D%y -DF  f (5-3)
perimetro himedo Dy

(5) Velocidad de masa, G,=w/a, , lb/hr-f°

(6) Obtenga yt a T, ot, Ib/fi-hr = centipoises x 2.42. De D, ff, G, I/ hr-f, ut
Ib/ ji-hr obtener el niimero de Reynolds
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(7) Delafig 24 del apendice enlajy =(ho DJ¥) (€ %)'"? (/1) vs Dy Gofpt
obtener fy.

(8) De c, i yk todos obtenidos a T,0t. computar(cu/t)”
(9) Para obtener h, nultiplique jy por (k/D,) (cy/k)m (¢=10o

hD (cu ) (o J* k (cp ) 2 1.0=h, Brmr-fP-=°F  (5-15b)

k ¥ Hw D, ¥

Coeficientes totales:

(11) Compute U, =hi ho /(hiy + hs) , Btu/ hr-fP-°F (5-7)

( 12) Compute Upde 1/ Up =1/ U, +R, (5-10)

(13} Compute Ade Q = Up A At que debe ser transformada a longitud. si la longitud
no corresponde a niimero entero de horquillas, resultard en un cambio en el factor de
obstruccion. El factor de obstruccion recalculado deberd igualar o exceder el jfactor de
obstruccidn requerido haciendo uso del nimero de horguillas inmediatamente superior en
numero entero.

Calculo 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) obtererf

(2) AR, = 4fG° L/ 20 D, pies
AF,p/ 144 = AP, , Ib/plg?

Anulo:

(1) Obtener D, = 4x(I¥,-I¥}) = (D;-Dy) (5-4)
4n(D; +Dy)

Computar el nimero de Reynolds, Re ', obtener f

(2) AF,= 4fG’L/2gff D, S (5-14)
(3) Perdidas de entrada y de salida, una cabeza de velacidad por boquilla:
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AR, = ¥, ft/horquilla

J0’
-
(AF.+ AR ) 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 ejemplo 1

Ejemplo 1

Intercambiador de doble tubo para benceno- tolueno. Se desa calentar 9820 Ib/h de
benceno frio de 80 a 120 °F usando tolueno caliente que 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 encontrarédn en el apéndice. A cada corriente se le asignard un factor de

obstruccidén de 0.001, y la caida de presion permitida para cada corriente es de 10.0
Ibiplg’ .

Se dispone de cierto numero de horquillas de 20 ft de longitud de 2 por ! Y plg 1PS
(Cuantas horquillas se requieren ?

Solucidn:

( 1) Balance de calor:

Benceno, tyem = _80 1120 =100 °F C =0425 Bru 1b-°F
Q =9820x 0.425 (123- 80) =167 000 Btu/hr

Tolueno, Toom = _160 +100 = 130°F C =0.44 Btu /Ib-°F

2
W= __167000 = 0330 Ib/hr
0.44( 160- 100}
(2) MLDT
Fluido callente Fluido frio dif
160 alta temperatura 120 40
100 baja temperatura 80 20
20 At;-An
MLDT =_ Aty - Ay = 20 = 288°F

2.3In AtyA 2.3!n 40/20
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( 3) Temperaturas caloricas: Una comprobacidn de ambas corrientes mostrard que 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 coefictentes pueden de
acuerdo con esto evaluarse de las propiedades de la media aritmética, pudiéndose suponer el

valor de ( Wity )" igual a 1.0

Torom =% (160 +100) = 130 °F

tyrom = Y (120 +80 ) = 100 °F

Proceder ahora con el tubo interior. Una comprobacion de la tabla 5.2 indica que el
drea de flujo es mayor que la del dnulo. Poner la corriente mayor, benceno en el tubo

interior.

Fluido caliente: dnulo, tofueno
( 4) Area de flujo
D, =2067/12=01725
Dy =166/12 =0.138f
a,=m(D;-D))/4

= #(0.1725° - 0.138 }/4 = 0.00826 f
Dequiv., D,=(D%;-D')/D, ,
D,=(0.1725%-0138 ) /0138 =0.0762

(5) Velocidad de masa, G, =Wi/a,
= 6330/ 0.00826 = 767 000 1b/hr-f¥¥

(6) AI30°F, p =04lctp (fig144)
=0.41x242=0.991b/f-hr
MNo. Reyrolds Re, = D,G,

y7,
= 0.0762 x 767 000/ 0.99 = 59 000

(fig 24 A)

(8) A130°F, ¢ = 0.44 Btu/Ib-°F (fig 24)
k = 0.85 Btu/hr-f (°F/f) ( tabla 44)
(cu )'? =(044x099 ) =1725

k 0.085

(7)ju=167

(9 ho=jn k (ca)'” (u )™
D, k Jho

=167 x 0.085/0.0762 x 1.725x1.0

Fluido frio: tubo interior, benceno
(4 D=13812=01I5f
Area de flujo, a, = aD’/4
=mx0115/4=00104 ¢

( 5) Velocidad de masa, G, = w/a,
= 0820/ 0.0104 = 943 000 Ib/hr-f¥

(6) A1C0°F, u=050ctp(fig 14 A)
=0.50x 242 =121 1b/ft-hr

Re, =D G,

= o.mi 943 000/ 1.21 =89 500

(7) ju=236 (fig 24 4)

(8 A 100°F, ¢ =0.425 Btu/Ib-°F (fig 24)
k = 0.091 Btu/hr-f* (°F/ft) ( tabla 44)

(cu ) = (04255 121)"" =1.78
k 0.09]

(90 ho=ju k (cu )’ (u )"
D k Hw

236 x 0.091/0.115x 1.78x 1.0
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323 Btu /hrf’-°F 333 Btu Mhr-fP-F

( 10) Corrija h; a la superficie para el
hip =hex DI /DE

=333x 1.38/1.66 =276

Ahora proceder hacia el dnulo

( 11) Coeficiente total limpio, U, :

U =_ hgh, = 276x323 =149 Bu/hr-f-°F
hy +hs 276 +323
{ 12) Coeficiente total de diseflo, Up :
4 =1+k
Up U.
R, = 0.002 ( requerido por el problema)
=1 +0002
Up 149

Up = 115 Btu/hr-fP-°F
U, =149; Up =115

( 13) Superficie requerida
Q=UpAa A=__0Q
Up At
Superficie = _167 000 =505 f
115x 288

De la tabla 11 para tubo estandar de % plg IPS, hay 0.4335f¥ de superficie externa por pie
de longitud.

Longitud requerida = _50.5 =116t
0.435

Se necesitan conectar tres horgquillas de 20 en serie

( 14) La superficie suministrada serd en realtdad 120 x 0.435 = 52.2 f* . Bl factor de
obstruccidn serd entonces mayor que el requerido. El coeficiente actual de diseflo es

Up=__167000 =111 Btu/mr-f*-°F
52.2x 288

Re=U, -Up =_149-111 = 0.0023 hr-f*-°F /Btu
UUp  149x 111



Caida de Presion

(1) D, paralacaidade presion difiere
de D, para la tranferencia de calor.

D, =(D;-Dy)

=(01725-0.138) =0.0345 ft

Re'=D5G,

M

= 0.0345 x 767 000 /0.99 = 26 800
£=0.0035 +0.264 /26800°% = 0.0071
5=087, p=625x087 =543

(2) AR, = 4fG°s L
23}72D¢
= 4x0.0071x 767 000°x 120
2x4.18x 10° x 54.3x 0.0345
=23.57

(3)V=_GC =767000" = 3924
3600p 3600x 54.3

F=3(1 ) =3x3927 =078
2e° 2x 322

AP, = (23,5 +0.7) 54.3 =9.21b/plg’
144
AP, permitida = 10 Ib/plg’

(1) Para Re, = 89500 en (6} arriba
£=0.0035 +0.264 /(DG /1**
=0.0035 + 0264 =0.0057
89 500%%
s=088p=0625x0.88 =550

(3) AF, = 4{%%L
280D

= 4x 0.0057 x 943 000° x 120
2x4.18x 100 x55.0°x 0,115
=83

AP, = 8.3x 550 =3.21/plg’
144
AP, =permitida = 10.0 1b/plg’

Un cdlculo de Uy y U, da 161 y 138 respectivamente, y k. =0.17. De la fig 17 para
At/ A, = 20/40 = 0.5, F. = 0.43, mientras que en la solucidn anterior se uso el medio
aritmético de las temperaturas. El medio aritmético de las temperaturas supone F. = 0.50.
Sin embargo, ya que los rangos son pequeflos 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.
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DE
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En este capltulo se abordara ur tema especifico de la transferencia de calor por
radiacidn tratada generalmente en el capitulo 1, como lo es el cdlculo de hornos.

Cdlculo de Hornos

Las aplicaciones comerciales més importantes de la transferencia de calor radiante
se encuentran en el calculo y diseflo de hornos usados en las refinerias de petrdleo. Ya que el
arte de la construccion de estas unidades se desarrollo antes que la teoria, el célculo de la
transferencia de calor radiante en estos hornos evoluciond a partir de metodos empiricos. La
contribucion de varios investigadores a la literatura en problemas de calor radiante, tanto
de tipo especlfico, como general, especialmente aquellas de H.C. Hottel, han hecho posible
que el disefio de estos hornos se haga a partir de bases mds fundamentales. Se cuenta ahora
con métodos semitedricos para el cdlculo de las secciones radiantes de transferencia de
calor. A menudo estos metodos pueden adaptarse a la solucidn rdpida de problemas que se
encuentran en otra clase de hornos, ast como otros equipos en los que la transferencia de
calor radiante es de importancia

El propdsito de este capitulo es presentar algunos métodos empiricos y semitedricos
para el cdiculo de las secciones radiantes de los hornos, datos para su uso y efemplos de su
aplicacidn. Se indican las limitaciones de estos métodos y se seflala la adaptabilidad a otro
tipo de problemas de transferencia de calor. Se incluye una breve descripcidn de varios tipos
de calderas y calentadores de aceite en uso corriente. Se presenta una discucion de los
aspectos tedricos de la radiacion de gases no luminosos para ilustrar el enfoque general del
problema, y también se seflalan las simplificaciones y suposiciones hechas para reducir las
teortas a la practica. '

Si bien es necesario calcular el flujo de la transferencia de calor radiante para
diseflar el horno, muchos otros factores influyen a menudo la disposicidn de los hornos, tales
como el flujo permisible bajo varias condiciones y la cantidad y naturaleza de las cenizas en
la eficiencia de la superficie. Las precauciones que deben tomarse para evitar la deposicidn
de coque en los hornos calentadores de petrdleo tienen efecto pronunciado en el diseflo real
de estas unidades en refinerfas. De hecho el arte del diseflo de los hornos a menudo excede
en importancia a los cédlculos.

6.1 Calderas generadoras de Vapor.

Hay dos tipos generales de calderas generadoras de vapor. La caldera de tubos de
humo y la caldera de tubos de agua. El primer tipo consiste de recipientes cilindricos que
tienen tubos que pasan a lo largo de ellos y que se rolén a los cabezales del recipiente. Kl
haz de tubos que generalmente es horizontal, y la parte superior del recipiente no tiene
tubos. Los gases de combustion pasan a través de los tubos se mantiene cierto nivel de agua
para tener los tubos completamente sumergidos en ella, pero al mismo tiempo se dispone de
espacio para permitir la separacion del vapor de agua y las gotas de agua. Cuando se usan
tubos verticales en calderas de este tipo, los tubos deben sumergirse en agua hasta una
altura suficiente para reducir la temperatura de los gases suficientemente y evitar un
sobrecalentamiento de la parte superior de los tubas que no esta enfriada por el agua.
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Algunas de las partes enfriadas por agua, tales como la coraza o los espejos, pueden
Sujetarse ¢ radiacidn de los ases de combustion, puesto que estas partes son una porcion de
la camara de combustion . Bl principal mecanismo de la transferencia de calor de los gases
de combustion a los tubos es conveccion. Las calderas de tubos de humo raras veces
exceden los 8 ft de diametro y la presion de vapor generalmente se limita de 100 a 150
Ib/pig’ g. Las calderas de tubos de humo se usan para demandas de baja capacidad
generalmente de 15000 a 20000 ib/h de vapor para uso industrial, domestico o de proceso y
para generacidn de potencia en pequefia escala como en las locomotoras, etc. Como
combustible puede utilizarse carbdn, petréleo o gas, y en algunos casos combustibles tales
como la madera, lodos secos, etc.

Las calderas de tubos de agua, como lo indica su nombre, tienen agua dentro de los
tubos. La combustidn en el “stoker” o carbon pulverizado y coque, 0 gas o petréleo, proveen
la radiacion para los tubos, ademas de transferencia de calor que se efectia mediante
arreglo del flujo de gases calientes para lograr transferencia de calor por conveccidn. Hay
tres clasificaciones importantes de calderas de tubos de agua: tambor longitudinal, tambor
cruzado con tubos rectos, y tambor cruzado con tubos encorvados. El iltimo es el més
importante de los tres, y lo discutiremos brevemente.
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Fig 6.1 Caldera de baja presidn para quemar carbdn pulverizado

La fig 6.1 muestra una caldera tipica de baja presion diseflada para generar 200 000
Ib/h de vapor a 235 Ib/plg’ g y S00°F. Puesto que la temperatura de saturacion a esta
presion es unicamente de 401 °F, se requieren 99 °F de sobrecalentamiento. Debido a que la
carga total de sobrecalentamiento es solamente alrededor de 5% de la carga total de la
caldera, solo se hace necesario un sobrecalentador pequelo. Los tubos radiantes de la
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caldera cubren toda la pared y techo formando una “pared de agua” mediante la cual la
temperatura de la pared del refractario se mantiene baja disminu iyendo su mantenimiento. A
menudo los tubos de agua estan incrustados parcialmente en las paredes. La seccion
radiante de las paredes a veces se protege de sobrecalentamiento circulando aire frto por
la parte exterior. En lu caldera mostrada, el agua se alimenta por gravedad de los tambores
superiores a los calentadares er el fondo de la pared de agua en los cuatro lados. La
circulacion es hacia arriba a traves de estos tubos, y el vapor se separa del agua en los
tambores superiores pasando despues a través de un separador de vapor antes de
sobrecalentarse. En las calderas de baja presion, los tubas de conveccidn reducen la
temperatura de los gases de combustion lo suficiente para que estos pasen directamente al
precalentador de aire evitandose la recesidad de un economizador (precalentador de agua
de alimentacidn). Estos tubos de conveccidn son los tubos curvados que van de los tambores
superiores a los inferiores. La circulacion en esos tubos es, en general, hacia abajo en el
banco izquierdo ( enfriador) y hacia arriba en el banco caliente.

En la flgura 6.2 se muestra una caldera gerzeradora de vapor para planta de Fuerza.
Tiene una capacidad de 450 000 Ib/h de vapor a 900 1b/plg’ g y 875 °F. Puesto que la
temperatura de saturacion a 900 Ib/plg’ g es de 532 °F, se requiere un grado considerable de
sobrecalentamiento. Entre la caldera radiante y el sobrecalentador sdlo se puede poner una
superficie de conveccion muy pequefla ya que los gases de combustion a alta temperatura,
deben usarse para alcanzar la temperatura de sobrecalentamiento requerida con una
superficie razonable en el sobrecalentador. Puesto que el agua de alimentacion debe tenerse
esencialmente a la temperatura de saturacion antes de ser admitida en los tambores, se
absorbe cornsiderable cantidad de calor en la seccidn del economizador en donde se
precalienta el agua, y la eficiencia térmica de la unidad se incrementa un poco més
precalentando el aire de combustidn con los gases antes de que estos pasen a la chimenea.

6.2 Hornos para la Irdustria Petrdlera

En las operaciones de destilacion atmosferica y al vaclo de crudos, “cracking
térmico”, y los modernos procesos de gas a alta temperatura, los hornos tubulares de
calentamiento directo son factor primario en las unidades de refinacion. Los hornos también
se usan ampliamente en operaciones de calentamiento, tratamiento, y vaporizacion. En las
refinerlas se requieren hornos para manejar fluidos a temperaturas hasta 1500 °F y
combinaciones tan severas como temperaturas de ! 100 °Fy 1 600 Ib/plg’ g.

En estos hornos se usa como combustible exclusivamente petroleo o gas, aungue en
un futuro proximo pueden desarrollarse para quemar subproductos del petréleo como de
coque. En general la eficiencia térmica de los hornos de las refinertas es considerablemente
menar que la de las calderas de gran tamafio productoras de vapor, ya que en muchos casos
el combustible tiene poco valor en la refineria. Con la tendencia hacia la mayor utilizacion
del petrdleo crudo producido, el combustible empieza a escasear y al mismo tiempo es mds
valioso, por lo que las refinerias reconocen la necesidad de mayores eficiencias térmicas. Se
espera que el rango de las eficiencias térmicas aumentaré de 65 a 70% del empleado
anteriormente, hasta 75 u 80% en el futuro.
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Fig. 6.2 Caldera radiante para generacidn de potencia para quemar carbon
pulverizado

Coma en las calderas, los hornos de refinertas usualmente contienen superficie
radianrte y de transferencta de calor por conveccidn. Ocasionalmente para los hornos de
baja capacidad se emplea solamente superficie radiante y sus capacidades ordinarias llegan
a los 5000 000 de Btu/hr. Los precalentadores de aire casi no han sido usados debido a la
relativa felta de importancia de la economia de combustible; sin embargo, ain con
combustibles de precio moderado generalmente se puede demostrar que son més econdmicos.

La figura 6.3 se muestra un horno de tipo caja calentado por la parte inferior de la
seccidn radiante. Los hornos de este tipo pueden tener capacidades que varian de 25 a 100
miliones de Btu/kr. Los tubos radiantes cubren las paredes laterales, techo y seccidn del
puente ( porcion entre las secciones radiantes y de conveccidn). El petrdleo se precalienta en
la parte inferior e hileras superiores del banco de conveccidn, pasando luego a los tubos
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radiantes. Despues de alcanzar una temperatura elevada ( 900 a 1000 °F) se pasa a través de
un gran nimero de tubos de la seccidn de conveccidn donde se mantiene a alta temperatura
por tiempo suficiente para efectuar el grado deseado de craking. Estos tubos de conveccion
se llaman seccidn de empape. El tipo particular de horno de la flg 6.3 emplea recirculacion
de los gases de combustion, lo que sirve para aumentar la capacidad de la seccidn de
conveccion y reduce la carga de la seccion radiante. La cantidad de gases de combustion
recirculados se controla por dos factores, (1) limitacion del Jlujo de calor de la seccion
radiante para prevenir sobrecalentamientos en los tubos Y depositos de coque dentro de ellos
(2) controlar el gradiente de temperatura de la seccidn de empape. Entre mds constante se
mantenga la temperatura del petroleo para cierta temperatura de salida del horno, mayor
serd el “ factor de empape” y el craking carrespondiente. Esto supone,por supuesto que la
temperatura de salida es la temperatura més alta de el petrdleo. El calor de la reaccion
endotérmica del craking puede resultar en una condicidn en la que la temperatura del
petrdleo disminuya de la entrada a la salida de la seccién de empape. Una disminucion de la
ltemperatura es indeseable particularmente en el craking en fase de vapor, ya que los
pollmeros que se forman en la fase de vapor, pueden condensar en las paredes del tubo y
crackizarse luego para producir coque.
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Fig. 6.3 Horno tipo caja

La fig 6.4 muestra el horno tipo De Florez que liene seccidn transversal circular y
emplea tubos verticales. Todos los tubos radiantes estén equidistantes de los quemadores,
asegurando una buena distribucion circunferencial del calor, pero el flujo del calor puede
variar considerablemente de la parte inferior y tiene tan poca superficie de conveccidn que
pdra mejorar la eficiencia térmica se emplea precalentador de aire.

100




Salva
o ety i lay

Fig 6.4 Horno circular De Florez

La fig 6.5 muestra un horno tipo de caja de seccidn radiante doble. Los tubos de la
seccion de conveccidn y los de una seccidn radiante se empledn para un solo servicio,
mientras que la otra seccidn radiante se controla independientemente para efectuar otro
servicio. La fig 6.6 muestra un horno con banco de conveccion superior y del tipo de caja, la
chimenea estd localizada en la parte superior del banco de conveccion. Una disposicidn de
este tipo permite ahorros er la obra del ducto y chimenea para gases de combustion en
comparacion con los arreglos de “tiro invertido” que tienen los bancos de conveccidn en la
Sfigs 6.3y 6.5. La fig 6.7 muestra un horno algo similar al anterior, que emplea esqueleto tipo

"A” en su construccidn, utilizando acero estructural rigido para reducir los costos de
construccion

Fig 6.5 Horno tipo caja de seccion radiante doble.
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Fig. 6.7 Horno de tipo “A” para calentemiento de petréleo

La flgura 6.8 presenta un horno moderno de seccion radiante midltiple. El barco de
conveccion se usa para calentar dos corrientes de petrdleo separadas. Cada una de estas
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corrientes se calienta idénticamente en una de las secciones exteriores radiantes
“calentadoras” y se les permite empaparse en una de las secciones de radiacion
“empapadora”. Los empapadores radiantes se prefieren a los de conveccion debido a gue
pueden ser controlados mejor en cuanto al calor que se suministra. Ademds, puesto que los
tubos pueden verse durante la operacion, cualquier deformacion en ellos puede notarse
evitdndose fallas en los tubos con el consiguiente incendio. Bl encendido del horno en su
piso permite el uso de gran nimero de pequelios quemadores distribuidos a lo largo de la
longitud de los tubos, asegurando una distribucion uniforme de flujo térmico. Los pequeflos
quemadores pueden localizarse cerca de la pared o de los tubos en la boveda, sin peligro de
qgue la flama de los qguemadores golpee directamente en los tubos. Como resultado, las
dimensiones de la seccion transversal de este horno pueden reducirse y los tubos pueden ser
mds largos que en un horno que se calienta por la parte inferior de la pared con quemadores

grandes. Ademds , se puede lograr un ahorro considerable de tubos dobladas exprofeso o
“cabezales” que por lo general son caros.
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Fig. 6.8 Horno para calentamiento de petrdleo con banco de canveccion superior
provisto con secclones radiantes de encendido independiente.

6.3 Factores en la transferencia de Calor Radiante.

Como se indica a continuacidn la ecuacidn general para la transferencia de calor
puede representarse por

Q=FiF4:(TH-T")
= fod (T -T") (6-1)
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donde

Q =flujo de calor por radiacion solamente hacia A" Btu/hr

T\ =temperatura de la fuente, °R

T; =temperatura de la superficie receptora, °R

I = Factor que toma en cuenta la geometria del sistema y las emisividades de cuerpo
gris de los cuerpos calientes y frios, sin dimensiones.

A'= superficie efectiva de transferencia de calor del cuerpo receptor o frio, ﬂz

o = Constante de Stefan-Boltzmannr, 0.173 x10° Btu/hr-fP-°R

Es obvio que la aplicacidn de esta ecuacion a los problemas précticos de la
ingenieria debe incorporar simplificaciones y suposiciones. Serd provechoso desarrollar las
bases de estas amplificaciones e indicar las suposiciones. Bn general, el hormo consiste en
un receptor de calor o sumidero, una fuente de calor, y superficies que los contienen (la
ultima esté formada en parte por el sumidero y/o por la Juente). Si bien hay una interaccion
complefa entre estas tres partes esenciales, pueden evaluarse mejor en el orden dado.

6.4 Receptor de Calor

£l receptor usual de calor para los hornos industriales se compone de ruiltiples tubos
dispuestos sobre las paredes. techo y piso del hormo o localizados centralmente en la camara
de combustidn. El caso mdés comiin es aquel en que los tubos lisos se arreglan en una hilera
simple frente a una pared de refractario. Aun cuando hay muchas Jormas arbitrarias de
evaluar la superficte efectiva de transferencia de calor para tales arregios, Hoirel ha
propuesto un desarrollo racional que ahora se usa casf exclusivamente. Ya se di j0 que los
elementos del horno se manejan mejor individualmente y al evaluar la superficie efectiva o
“expuesta” de las hileras de tubos, se hace la suposicion de que la fuente de calor es un
pPlaro radiante paralelo a la hilera de tubos. Los efectos de esquina se eliminan suponiendo
que tanto el plano de los tubos y de la superficie radiante son infinitos. Se supone que todas
las superficies son cuerpos negros.
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Fig. 6.9 Evaluacidn del factor de efectividad &
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En la fig 6.9 se muestra un método para evaluar el factor de efectividad a por el cual
la superficie de un planc que reemplace la hilera de tubos con emisividad supuesta de 1.0
debe multiplicarse para obterer un plano de superficie equivalente ( frio). El plano que
reemplaza los tubos A, es igual al nimero de tubos por su longitud por el espaciado centro
acentro. El primer método mostrado es el sugerido por Hottel que es simple y rdpido. Se
supore que cualquier pérdida de calor a través del refractario es ipual @l calor transferido
por el refractario por conveccion; por lo que toda la radiacion que incide en la pared se
rerradia. Se puede ver que, a medida que los tubos se separan mds, la fraccion de la
radiacidn que se origina en el punto de la fiente y que serta interceptada por los tubos
disminuird, por lo tanto, @ disminuird. Al mismo tiempo Ag, aumenta por tubo. El efecto neto
es un aumento en la superficie efectiva por tubo, pero una disminucién en la superficie
efectiva por unidad de superficie de la pared del horno. La efectividad del tubo aumenta
debido a que una mayor porcidn de su drea lateral se irradia. La radiacion que no se
intercepta por los tubos alcanza el refractario del cual vuelve a radiarse. Se supone que el
refractario estd a temperatura uniforme ( no necesariamente cierto), la radiacion que se
origina en los refractarios seré interceptada en la misma medida que lo Jue la radiacion de
la fuente. Entonces, la radiacion total absorbida por la hilera de tubos seré la Jraccidn
(OCieca +Ciracto ( 1 - Qlgiraces) [ de la radiacion de la Juente. La tlustracion muestra que debern
tnvestigarse varios puntos en el plano radiante ( cubriendo unicamente la mitad de la
distancia centro a centro de los tubos debido a la simetria del sistema J para obtener el
promedio de la fraccidn de intercepcion. Tambien por simetria, unicamente el dngulo entre
90 y 180 necesita ser investigado en cada punto.

Una mejor comprension de fa distribucion de la tasa de radiacion en la
circunferencia del tubo se obtiene de la fig 6.10 en la que los valores se desarrotlan desde
el punto de vista de la superficie del tubo. El punto de un tubo que estd localizado en e!
didmetro perpendicular al plano radiante y en el lado del tubo Jrente al plano radiante,
recibe radiacion en un dngulo de 180° por lo tanto, el valor de q en este punto es 1.00,
Otros puntos en la circunferencia pueden “ver” a través de dngulos més y mds pequefios a
medida que avanza hacta la parte trasera del tubo, hasta llegar a un punto en que no se
rectbe radiactdn directa desde el plano. Se evalia la efectividad de cada incremento de érea
de la superficie circunferencial A del tubo, y la suma de estas dreas gfectivas debe dividirse
por Ay, para obtener a. De nuevo, por simetria sélo se necesita investigar la mitad de la
circunferencia de un tubo, y es evidente que la parte frontal de éste absorbe comparativa-
mente mds cantidad de calor que otros puntos en su circunferencia.

La intercepcion de la rerradiacion se puede evaluar de la misma forme, haciendo
hincaple er que la intensidad de la rerradiacion es (! - Cavecs) porla intesidad de la
Juente. La radiacion directa total mds la rerradiacion pueden ser indicadas en una gréfica
de coordenadas polares para mostrar la distribucion actual de calor. Es Importante notar la
deficiencia entre el cociente del valor promedio de a Y Su mdximo para varios tubos de la
circunferencia. Para un espaciada normal de tubos de cerca de 1.8 veces su didmetro
exterior en los hornos de refinerlas d;fetrdleo, la razon es de cerca de 2.0 indicando que,
aiin flujo promedio de 10 000 Btu/hr-f* en la superficie total de los tubos A El punto de
mdximo flujo ( sin considerar factores que afecten la distribucion de calor que ro sean o)
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serd de 20 000 Bm/hr-;ﬁl en la parte frontal de los tubos. Entre mayor sea la razon de la
distancia centro a centro al diametro exterior, menor serd la razon de la tasa mdaxima a la
promedio, y puesto que Gy, er todos fos casos es 1.00, se puede ver faciimente de este
desarrollo de o que la superficie efectiva de los tubos aumenta. Excepto en casos especiales,
sin embargo, el horno mds barato resuita cuando los tubos se espacidn tan cerca como lo
permitan las limitaciones mecénicas de la construccidn.

En el caso de doble hilera de tubos, la hilera de atrds recibe cerca de un cuarto del
calor total transferido. Nuevamente es importante notar que la razén del Slujo maximo al
promedio ( circunferencia) para las dos hileras de tubos resulta peor que para una sola
hilera. La razdn puede obtenerse dividiendo la superficie circunferencial total para las dos
hileras por el producto total aA,, de las mismas. En realidad la emisividad del tubo no es
1.00 como se supuso y habrd algo de reflexion de un tubo a otro. El efecto neto es aumentar
la emisividad efectiva de la hilera en un 2 0 3% que se desprecia en la préctica.
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Fig 6.10 Evaluacién dea mostrando la distribucion de Sujo de calor en la
circunferencia de los tubos.

La figura 6.11 representa valores de a directos y totales, pard hileras de tubos
simples y dobles con refractarios en su parte posterior. De los valores de Dgraceo €1 101
primera y segunda hilera, puede verse que un conjunto de tubos de més de dos hileras de
profundidad puede suponerse que tiene un valor de d oy igual @ 1.0. Para bancos de
conveccion cuyos tubos se radian directamente del horno Ao, es en realidad el ancho de ia
longitud por la abertura
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En las calderas los tubos a merudo estén empotrados por mitad en el refractario, a
veces aleteados, ocasionalmente se equipan con blogues especiales de refractario. Otra
complicacion seria en las calderas se origina por la adherencia de escoria en los tubos.

Mullikin ha presentado un método para evaluar la superficie efectiva de
transferencia de calor radiante para varios tipos de tubos de calderas. Para tubos con
escorias de cualquier tipo, la superficie efectiva es

{ @A), = Apa F. F, F, (6-2)

donde A, y a son como hasta ahora con los suscritos que indican la condicidn de
escoria y

donde F, = Factor de conductividad, adimensional
Fy, = Factor de escoria, adimensional
F, = factor de emisividad, adimensional
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Notese que la emisividad del tubo se introduce en la evaluacion de la superficie
efectiva en este caso, mientras que previamente la emisividad se considerd en el factor de
intercambio f. En reaiidad no habré confusion puesto que el iinico método mencionado aqui
en el que se emplea ( @ A, ) se supore que F, es la unidad. Los valores précticos de F, son
1.00 para tubos lisos y aleteados, 0.70 para placas de metal ancladas en los tubos y 0.33
para bloques de metal anclados en refractarios. El factor de escoria variaré desde 0.6 a 0.9
0 1.0 para calderas bien operadas. Cuando los tubos estén limpios, F, es, por supuesto, 1.0.
De una recopilacion de pruebas en calderas, el factor de escoria parece que ordinariamente
es 0.8 a C.9. Es imposible hacer una generalizacior acerca del problema escoriado, que
puede presentarse con diferentes carbones ( y cor algunos petrdleos) y a diferentes
temperaturas del horno el factor de escoria es en tales casos estimado a partir de
informacion comparable. Una caldera en servicio intermitente tiende a limpiarse a sf misma,
mieniras que en un servicio continuo llega a un estado de equilibrio ( estdtico a ciclico) en el
cual los efectos de la escoria no varian apreciablemente. Aparentemente hay una d iferencia
considerable entre la reduccion en la absorcion de calor debida a la ceniza seca depositada
en los tubos y la que resulta cuando la escorta esté fundida o fluye. Un cambio en las
condiciones de la escoria originando variaciones en la exactitud de cualquier ecuacion que
considere los principios de transferencia térmica sin factores practicos.

6.5 Ruente de Calor.

El calar de un horna se provee primariamente por una reaccién de combustion ypor
el calor sensible del aire de combustion st éste ha sido precalentado. Los combustibles
gaseosos generalmente generan llamas no luminosas. Los combustibles de petroleo pueden
quemarse de manera en que generen flamas de luminosidad variable, dependiendo det
diseflo del quemador, grado de atomizacion y porcentaje de aire en exceso. Los quemadores
de carbdn pulverizado producen una flama que contiene particulas incandescentes yun alto
grado de luminosidad sobre el minimo obtenible en quemadores de petroleo. Los stokers
proveen un lecho de combustible incandescente.

Las diferencias en las caracteristicas de las flamas o patrones de calor prodicidas en
el quemado convencional de varios combustibles han dado por resultado el desarrolio de
métodos de cdlculo de la transmisidn de calor radiante que se aplican, por una parte, a los
hornos calentados por gas o petrdleo de las refinerias, y por otra, a las unidades calentadas
con carbon ( ya sea pulverizado o en stoker). No hay un método simple. universalmente
apiicable, para calcular la absorcton de calor en cualquier tipo de horno. Al principto,
entonces, los calculos deben diferenciarse entre hornos calentados con gas o petréleo y
aquellos a los que se alimentan combustibles sélidos. Es justificable decir que los métodos
para calcular la absorcion de calor en los hornos de las refinerias estén més avanzados que
aguellos para calderas. Indudablemente esto se debe, cuando menos en parte, & la mayor
complejidad de las fuentes de calor y receptoras en las calderas. St bien se presentardn
métodos de célculo para hornos alimentados con carbon, la discusion de la fiente de calor
se limitarg principalmente a los hornos cuyas cémaras de combustion estén Henas
principaimente con gases no luminosos y en los que las superficies delimitantes no Jormen
parte de la fuente caldrica - en oposicion al caso de un horno alimentado con stoker. Los
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caleulos para flamas luminasas requieren informacidn obtenida ya sea de experimentos o de
la experiencia, y algunos datos han sido reportados por Hottel.

Cornsidere por el momento un horno en el cual se quema un combustible gaseoso
mediante quemadores que producen flamas no luminosas. Ademas, considere que la
trayectoria de los productos de combustion a través del horno es muy corta comparada con
las dimensiones del plano perpendicular a la trayectoria. En este horno equipado con
ruchos quemadores pequeflos para dar una buena distribucidn de la combustidn, uro podria
esperar una variacion pequefia o ninguna en la temperatura de los gases de un punto & otro
en el horno. No hay flamas luminosas que radien a los tubos o al refractario. Las unicas
Juentes primarias de radiacion sor los productos de la combustion y éstos se supone que
tienen temperatura uniforme. Hay una gran diferencia de emisividad de varios gases a la
misma temperatura. Los gases diatdmicos tales coma el 0;, Ny y H, tienen emisividades muy
bafas, tanto que pueden ser consideradas cero en el trabajo de diseflo de hornos. Por otra
parte, H;0, CO; y SO; tienen buenas emisividades ( aunque menores que muchos materiales
sélidos), y el CO tiene una emisividad de tipo medio. Las fuentes de radiacidn pueden
referirse especlficamente como a constituyentes radiantes en los productos de combustion.
Ordinariamente el H;0 y el CO; son los tinicos constituyentes radiantes que necesitan
considerarse, puesto que las pequeflas cantidades de azufre de muchos combustibles es
despreciable, y los hornos generalmente se operan con suficiente exceso de aire para
eliminar el CO.

La radiacidn toral de una masa de gas que contiene CO; y H,0 dependerd de la
temperatura del gas y el numero presente de moleculas radiantes. El volumen del gas y la
corcentracidn moléculas radiantes por unidad de volumen son, por lo tanto, una medida de
la radiacion que puede anticiparse a una temperatura dada. Actualmente la forma
geométrica del gas debe considerarse debido al factor de dngulo involucrado en la
radiacidn.

La longitud de la trayectoria media, L en pies, es la profundidad promedio de la capa
de gases de combustion en todas direcciones para cada uno de los puntos de la superficie
circundante del horno y se usa en lugar de la medida cibica del volumen. la concentracion
de las moleculas radiantes se mide por su presién parcial. La emisividad de la masa de gas
en un horno es una funcidn del producto pL atm-ft, donde p es la presion parcial del
constituyente radiante. Si se encuentra presente més de un constituyente radiante las
emisividades son aditivas, aun cuando se debe hacer una pequefla correccion por la
interferencia de un tipo de moléculas con la radiacion de otras. Al calcular la emisividad de
una masa de gas, se debe tomar en cuenta las temperaturas tanto de la fuente como del
receptor. Para la transferencia de calor a un cuerpo negro, uno usaria la ecuacion

Gy =0.173pa [ea(Tal100) -as( T, /100)! ] 45, (6-3}
donde Qy, = carga o transferencia de calor al cuerpo negro por radiacion del gas, Btu/hr

A= drea efectiva de transferencia de calor del cuerpo regro,
ag = absorvisidad del gas a Ty, , adimensional

109



Fyou = factor para considerar la geometria del sistema con un cuerpo negro receptor,
adimensional

Tg = temperatura del gas, °R

Ty — temperatura del cuerpo rnegro, °R

«a =emisividad del gas a Tg adimensional

Précticamente, ag puede reemplazarse por eq evaluada a T, Cuando estén presentes dos
constituyentes radiantes, H;0 y CO,, la ecuacion puede escribirse entonces (despreciando el
Jactor de correccion para interferencia entre mleculas disimiles:

Oy =0.173 4, [(ec +ew)ra( Ta/100)! - fec +emn (T/100)7JA,  (6-4)

donde (ec + eg)ra = emistvidad del gasa Tg
ec = emisividad del CO; @ pce;* Ly Tg
ew=emisividaa' del H;O a pwao’ L y Tq
{ec + emjry = emisividad ( sustituida por absorsividad)
ec =emisividad del CO;a pco;- Ly Ty
ew = emistvidad del ;0 a pyzo- L y Ty

Se notard que ademds del factor de correccidn que deberia introducirse para tomar
en cuenta la interferencia Egbert ha encontrado que la emisividad del vapor de agua es una
Juncion de su presién parcial. Hottel ha determinado valores de L para hornos de diversas
Jjormas geométricas y la tabla 6-1 presenta un bosquefo itil de estos valores. En el diseflo de
hornos industriales el término tasa se usa sindnimamente con el término flujo térmico y no se
considerdn coeficientes de pelicula individuales. Es conveniente tener gréficas que den los
valores del flujo termico por radiacién de calor q. y q,, como funciones de pL y T donde

q:=0173. (7100 apcos Ly T
Gu=0173pg (/100 aprzo-Ly T
Go=0173¢ ( T/100)° y e,=1.00

Tabla 6-1 Longitud media de la trayectoria radiante en varias formas de gas.

Relaciones dimensionales* longitud media, L, pies

Hornos rectangulares

f= lafal@ a1a3 273 * v/ volumen del horno, '
{=2=1 a 1-2-4

2= 1-1-4qi-1-20 1.0 x la menor dimensidn

3-/1-2-5ali-2-8 1.3 x la menor dimension

4-1-3-3q l-0-0 1.8 x la menor dimension

Hornos cilindricos

5-dxd 2/3 diametro
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6-dx2d a dx od 1 % diametro

Banco de tubos
7.- Como en las secciones convencionales L ( pies. ft) =0.4 Pr - 0.567 DE, plg

*Longitud, ancho, y alto en cualquier orden

Tales grdficas se presentan er las figs. 6.12y 6.13 proporcionadas por Hottel y
Egbert. En el inserto se da la correccion por interferencia en porciento y la emisividad
corregida es igual a

ea=l (G *qrs -(a. + g, |_100-% ( 6-5)
L { gulra - { Gults 1 100

En muchos casos simples de transferencia de calor radiante de gases a cuerpos no
negros, no necesitan introducirse complicaciones de factores de dngulo y la tasa de
trangferencia de calor puede calcularse simplemente por

q=_Q_ =€ [(QC"'QW,-’TO '(QC+qw)Tl]_;lw_'% { G=0)
A 100

donde el suscrito S se refiere a la superficie fria y a la emisividad de esta superficie es és
Este es el caso del haz de tubos localizados en hornos con secciones de conveccion donde la
transferencia de calor radiante es a menudo muy importante, En este caso particular, los
tubos estdn rodeados por el gas y no necesitan factores de angulo. La superficie usuada es la
circunferencial del tubo. { para bancos de tubos hay una transferencia adicional de calor
radiante de las paredes del refractario {0 que aflade a la tasa de transferencia promedio).

Se pueden sacar algunas conclusiones de la dependencia de la emisividad del gas de
PL. Para hornos de las mismas proporciones flsicas pero de diferente tamafio, se podria
esperar que el mas grande tuviera una razon mayor de transferencia de calor a una
temperatura dada del gas ( debido al mayor valor de L), Bl efecto de aumentar el exceso de
aire es reducir el valor de p, o sea la emisividad, por 1o que la tasa de radiacion de un gas
dado a cierta temperatura disminuye. Aun cuando no estrictamente relacionado a la
discucidn de los efectos de el exceso de aire, se ha encontrado por experiencia que los
hornos de refineria no operan en condiciones dptimas debido al uso de excesos de aire. Las
condiciones de operacion de las calderas por lo general se controlan mas rigidamente gue
los hornos de las refinerias, debido al mayor costo del combustible en las plantas de vapor.
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6.6.- Superficies Ervolventes.

La funcidn que juega la pared de refractario, bévedas y piso de un horno en la
transferencia de calor del gas a la superficie fria, es a menudo difici! de visualizar. La masa
del gas radia en todas las direcciones. La emisividad del gas evaluada a partirdep y de I,
como ya dijimos, es direccional en cuanto a que denota la radiacidn que incide en cierto
punto de la superficie fria en el envolvente del horno, toda esta radiacion se dirige desde
varias secciones de la masa del gas también radian en otras direcciones. Algo de esta
radiacion puede dirigirse hacia la superficie del refractario ( que no esté fria), y el
refractario a su vez refleja la radiacion incidente, parte de la cual se dirige nuevamente
hacia el punto considerado inicialmente. La masa de es bastante transparente a la
rerradiacton (aun mds que a la reflexion puesto que las caracteristicas espectrales de la
rerradiacidn dependen de las caracteristicas de la superficie del refractario); por lo que el
punto de la superficle fria recibe mds radiacion que la que serfa evaluada a partir de la
emisividad del gas. El refractario se comporta en manera similar a un reflector colocado de
una fuente luminosa. ‘

Una manera efectiva de ilustrar el efecto del refractario es empezar con una
superficie envolvente que no contenga superficies frias. Este envolvente contiene un gas de
clerta emistvidad a temperatura dada Si se practica una pequefla abertura en la envolvente,
la radiacidn que emerja a través de la abertura seré igual a la proveniente de un cuerpo
negro a la temperatura del gas, no importa cudd pueda ser la emisividad del gas siempre y
cuando las paredes estén bien alsladas y el sistema haya alcanzado su equilibrio térmico.
Ahora, st en lugar de la abertura se coloca una pequefta seccion de superficie Jria dentro del
envolvente, la radiacién que incida en ella serd igual a la que se originara en los
alrededores negros a la temperatura del gas. Kl efecto de un cociente elevado entre la
superficie del refractario y la superficie fria, es producir una emisividad del horno de 1.0,
aun cuando la emisividad del gas sea baja.

Por otra parte, st la superficie envolvente es fria y negra, cada punto de la superficie
recibird dnicamente la radlacion inicialmente dirigida hacia él, puesto que la radlacion en
otras direcctones es completamente absorbida y la emisividad del horno es | gual a la del
gas. Sl la emisividad de la superficie fria es menor que 1, se reflejara algo de la radiacidn,
luego el efecto neto de la menor emisividad de la superficie fria serd una disminucion en la
transferencia de calor para una diferencia dada de temperatura, la disminucton no serd
praporctonal a la disminucidn en emisividad. Las reflexiones serén absorbidas porel gas
solamente de una manera parcial, y la porcion no absorbida se afladiré a la radiacion
primaria hacia algin otro punto de la superficle fria. A mas baja emisividad del gas
(Absorsividad} menor serd el efecto de un cambio en la emisividad de la superficie fria. Debe
menclonarse que en una caldera de tubos de humo la transferencia de calor radiante puede
evaluarse par aplicacion de estos principios y que sin duda es seguro suporer que la
emisividad de la superficie del tubo es 1.0.

Se ha demostrado cualitativamente que la transmision neta de calor radiante se
aumentard con ura emisividad dada de gas, emisividad de la superficie fria y las
temperaturas de la superficie fria y del gas un aumento de la razon de la superficie del
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refractario a la superficie fria. Sin embargo, la adicidn de refractario extra (en la forma de
arcos de particion o paredes) no proporciona un medio de aumentar el flujo térmico sin
aumentar la temperatura de los gases en el horno. Mientras que la razén del refractario a la
superficie frta puede aumentarse de esta manera, esto se logra a expensas de diminuir la
trayectoria media del horno. En los hornos llamados de doble seccidn radiante, cada seccion
Se maneja separadamente.

La evaluacion cuantitativa rigurosa de los efectos de la superficie del refractario es
raty diflct] y escapa al rango de practicabilidad en muchos problemas de ingenierta. Hottel
ha desarrollado una ecuacion para el factor de intercambio total que se incluye en la
sigulente ecuacian

Fo= 1 (6-7)
(lar) * (1) -1

en la cual ., esla emisividad de la superficie frla, y .r, es la emisividad efectiva de la
cavidad del horno ( la que serd mayor que .q s! cualquier porcidn del envolvente no estd
Jria). Hottel define despues » como una funcion de la emisividad del gas, la razon de la
superficie del refractario a la superficie fria, y un factor de dngulo que considera las
correlaciones geométricas entre las varias secciones de las superficies frias y del
refractario.

Sumarizando, la superficie del tubo debe evaluarse como una superficie plana
equivalente. La emisividad de la masa del gas es una funcion de su temperatura, la
temperatura de la superficie fria, la trayectoria media del horno, y la presidn parcial de los
constituyentes radiantes. La emisividad efectiva del horno es una funcidn de lu emisividad
del gas y de la razén (y arreglo relativo) del refractario a la superficie fria. Bl factor total
de intercambio puede obtenerse a partir de las emisividades del horno y de la superficie fria
usando una ecuacidn del tipo de Stefan-Boltzman para calcular la transferencia de calar
radiante.

Q=0173{(Ta/100)* - (Ts/100)"] 2 Ao, (6-8)

Tedricamente el valor promedio de Tg debe usarse en esta fdrnula y el cbliculo de grandes
hornos debe Hevarse a cabo de seccion en seccidn. Realmente, a menudo, es satisfactorio
constderar la remperatura de los gases que salen de la seccion radiante del horno como la
temperatura promedio, siempre y cuando el grado de turbulencia de los gases sea alto.
Cuando se emplean flamas altamente luminosas o se tiene un stoker como alimentador, se
requieren datos adicionales. Debe notarse que los métodos para calcular las velocidades
promedio de transferencia de calor o los flujos en las secciones radiantes no dan una médida
de la uniformidad de estas caracteristicas en los tubos. Para estimar las velocidades
espectficas se requieren ya sea experiencia o chlculos altamente analiticos.
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6.7.- Métodos de Disefo.

Los métodos comunes para el cdlcula de absorcion de calor en las secciones
radiantes de los hornos, se indican adelante. Algunos se tlustran mediante cdlculos

1.-Método de Loboy Evans. Este método hace uso del factor de intercambio fy una
ecuacion del tipo Stefan Boltzmann. Tiene una buena base tedrica y se usa extensamente en
el diseflo de hornos para refinerias. tambien se recomienda para calderas que queman
petrdleo o gas. La desviacion promedio entre la absorcion de calor predicha y observada en
85 pruebas en 19 hornos diferentes que variaron ampliamente en caracteristicas flsicas y de
operacion, ﬁ:e de 5.3% La desviacidn méxima fue 16%.

2.- Método de Wilson, Laboy Hottel. Este es un método empirico que puede usarse
para hornos tipo caja alimentados con petrdleo o gas de refinerta cuando los Slujos de calor
se sitian entre 5 000 y 30 000 Bru/hr-ft’ de superficte circunferencial. Otras limitaclones son
que el porcentafe de aire en exceso sea de 5 a 80% y que las temperaturas de la superficie
de los tubos sea al menos 400 °F menor que la temperatura del gas de salida de la seccion
radiante. La longitud de la trayectoria media no debers ser menor de 15 ples (). Bste
métado se usa ampliamente en la industria y se recomienda bajo las limitaciones anteriores
cuando no se necesita la exactitud de la ecuacion de Lobo ¥ Evans. Para muchas de las
pruebas referidas en el método de Lobo y Evans, la desviacion promedio fiie 6%y la
desviactdn mbxima 33%

3= Ecuacidn de Orrok-Hudson. Esta es una de las primeras ecuaciones empiricas
para calcular la absorcion de calor en la seccidn radiante de una caldera con tubos de qgua.
Ha sido reemplazada por expresiones més exactas y es de valor limitado en el disefio. Puede
usarse para estimar los efectos del cambio en la alimentacion del quemador, asi como las
variaciones de la razon aire-combustible para una caldera en operacion alimentada con
carbdn o petrdleo si se conoce que no habrd cambios apreciables ya sea en el cardcter o
cantidad en el escoriamiento de los tubos. En tales aplicaciones puede ser necesario ajustar
la constante de la ecuacidn para que se cumpla con las condiciones de operacion conocidas.

4.- M&todo simplificado de Wohlenberg. Este es un método empirico aunque
Indudablemente més conflable que la ecuacidn de Orrok-Hudson para calcular la absorcidn
de calor radlante. Sélo se aplica para el quemado de carbon. Se repite nuevamente que es
prerrequisito el conocimiento anticipada del escoriamiento para la aplicacion de esta
ecuacton a la transferencia de calor en una caldera Las pruebas en stete calderas grandes
Indicardn una desviacion de 10% cuando el factor de escoria se estimo de la apariencia del
horno. La mébxima desviacion fue de cerca del 50% cuando se usé stoker pero se obtuvo
mefor precisidn en harnos alimentados con carbon pulverizado.

6.7.1.- Método de Lobo y Evans. La ecuacidn dada previamente para la transferencia
de calor radiante a la superficie fria fue

Q=0173{(T/100)* - ( Ts/100)'] @ A, ( 6-8)
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Ademdas, algo de calor se transferir por conveccidn, y la transferencia total de calor de la
superficie fria es

2R =01731[(T5/100)* - { Ts/100)*] Gy Ay + hA ( T - Ts) (6-9)

donde A = superficie total del tubo en f¥
A = superficie equivalente del plano frio, f¥¥
J = factor total de intercambio, adimensional
he =coeficiente de conveccidn, Btu /}zr-ﬂ2~ °F
20 =calor total transferido a la superficie fria, Btu/hr
Tg =temperatura del gas de combustion a la salida de la seccidn radiante, °R
Ts =temperatura de la superficie del tubo

@ =factor por el cual 4,, debe reducirse para obtener la superficie fria,
adimensional.

£l término de conveccion puede simplificarse suponiendo que h. = 2.0 y que para
este término solo A es aproximadamente 2.0 @A, . Puesto que se desea dividir todos los

términos por J, se usard un valor de 0.57 en su lugar cuando se considera el termino
conveccion. Entonces

20 = 0173 {(To/100) - (T5/100)' ]+ 7 (Tg-Ts) { 6-10)
A

Esta correlacion se muestra graficamente en la fi g 6.14. Ademds de la ecuacion anterior
para el flujo de calor, es necesario un balance térmico para la solucidn del problema de
absorcion de calor. El balance térmico es

Q=Or+ Qs+ Or+05- Ow- Qo (6-11)

donde Q =ala carga total en la seccién radiante, Btu/hy
u = calor sensible sobre 60 °F en el aire de combustion Btu/br
Or = calor liberado por el combustible, Btu/h ( valor minimo)
Qa = calor de los gases de combustion que salen de la seccion radiante, Btu/hr
Or = calor sensible sobre 60 °F en los gases de combustion recirculados, Btu/hr
Us = calor sensible sobre 60 °F en el vapor usado para atomizacidn de combustible,
Btu/h.
Qw = pérdida de calor a través de lus paredes del horno, Btu/hr (de 1 a 10% de Qp,

dependiendo del tamaflo, temperatura y construccidn del horno, 2% es un buen factor de
diseflo).

Como una simplificacion posterior Q, puede despreciarse, y el calor neto liberado es

Or YAt Or- O = o (6-12)
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Fig. 6.14 Flufo de calor en la seccidn radiante

El calor perdido en los gases de combustion a su temperatura de salida Tges
=W (1+G ) Corom { T -520)

donde W = gasto de combustible, 1b/hr
{1+ G) = razon de gases que abandonan la seccién radiante a combustible
quemado, 1b/lb
= razdn de aire a combustible, Ib/lb
Corom = calor especifica promedio de los gases de combustion entre T3°R y 520 °R,

Btu/lb- °F.

Al aplicar las ecuaciones la superficie fria equivalente se evalia con ayuda de la fig
6.11. Como ya se dijo, Ay, es la superficie de un plano que reemplaza la hilera de tubos y
corresponde al producto del niimero de tubos por su longitud expuesta en pies por el espacio
de centro a centro también en pies ( ft). Cuando la seccidn de conveccidn esté localizada de
tal manera que recibe los beneficios de radiacion directa de la seccion radiante, ésta deberd
incluirse en la superficie plana fria equivalente. Para un conjunto de tubos de més de dos
hileras de profurdidad, a puede ser tomado como 1.0 y 0A,, es simplemente el producto de
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la longitud por el ancho de las aberturas del banco de conveccidén. Cuando este banco estd
aislado de la seccidn radiante, no se incluye en los cdlculos de esta seccion.

La emisividad del gas se calcula a partir de la longitud de la trayectoria media,
presion parcial de los constituyentes radiantes, temperatura de los tubos y temperatura del
gas { que usualmente debe suponerse en el primer cdiculo de tanteo). El factor total de
intercambio se indica en la fig. 6.15 como funcion de la emisividad del gas ( “Flama”) y la
razon de la superjicie efectiva del refractario Ar donde

Ap=Ar- ad, (6-13)
donde Ar = superficie efectiva del refractario, f*

Ar = drea total de las superficies dei horno, f¥
oAy, = superficie equivalente del plano frio, f*
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Fig. 6.15 Factor total de intercambio térmico para secciones radiantes

La temperatura de los gases a la salida se obtiene mediante cdlculos de prueba y
error a menos que se satisfaga la ecuacion de transferencia de calor y balance térmico. Para
disminuir la cantidad de cdlculos al aplicar el método de Lobo y Bvans, la fig 6.14 da

valores de JQ/tAnf paravarias combinacionesde Tg y Ty
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Se recomienda que, er: hornos donde la trayectoria del gas sea mayor que 1.5 veces la
dimension minima de la seccidn transversal para el flujo de eas, se emplee un ¢céleulo por
secciones; un caso tipico de esto seria el de un horno cilindrico vertical alimentado en Ia
misma direccidn cuya altura sea dos veces su didmetro. Las mitades superior e inferior del
horno deberén calcularse como hornas separados, excepto en que los gases de combustidn
de la mitad inferior suministrarian su liberacion de calor a la otra mitad.

En la préctica la carga total del horno se calcula como primer paso, incluyendo el
calor sensible, calor de vaporizacion y cualquier calor de reaccion. La eficiencia del horno e
estd dada por

e=30 x100 % (6-14)
Or

Se determina de un balance entre el costo def combustible y el costo inicial del horno ( mds
precalentador de aire st se usa). La cantidad de aire usada en exceso depende del tipo de
combustible, tipo de quemadores, tiro del horno, y temperatura del aire de combustion. Sin
embargo, en la préctica, se usan 40% de exceso de aire al disefiar hornos de tiro natural o
inducido, y 25% de exceso de aire en aquellos de tiro forzado.

El uso de precalentador de aire esté dictado por la temperatura del material mas frio
que deba calentarse, costo del combustible, costo de la superficie del harno y en cierta
Jorma, por pricticas convencionales. El uso de precalentadores de aire se justifica
Jéciimente por el ahorro en costos de combustibles, ain cuando complica la operacion del
horno y requiere mantenimiento adicional.

Cuando la liberactdn de calor ha sido determinada, ef disefo de un horno para
Dpetrdleo es establectdo sobre las bases de la tasa promedio permisible para la seccion
radiante, como se define en la tabla 6.2 que aparece en la uitima parte de este capitulo. Ei
didmetro del tubo depende de consideraciones sobre el coeficiente de pelicula, calda de
presidn y tasa de radiacion. El espaciado de los tubos depende de las caracteristicas de los
cabezales o corvaturas de retorno. Se usa el espaciado mds cerrado posible, excepto cuando
se presentan requerimientos especiales tales como la recesidad de mejorar la uniformidad
dei flujo en la ctrcunferencia def tubo.

El diseflo més econdmico del horno usa el maximo de longitud de tubo que es
compatible con la seccidn transversat del horno y provea un espaciado adecuado entre tubos
Y quemadores. En algunas unidades de refinerias se usan tubos de 60 pies de largo ain
cuando el limite usual son 40 pies. En las calderas la longitud de los tubos puede ser ain
mayor.

Ejemplo ! Cdlculo de un horno por el método de Loboy Evans.
Debe diseftarse un horno para carga total de 50 000 000 de Btu/hr. La eficiencia total

debe ser 75% ( base del valor calorifico menor). Se debe quemar petroleo con un valor
calorifico minimo de 17 130 Btu/lb usando 25% de exceso de aire { correspondiendo a 17.44
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de aireflh de combustible), 3 el aire se precalienta a 400 °F. El vapor para atomizar el
combustible es 0.3 Ib/1h de combustible. Los tubos del horno deben ser de § plg. DE,

centrados, a 8 % pig en una sola hilera. La longitud expuesta de los tubos debe ser 38 A6
PIg- La temperatura promedio del tubo er la seccidn radiante se estima en 800 °F

Disefle la seccion radiante del horno de manera que tenga un flujo prdmedio de
12000 Btu/ hr-f¥.

Solucion: Como todas las soluciones de prueba y error, debe suponerse un punto de
partida y luego comprobarse. Con experiencia, el valor seleccionado puede estar muy cerca
del requerido para las condiciones. Para propdsitos de orientacion uno puede estimar el
nimera de tubos requerido en la seccion radiante suponiendo que

Q= 2x Flujo promedio = 24 000 Btu /hr-f?
Ay

St el factor total de intercambio es 0.57, X0 /e, f=24 000/0.57 = 42 000; de la flg 14
se puede ver que con una temperatura de los tubos de 800 °F. se requerird una temperatura
de 1730 °F en los gases de salida para que se efectie tal flujo de calor. La carga para
enfriar los pases del horno a 1730 °F puede calcularse, y de esto determinarse el nimere de
tubos requeridos como primera aproximacion del disefto.

Calor ltberado por el combustible, Op = _50 000 000 = 66 670 000 Btu /hr
075
Cantidad de combustible = 66 670 000 = 3890 Ib/br
17 130

Alre requerido = 3890 x 17 44 = 67 900 {h/hr

Vapor de atomizacidn = 3890x 0.3 = 1 170 Ib/hr

Or = 66 670 Btu/hr

Qa = 67 900 x 82 Btu/lb a 400 °F = 5 560 000 Btu/hr ( sobre 60°F)
Us =despreciable (1 170x 0.5 x 190 °F) Btu/hr

Or + Q4 =72230 000 Btu/hr

Qw =2%de Or =1 330 000 Btu/hr

Crwo= Or + Ou- Op = 70 900 000 Btu/hr

Calor en los gases de salida a 1730 °F. 25% exceso de aire, 476 Btu/lb de gas

Qo =476 (3 890 + 67 900 + 1 170) = 34 500 000
& = Cnes ~ Qo = 70 900 000 - 34 500 000 = 36 400 000 Btu/hr ( primera estimacidn)
Superficie/ tubo, A=38.5ftx m x 5/12 SO

Mimero estimado de tubos N,= 36 400000 =607
12000x 504
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Suponga 60 tubos

El esquenm del horno puede ser como la figura 6.16
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Fig. 6.16 Horno del ejemplo
Equivalente de la superficie fria Ag,:
Distancia centro a centro =8 ¥ plg

Apportuba =24 plp x 385 =257
12

Total apara una hilera simple, sostenida por refractarios de la fig 6.11:

Razon de centro a centro/ DE =8 % /5 =17 ¢=0937(fig 6.11)

@A /tubo =257 x 0.937 =25 f¢
CAn, =60 x 25 = 1500 fF

Superficie del refractario:

Cabezales =2 x 2046 x 14.92 =611 f

Largueros =14.92 x 38.5 = 575 f*

Tornallamas = 2.79x 38.5 = 377 f*

Pisoy bdveda =2x20.46x 385 =1 575 f¥
Ar =3138

Ar=Ar- oh, =1638 dr =109
Lo 2P
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Longitud de trayectoria media:

Razon de dimensiones = 38.5x 2046 x 14.96 = 3: 2:1 { aprox.)

L=2/3° Vvolumen =2/3°V385x2046x 14.92
L=15f

Emisividad del gas: a partir del andlisis del combustible, cantidad de vapor y de la
suposicidn de que la humedad del aire es de 50% a 60 °F, las presiones parciales de CO; y
H;O en los gases de combustion con 25 % de exceso de aire, son

Peoz =01084 | puzo=01248 pco;l =01084x15=163  puzol = 1.87

de la flg 12 y 13 se puede evaluar la emisividad del gas.

eo=| _{gcos @ peorl +quzn @ pzolivg - (gcos @ peosl * quzo @ Przolles |
L { g)ra- (Gu)1s ]

100-%_ (6-5)
100

% correccion a _Peo; = Q1084 =0465
Pcoz tp 02332

Peozl T pysol =356
% correccion = 8% (estimado)

eq=[ {6500+ 14 500) - (650 + 1950)1( 100- 8.0 )
L 39000 - 4 400 1 100

eg=0.439
Factor total de intercambio ff
far eg=0496 y Ag =1.09
i A
F=00635 delaflg 15

Comprobacidn de la temperatura requertda del gas pare desarroliar la carga en la
superficie supuesta:

20 = 36 400 000 Btu/h supuesto Ay, =1 500 ¥ supuesto
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SO =36400000  =38200
oAyl 1500%0.635

To requerida (a Ts = 800°) =1 670 °F comparado con 1730° supuestos en el balance de
calor)

Bsta prueba indica que obtendré un rendimiento de més de 36 400 000 Bru/hr, ya que
esta carga enfria los gases a 1730 °F, mientras que el flujo correspondiente a esta carga
podria efectuarse a una temperatura de gas de 1670 °F. Realmente estos dos valores estén
muly cercanos, y no necesita camblarse el nimero de tubos en el horno, ya que el balance
Jinal deberé cerrarse alrededor de ! 700 °F para el horno supuesto. La carga seria de 37 050
000 Btu/hr a esta temperatura de salida y suponiendo que f no camble (aumentard poco)
2 @A, =39 000, requirtendo un “diferencial” de temperatura de 1695 lo que es una
aproximacidn suficiente. Bl flujo clrcunferencial seré de 37 050 000/60x 50.4 = 12 280
Bru/hr-f comparados con el flujo de 12 000 que se habia especificado. La diferencia es
despreciable.

En general, st la temperatura requerida del gas para desarrollar la carpa establectda
en el balance de calor es menor que la temperatura mostrada en el balance de calor, el
nimero supuesto de tubos es reducido o el flufo rérmico serd mayor que el supuesto.

¢.7.2 Mé&odo de Wilson, Loboy Hottel,

Ya se han seflalado las limitaciones de este método. En la publicacion original se
Dresentaron varias ecuaciones, pero la mds util es la siguiente :

o:

! (6-15)
Or 1 +(G7/4200) YOr/0Ay

donde G'=1b aire/lb combustible y la otra nomenclatura es similar a la dada para el
método de Lobo y Evans. Mientras que la superficie fria se evalia de manera que la
ecuacion es aplicable a hornos que tengan hileras simples y dobles de tubos, sin embargo, el
efecto de la superficie del refractario se desprecia. B! efecte de exceso de aire en la
eficiencia de la seccidn radiante se mide dnicamente por G, la razén de aire a combustible y
consecuentemente la ecuacion no es valida para combustibles que tengan capacidades
térmicas muy altas o muy bajas. La ecuacion se recomienda para célculos rapidos ( dentro
de sus limites ) con el fin de predecir los cambios en las condiciones de operacion de los
hornos.

Efemplo 2 Cdlculo de an horno por ¢l método de Wilson, Loboy Hottel,

El horno del efemplo ! debe alimentarse con gas degradado con 40% de aire sin usar
precalentamiento de éste. Si la capacidad de los quemadores limita la liberacion de calor a
50 000 000 Btw/kr ; cudl serd la carga de la seccion radiante? (la razon atre-combustible es
22.36 Ib alre/lb combustible).
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Solucidn
Q = 50000000 x b

1 +(22.36/4200) V50 000 006/1500

=25 300 000 Btu/hr

El flujo promedio en la seccidn radiante seré 8 350 Btu/hr-f¥’, y la temperatura del
gas de combustion a la salida es de 1 540° determinada con el balance de calor

6.7.3 Mé&todo simplificado de Wohlenberg.

Aunque este método es emplrico, su derivacion es interesante. Wohlenberg desarrollo
un método tedrico complejo para evaluar la absorcidn de calor en los hornos de calderas
tomando en cuenta muchas variables ya discutidas y ademas factores que corresponden
unicamente al quemado de carbon. El método simplificado, stn embargo, relaciona la
eficiencia de absorcidn de la seccion radiante de cualquier horno de caldera a un diseflo
base esténdar por medio de factores que corrigen para las diferencias en todas las
caracteristicas entre los dos.

La base del disefo es la siguiente:
Volumen del horno = 8000 ¥
Liberacion de calor = 25 000 Btu/ft’ para quemado de carbon pulverizado
= 40 000 Btu/f’ para quemado cor stoker
Exceso de aire = 20% para quemado con carbon pulverizado
= 40% para quemado con stoker
Carbdn = bituminoso de Illinois
Molienda = 75% pasan las 200 mallas
Fraccion frla = unidad

La fraccidn fria se define como la superficie efectiva expuesta de calentamiento
radiante en el horno dividida por la superficie total expuesta del harno ( excluyendo el
alimentador cuando se usa el stoker). La evaluacion de la superficie calefactora efectiva se
efectiia por el método de Mullikin. La eficiencia de absorcidn del horno base de 0,452 para
combustible pulverizado y de 0.311 cuando se usa stoker; la eficiencia de absorcion e de
cualquier horno es la razdn de calor absorbido al calor ltberado por el combustible ( valor
calorifico mayor) mas el calor del aire de combustion.

La ecuacion de Wohlenberg es
e=FK;K;K3K4K5Ko:K7Kg+C' (6-16)

Donde los factores tienen el siguiente significado: F se escoge de acuerdo con el tipo de
alimentacidn de combustible al horno, carbon pulverizado o stoker y la influencia de otros
Jactores es

124



Ky =volumen del horno

K7 = liberacidn de calor, Bru/f¥

K; = fraccion fria

K4 = exceso de aire

X5 = valor calorlfico del carbon (valor més alta)
K5 = finura de molienda

K7 = volumen del harno después de K,

K = liberacion de calor después de K,
C'=precalentamiento de aire

Esta ecuacion no se aplica a calderas operadas con gas o can petrdleo, atin cuando
se pueden usar los métodos propuestos por Mullikin o los de Lobo Y Bvans. La aplicacién de
la ecuacion simplificada es directa y da valores gue concuerdan cercanamente con el método
mas complejo de Wohlenberg. Ha sido mencionado en varias ocasiones que la ceniza o la
escoria presente en las superficies de las calderas presenta problemas distintos a aquellos
del calculo ordinario de transferencia de calor. As! que debe establecerse una base para
evaluar la influencta de la ceniza o la escoria bajo las condiciones de operacion, antes de
que estos métodos puedan aplicarse a un diseflo racional.

6.7.4 Ecuacidn de Orrok-Hudson.

Esta ecuacidn en muy similar a la de Wilson, Lobe y Hottel, y como ya se dijo, su
mayor uso es en la comparacion del rendimiento de los hornos bajo diversas condiciones de
operacidn. La absorcidn fraccionaria de calor es

o= ; (6-17)
O 1+G VCr/27

donde G, Q, Or ya han sido definidas ¥ Crson las libras de combustible por hora por pie
cuadrado de superficie proyectada en la seccion radiante. Para un tubo, Cr = ( DE plg/12) x
longitud expuesta.

Ejemplo 3 Cdlculo de rendimiento mediante la ecuadion de Orrok-Hudson.

¢ Que porcentaje de aumento de absorcion de calor puede esperarse en la seccion
radiante de una caldera cuando el gasto en combustible se aumenta en 50% ?

El cociente inicial de absorcior a liberacidn es de 0.38, y el exceso de aire se espera
que aumente de 25 a 40% a resultas del aumento en la cantidad del combustible quemado.

Solucidn: Q&_ = 150 Crp =15
Om Cr
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Debe determinarse (,/Q,.

& = b =038
Om 1+ GVC/27

1=038+038G)VCr/27

G, VCri/27 =0.62/038 = 1.63

G, VCra/27 =140/125 GV1.5Cu/27 = 1.12x 1.223G4VCri/27

Gy YCr/27 = 137G, VCri/27 =1.37x 1.63 =223

=_0On  =03I0m
1+223

Q. =0310m =031 x50 = 122
QI 0.3 SQFI 03 SQF)

Entonces la absorcidn de radiacién se aumentard tnicamente 22% para un aumento |
de 50% en el calor liberado. En tal caso, deben investigarse los efectos de la mayor
temperatura de los gases de salida sobre el calentador de tubos.

Aplicaciones div ersas

La transferencia de calor radiante es de importancia en otras secciones del horno
aparte de la seccidn radiante propiamente dicha. La transferencia de calor radiante a los
tubos del banco de conveccidn de un horno, tal como se muestra en la fig, 6.16 puede
evaluarse por el método Lobo y Evans. El procedimiento es el mismo que en el caso del
cdlculo de la seccidn radiante, con excepcidn de que la temperatura del gas que se usarg es
la de los gases que pasan por el tornallamas. Uno podria esperar que la temperatura por
usarse serla la del gas después de que el calor se haya perdido en los tubos por causa de la
radiacion. Sin embargo, en este caso particular, la temperatura radiante media es muy
cercara a la de los gases que entran a la cavidad inmediatamente arriba del banco de tubos.
Por lo que no se involucran célculos de prueba y error en la evaluacion de esta
transferencia de calor, ya que la temperatura de salida en la seccidn radiante es conocida.
Debe notarse que, puesto que la transferencia de calor por conveccion al banco de tubos se
evaluard independientemente el valor de B0/ aAqf corespondiente a la temperatura del gas
¥ ala temperatura de los tubos metdlicos deberé reducirse porlacantidad 7 Tg-Tg) .

Ura vez que los gases hacen su entrada en las hileras de tubos, continuardn
perdiendo calor por radiacidn, y a pesar de que la longitud de la trayvectoria media es més
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bien corta, esta radiacion puede alcanzar del 5 al 30% del calor total transferido en toda la
seccion de conveccidn. Esta radiacidn puede evaluarse por la ecuacion

Ore = 0.173[( To/100)* - ( Ts7100)7] A ! (6-18)
L 1 (leg) +(i/es) -1

donde Qrc = flujo de calor radiante en un punto de la seccion de conveccion en Btu por
hora Otros términos se definieron en el método de Lobo y Evans. Se notaré que no se hace
correccidn para la rerradiacidn de las paredes del refractario. (Es mds conveniente usar el
método de Monrad para aplicar un factor de correccidn al coeficiente combinado de
transferencia térmica por conveccion y radiacidn). Con una perdida de exactitud, el ultimo
término se puede escribir

1 = €gés (6-.}9)
{ leg +( leg -1

¥ la ecuacidn se transforma, por sustitucion,

Orc_=es[(gc *+aw)re -(qc +amrs](100-% ) (6-20)
A 100

El uso de esta ecuacidn se ilustra por el ejemplo 4. Otro tipo de problemas frecuentemente
encontrados es en el que una marmita o tanque debe usarse para hervir un lguido y el
recipiente se calienta ya sea directamente o mediante gases de combustién que provienen de

otra unidad. Esto puede calcularse aplicando los mismos principios ya ilustrados. El efemplo
5 es una de estas aplicaciones.

Ejemplo 4. Cdlculo del coeficiente de radiacion equivalente.

En la seccidn de conveccion de un horno de refinerta, los tubos son de 5 plg DE
centrados a 8 Y: plg, espaciados en arreglo triangular equilatero. Los gases de combustion
en la hilera de tubos bajo consideracion estén a 1 500 °F; la temperatura del tubo es de 650
°F. Los gases de combustion contienen 10.84 % CO, y 12.48 % H:0 por volumen.
Calculese la transferencia de calor radiante entre el gas y los tubos en términos de un
coeficiente que pueda afiadirse al coeficiente de transferencia de calor por conveccion.

Solucidn:
es =0.90 (supuesto)
L =04 (centroacentro)-0.567(DE) de 7 en latabla 6.1
=04(85)-0567(5) =3.400-2.835
=0565 1
pr2ol =0.1248 x 0.565 = 0.0704 atm-f}
Pecozl =01084 x 0.565 =0.0611 atm-ft
gm0 aTg = 1050 quro a Ts=165
geo: @ Tg =1700/2750  qeo; a Ts = 160/325
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Pro; 0.1084 = 0465
Peoz + Puzp 0.1034 +(.1243

Peoal + Pyzol =0.1315

% correccion = 2%

Orc =09x2425x 0.98=2140
A

el coefciente equivalente de radiacion es, entonces,

h=Qrc =___ 2140 =251 Btu /ir-f¥-°F
AAT  1500-650

el cual es una parte muy apreciable del coeficente toral. Para corregir el coeficiente total h,
+hk, por radiacidn de las paredes del banco de conveccion, se recomienda el uso del método
de Monrad ya mencionado.

Ejemplo 5 Cdlculo del calentamiento de un recipiente.

DiseRe ur recipiente simple para concentrar continuamente una solucion cuyo punto
de ebullicion es 480° F. La carga térmica es de 500 000 Btu/h. La fuente de calor disponible
son 3 050 1b/k de gas de combustion_a 1 500 °F. Se dispone de cierta cantidad de tubo de 48
plg DE.

Solucidn: La unidad requerida debe tener la forma mostrada en la fig 6.17. Los gases
de combustion fluyen paralelos al eje del recipiente en un tunel situado debajo de él. Aungue
la superficie fria esté segregada de la superficie del refractario en una cantidad mayor que
a la que se presenta en la seccion radiante de un horno, se puede usar el factor de
intercambio de Lobo y Evans sin afectar la precisidn de la solucidn en una cantidad mayor
que el error que se obtiene no escogiendo la temperatura del gas con suficiente exactitud,

Puesto que el recipiente serd muy lareo comparado con la seccion transversal de la
trayectoria del gas, esté indicado un cdlculo por pasos a menos de que la temperatura media
del gas pueda evaluarse con suficiente exactitud. En el céleulo por pasos el calentador
puede dividirse en secciones de longitud variable cada uno de ellos teniendo la misma carga
térmica. En cuanto a que la tranferencia de calor es predominantemente radiante y la
superficie fria esta a temperatura constante, la temperatura media puede definirse
adecuadamente por

Ta ="V oo, s (6=21)
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Fig. 6.17 Concentrador simple del ejemplo

La solucidn se obtendrd en esta base. Suponiendo que las pérdidas totales de calor
sean iguales al 10% de la carga, la temperatura de los gases a la salida resulta ser de 900°F.
Se supone que la superficie fria tiene una emisividad de 0.9 a una temperatura de 500 °F. Los
gases de combustion contienen 7.1% de CO; y 14.3% de H;0. Se encuentra que la emisividad
del gas es de (.259 en el extremo caliente y 0.27 en el extremo frio, usdndose entonces un
valor promedio de 0.265. El cdlculo de la emisividad del gas se ilustrd en el ejemplo 1 la
superficie equivalente por pie de longitud esté situada obviamente entre los valores
correspandientes al arco y la cuerda de la porcidn calentada de la circunferencia; entonces

Ay, = 3.5 +120/360 x m x 4.0 =3.85 /R’
pies 2

Ag = 30436 +3.0 =96 /M
pies

Despreciando arbitrariamente los cabezales. ast como las paredes laterales de
refractario hasta 3°00" sobre el piso

Ar =906 =249
ad, 3.85
f=056a eq=0265 y Ar/od, =249
Q  =15300Btuhrf¥ aTg =1174°F y Ts=500°F
Az

Sin embargo, el coeficente de conveccidn es pequeflo, 1.0 £ Btu/ hr-fP-°F y Aladq, no es
2.0 como en las suposiciones de Lobo y Evans.

Q _ (ie., radiacion solamente ) =15 300- 7(Tg- Ts) = 10 610 Btu /hr-ft
Qhep J
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Q _=10610x 0.56 = 5940 Btu/hr-f° de oA,
Ay

Base para la tasa de conveccion, @Ay, :

O, =1.0x(1174-500) x 4.2/3.85 = 640

Ay
20 =5940 + 640 = 6580 Btu /hr-f*
QA
ad,, requerida = 300000 =760

6580
Longitud requertda = 76.0/3.85 =19.7 f#

Ya que la cantidad de calor disponible es fija y su nivel de temperatura también, el
diseflo real deberd emplear un factor liberal de seguridad ( digamos 25 ft de longitud) y
deben proveerse de condiciones para controlar la transferencia de calor, ya sea por medio
de derivaciones del gas de combustion o admitiendo aire a la entrada de la unidad.

6.8 Algunos aspectos prdcticos de los hornos de refinerias de peirdieo.

Aun cuando los cdlculos de transferencia son muy importantes en el disefio de hornos
de refinerias, algunos de los otros factores que entran en el diseflo ( y operacion) requieren
mencionarse. El horno debe diseflarse teniendo como base los quemadores. Si el horno se
alimenta por el extremo de los cabezales de manera que las flamas se desplacen paralelas a
los tubos, la seccion transversal del horno debe ser suficientemente grande para proveer un
espacio adecuado entre los quemadores y los tubos. Cuando esto no se provee, las flamas al
golpear los tubos pueden causar fallas aun cuando se empleen temperaturas y presiones
moderadas en 10s tubos.

Cuando los quemadores se colocan en el piso, parades laterales, o er la boveda de un
horno tipo caja, deben usarse un ntimero considerable de pequefios quemadores y el espacio
entre éstos y los tubos no debe de ser muy grande. Puesto que el espacio para la localizacion
de los quemadores aumenta con la longitud de los tubos, la mdxima longitud préctica de los
tubos debe usarse para disminuir el nimero requerido de regresos en los tubos. La longitud
de los tubos se limita por la capacidad de las fabricas productoras de este material a menos
que se usen tubos de costura. El método de limpieza de los tubos ya sea con trompo de
turbina o mediante vapor y aire, puede ser un factor en la determinacion de la longitud del
tubo. Ordinariamente el diseflo de la seccidn de conveccidn requiere una velocidad
razonable del gas de combustion para tener buen coeficiente de conveccidn determinando la
longitud del tubo en donde el espaciado de los quemadores no es controlante. La
distribucion del flujo del gas de combustion en la seccidn de conveccidn, se hace mds dificil
cuando se usan tubos largos y en hornos con tubos de 50 a 60 ft deben proveerse cuando
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menos de dos salidas para los gases en la seccidn de conveccidn. Kl culdado y operacion de
los quemadores y su equipo correlacionado tienen un efecto pronunciado en su costo de
operacidn y mantenimiento del horno. Un horno que tiene una carga de 100 000 000 Btu/hr
quemard cerca de un cuarto de millon de dolares en casto de combustible por aflo, y este
horno usard de 5 000 000 a 15 000 000 de Ib de vapor/ ako para atomizar el combustible
dependiendo de si la razén vapor-combustible se controla o no cuidadosamente. Los
quemadores de petréleo funcionardn adecuadamente cuando atomizan con 0.3 Ib de vapor
por libra de combustible.

Muchos quemadores requieren de cierta cantidad de aire secundario que se admite a
través de los registros del quemador. Deberd hacerse notar que, en gereral, los registros del
quemador deberdn usarse para controlar la razon alre-combustible ( por ciento de exceso de
aire), mientras que la compuerta de la chimenea deberé usarse para controlar el tiro en la
parte superior del horno. En este punto debe mantenerse un tiro reducido ( 0.01a 0.05 plg
agua) para que el horno se mantenga a presion negativa y las fugas, ya sean en el techo o de
las paredes, sean de afuera hacia adentro. Las fugas de gases de combustion dafian el acero
estructural, corroen y deforman los visores y las puertas de explosidn dattando severamente
todo el horno. El horno deberd contar con un mandmaetro de tiro conectado al techo del

horno para guiar al operador, pero en ausencia de un instrumento de tal naturaleza el
aspecto de las juntas en el techo puede ser una gula. Unds lineas negras en las juntas entre
ladrillos indican ura infiltracion de aire; una lineas brillantes indicar flujo de gases al
exterior.

El uso de aire en exceso superior al necesario a menudo hace imposible mantener un
tiro apropiado en el domo del horno. Ademds, a mayor exceso de aire se requerira mayor
cantidad de combustible para una carga térmica dada, de manera que los anélisis de Orsat
de los gases de combustion deben formar parte de la rutina de operacién para asegurar un
rendimiento econdmica del horno. Exceso de oxigeno en los gases de combustidn aumenta la
la velocidad de oxidacion de los tubos y soportes. En algunos tipos de horno ( dependiendo
de la razon radiante a seccidn de conveccion) altos excesos de aire dan por resultado
temperaturas mas aitas de los gases de combustion que entran a la seccion de conveccion y
pueden originar fallas prematuras en los espejos de los tubos en la seccidn de conveccion.

A mayor flujo radiante menor costo inicial del hormo para una capacidad dada. A
Slujos térmicos promedios arriba de 15 000 Btu/hr-f¥, sin embargo, los ahorros disminuyen
rapidamente y los problemas de control y mantenimiento del horno aumentan desprapor-
cionadamente. Sin embargo, entre mas grande sea el horno y mayor la razén del refractario
a la superficie fria, menor serd la temperatura de los gases de combustién de la seccidn
radiante para un flujo radiante determinado. El flujo radiante promedio permisible en un
homo depende de las caracteristicas de la carga, grado de cracking, coeficiente de
transferencia térmica dentro del tubo, razén de A/aA, ( que es la razdn de transferencia en
la superficie del tubo a la velocidad de transferencia circunferencial ), ¥ la distribucion de
Sujos térmicos a lo largo de los tubos y para tubos en varias posiciones. Todos estos
detalles requieren de consideracion, y en la tabla 6.2 se indican algunos valores
representativos de las velocidades promedio permisibles.
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Debe entenderse que las velocidades promedio permisibles es solo un Indice y que en
lg actuglidad, la mdxima velocidad de punto en un tubo o tubos es el factor bésico que
debera prescribirse para condiciones determinadas. De acuerdo con esto. el promedio de
veloctidad de transferencia de calor puede incrementarse cuando los tubos estdn espaciados
a mayor distancia que la normal, cuando los tubos se calientan par ambos lados o cuando se
toma cualquier otra medida especifica para mejorar la distribucion del flujo. Los tubos
generalmente se espacian de uno a uno y medio didmetros de la superficie de la pared a la
linea central de los tubos. Desde un punto de vista préctico es preferible un solo didmetro,
ya que esto aminora el peso de los apoyos intermedios de los tubos.

Antiguamente no se usaban precalentadores de aire tan frecuentemente en los hornos
de refineria como en los hornos generadores. El empleo de aire precalentado es especial-
mente deseable cuando es demasiado elevada la entrada de temperatura del aceite que debe
quemarse. Cuando se emplea aire precalentado y cuando se tiene que mantener la velocidad
radiante, se desarrolla una mayor proporcion de trabajo del horno que cuando no se
calienta previamente el aire.

Tabla 6.2 Velocidades Radiantes Promedio Permisibles

Velocidad permisible Btufhr-f* (de su

Tipo de Horno superficie circunferencial del tubo).
De Crudos 10000 - 16 000

Vacio 5000 - 10 000

Reformador de Nafta 1000- 18000

Cracking de Gasoil:

Calentamiento 10000~ 15 000

Empape 10000

Fraccionamiento de Viscosidad 10000~ 12 000

En los trabajos para probar los hornos, la temperatura de los gases de combustion
deberd determinarse con termocoples de alta velocidad, preferiblemente de los de tipo de
proteccion multiple. Las temperaturas de los tubos pueden medirse mediante un pirdmetro
dptico o termocoples aplicados a la superficie de los tubos, Deberd notarse que el pirdmetro
dptico puede indicar temperaturas mayores que la verdadera temperatura de la superficie
del tubo, Esto es particularmente cierto cuando las superfices del refractario estén mucho
mas calientes que los tubos en cuyo caso algo de la radiacion recibida por el pirdmetro
consiste de radiacidn reflefada origindndose en los refractarios « alta temperatura.
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CONCLUSIONES



Conclusiones:

En estos temas desarrollados se explica lo més detallado y simple posible cada
uno de los temas con respecto a la transferencia de calor, se hace también mencton a la
ecuaciones principales, { més no unicas que se utilizar en el tema de transferencia de
calor, debido a la variedad de aplicaciones que tiene tal tema), de cada caso, se enumero
los tres tipos generales de transferencia de calor en los primeros dos primeros capitulos,
se citaron algunos ejemplos para la mejor comprensidn de los conceptos y su mejor
utilizacion de las formulas dadas, y también se indico la manera en como graficas y tablas
de valores preestablecidos podian servirmos para un mejor conocimiento de cada una de
las maneras de transferir el calor y na solo eso, todo es para llevar todo lo més exacto
postble, hay maneras como la transferencia de calor por medio de la radiacion que
tienden a variar mucho por otros factares externos.

En el tercer capitulo se cito algunas cuestiones del comportamiento de los fluidos
debido a que el calor, se transfiere en su mayor parte por medio de un fluido que puede
ser el aire, el vapor, o cualquier otro que posea cierta cantidad de calor con respecto a
otro, y por que de ahi también se explica el concepto de numero de Reynolds que muy
importante en el capitulo 4, a su vez también se explican la maneras en que se puede
comportar el calor y de que manera se toma su comportamiento ante variaciones de
circunstancias, obviamente cuando se le toma como alginr fluido,{ la mayor parte de este
capitulo se basa a la conveccion, que es ia que mas se comporta d tiene que ver con este
tipo de transferencia).

En el cuarto y quinto capitulo se va profundizando a cérca de el equipo de
intercambio de caloy, ( utiliza mds la manera convective de transferencia de calor), de
manera que se puede entender que es un equipo de intercambio de calor, usos, diferencias
entre ellos y por ultimo la manera de como usar los 14 pasos para su dimensionamiento,
por otra parte estos catorce pasos no pueden ser solamente para construir un intercam-
biador sino que nos pueden servir para establecer condiciones de uso de uno ya
construido, también para enseflarnos a usar tablas y graficas que hacen mucho mas
exacto y factl el dimensionamiento de dicho equipo, el cial tiene mucha aplicacidn
dentro de la industria debido a que en muchos procesos se necesitan grandes cantidades
de calor las cuales se pueden obtener de algunos otros procesos que se hacen también ahl
y debido a este tipo de equipo se puede aprovechar, otra aplicacidn es cuando se quiere
variar su temperatura ( enfriar o calentar) para separar quimicamente alguna sustancia
etc. También se ve el tipo de material del cial se puede construir este equipo y como
puede influir la escoria en la transferencia de calor. Todo esto aplicado a el
intercambiador conocido como de carcaza y tubo 1-2, el cial es el mds utilizado para este
tipo de transferencia de calor, { aguf se toma basicamente este tipo de intercambiador por
que es el mds usado en las empresas grandes o er las compakias petroleras).

El capitulo sexto se basa a enseflarnos un poco acerca de la construccidn de
hornos de la industria petrélera que es donde mds desarrollo a tenido este tipo de
construcciones, se dan diversos tipos de hornos, tomando en cuenta la variacion de
cireunstancias en las cuales se puede dar su construccion se dicen también las
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ltmitaciones de cada horno y cada método mencionado, debido a que la mayor parte de!
conocimiento de estos harnos es emplrico, y a! cual se ha ido adoptando la teoria
conforme la practica, debido a la naturaleza de radiacion de este tipo de transferencia se
hace mds difict] su estudio, pero hay factores que st se pueden determinar con clerto

grado de error, pero que nas acercan mas a la solucion correcta, también se dan consejos
practicos para uso y manejo.

En total el objetivo de este trabajo es ayudar a comprender un poco més el
proceso de transferencia de calor, pero mencionando sus aplicaciones en la industria, y
tratando hacerlas lo mds ligeras y entendibles posibles, tomando en cuenta que el proceso
es bastante complejo y debido a ello na se puede abarcar totalmente. Se toma en cuenta a
la industria petrdlera mucho debido a que en ella se pueden encontrar efemplos de
aplicaciones de todo tipo en ella y con dos o tres tipos de proceso de transferencia de
calor actuando conjuntamente para obtener los resultados deseados.
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APENDICE A

Propiedades materiales

A-1 Propiedades fisicas de los sélidos
P .C, : .1 k
" (b, /T (BufIb°F) (fi2/hr) {Btu/hr-ft°F)
Material (68°F)  (68°F)  (68°F) (68°F) (212°F) (572°F)
Metales
Aluminio 168.6 0.224 355 132 132 133
Cobre 558 0.092 l9g 223 219 213
Oro 1206 0.031 452 169 170 172
Fierro 492 022 083 423 39.0 it
Plomo 708 0.030 080 203 19.3 i7.2
Magnesio 109 0.248 368 995 96.8 91.4
Niquel 556 0.111 087 537 417 369
Platino 1340 0.032 009 405 41.9 43.5
Plata 656 0.057 642 240 237 209
Estafio 450 0.051 1.57 36 34 ...
Tungsteno 1206 0.032 244 94 87 77
Uranio « 1167 0.027 0.53 16.9 17.2 19.6
Zinc 446 0.094 .55 65 63 58
Aleaciones
Aluminio 2024 173 0.23 1.76  70.2
Latén . A
{(70% Cu, %0% Zn) 532 0.091 1.27 618 73.9 85.3

{stgur)



Cp

P
(b /i) (Btuflb,°F)

[+ §
{f3/hr)

k

(Btu/hr-ft°F)

Material (68°F) (68°F) (68°F) (68°F) (212°F) (572°F)
Aleaciones
Constatén
(609 Cu, 409 Ni) 557 0.098 024 131 15.4
Fierro, fundido 455 0.100 065 296 268
Nicromo V 530 0.106 0.12 7.06 7.99 9.94
Acero inoxidable 488 0.110 0.17 94 10.0 13
Acero, suave (15 C) 488 0.113 045 2438 248 229
Nvu metales
Asbesto 6 0.25 0082 0.1 0.125
Tabique (arcilla
refractaria) 144 0,22 0.65
Tabique (de
construccifn) 106 0.20 0.38
Tabique (cromo) 188 0.20 0.67
Concreto 14 0.21 0.70
Limina de corcho 10 0.4 0.025
Tierra diatomicea,
pulverizada 14 0.2 0.03
Vidrio, de ventana 170 0.2 0.45
Vidrio, Pyrex 140 0.2 0.63 0.67 0.84
Tabique refractario de
kaolin 19 0.052
Magnesia al 85% 17 0.038 0.041
Marga arenosa, 4% H,0 104 ~0.4 0.54
Marga arcnosa,
10% H,O 121 1.08
Lana de roca ~10 0.2 0.023 0.033
Madcra,
roble, L a veta 5t 0.57 0.12
Madera,
roble, || a la veta 51 0.57 0.23

A-2 Propiedades fisicas de los liquidos

Liquidos

1% 104

x x |?

k

r x 108
(Btufhr-ft-°17)

(1Y)

nox 103

(b, /M%) (Btufib,-°F} (Ibflt-sc)

ghptn? x 10-%

(°F-It")

Pr (f°F)

(N*fhr)

(°F)

Agua

=0.350

13.7

5.06
545
5.67
5.87
6.26

0.319

1.93
.22

1.20

1.01

62.4
1.00

32
60

17.2

0.800
1.30
1.80
2.80
370
470
5.60
7.80
11.0

17.5

8.07
5.89
4.51
2.72
1.91
1.4%
1.22

0.340

0.353

0.760

62.3

48.3
107
403
i,0i0
2,045

0.999 0.578 0.929

02.2

80

0.736 0.364

0.458

0.999
1.00
i.0l
1.02
1.03
1.08
1.19

62.1
1.5t

100

Q.474 0.383

0.250

61.3

150

6.46
6.60
6.70
6.58
5.98
4.58

0.342 0.392

0.272

0.206

60.1

200
250

0.395
0.395

0.160
0.130
0.0930
0.0700
0.0579

589

3,510

0.227

57.3

300
400
500

600

8,350
17,350
30,300

0.950

0.382
0.349
0.293

0.174
0.143
0.137

53.6

0.859
1.07

49,0

{sigur basta la pagina)



T P aox 108 v x 10® k a x 103 B ox 10Y gfpdfut x 10-*

(°F) (Ibg, /T%) (I.lluflb =°F) (Uby/ft-seg)  (fYseg)  (Bu/hr-i-°F) ({t3hr) Pr (1/°F) (1/°F-113)
Anilina

60 64.0 0.480 305 4.77 0.101 3.29 52.3

80 63.5 0.485 240 3.78 0.100 3.25 41.8

100 63.0 0.450 180 2.86 0.100 1.24 i1 0.45 17.7
150 61.6 0.503 100 1.62 0.0980 3.16 18.4

200 60.2 0.515 62 1.03 0.0962 10 12.0

250 58.9 0.527 42 0.714 0.0947 3.05 8.44

300 5715 0.540 30 0.522 0.0931 2.99 6.28

T nox 108 v x 10* k a x 10° B x10®  Bep¥a® x 1077
(°F) ([bmjl'l"’) (Btu,lflbm F) (lb,/ft-seg) (ft¥/scg)  (Biofhr-ft-°F)  ([t%/hr) Pr (i/°F) (1/°F-Nn?)

Amonlaco

—-60 43.9 1.07 20.6 0.471 0.316 6.74 2,52 0.94 132

=30 42.7 1.07 18.2 0.425 0.317 6.93 2.22 1.02 265

0 41.3 1.08 16.9 0.409 0.315 1.06 2.08 1.1 467

30 40.0 1.1 16.2 0.402 0.312 7.05 2.05 1.19 757

60 38.5 1.14 15.0 0.391 0.304 6.92 2.03 1.3 1130

80 37.5 i.l6 14.2 0.379 0.296 6.79 2.01 1.4 1650

100 364 1.19 13.5 0.368 0.287 6.62 2.00 1.5 2200

120 353 [.22 12.6 0.356 0.275 6.43 2.00 1.68 3i80

T e x 108 r X 10 k a x 107 B x 10 gfp?fu? x 10-*
°F) (b, Il't") (Btu[lb °F)  (ib/it- -seg)  (M¥seg) (Btu/hr-ft-°F)  (fix/hr) Pr (f°F) {1/°F-1t?)

Freon-12

—40 94.5 0.202 125 1.32 0.0650 40 14.0 9.10 168
=30 91.5 0.204 123 1.32 0.0640 3.35 14.1 9.60 - 179

0 90.9 0.212 116 1.28 0.0578 3.00 15.4 11.4 225

30 874 0.221 108 1.24 0.0564 2.92 153 13.1 277

60 84.0 0.230 99.6 1.19 0.05238 2.74 15.6 14.9 341

80 8L.3 0.238 94.0 i.16 0.0504 2.60 16.0 16.0 384

100 78.7 0.246 88.4 1.12 0.0480 248 16.3 17.2 419

150 71.0 0.271 74.8 1.05 0.0420 2.18 17.4 19.5 625

T Cy s x 10° r x 108 k a x 103 i B x 100 gBp%u? x 10~
F) (Ib,,Jfa“) (Bmflbm °F) (lbgfft-scg)  (ffscg) (Btufhe-f1-°F)  (t?/hr) Br (1/*F) (/°Ff3)

Alcohol n-butitico

60 50.5 0.55 225 4.46 0.100 3.59 44.6
80 50.0 0.58 180 3.60 . 0.099 3.41 38.0 0.25 6.23
100 49.6 0.61 130 2,62 0.098 3.25 29.1 0.43 2.02

150 48.5 0.68 68 1.41 0.098 2.97 17.1




T P s
% 10 v x 108 k a x 10° ‘ B ox 108 pfipdfp® x 1074

Q
CF) (b, /11%) (Btullb °F) (lbg, fft-scg)  ([*fscg) (Btu/hr-ft-°F)  (fi*/hr) Pr (1/°F) {1/°F-ft3)
Benceno
gg giz 0.395 44.5 0.806 0.0856 3193 71.39
o 53.6 g:;g gg 3.692 0.0836 3.73 6,70 1.5 498
. X .61 0.0814 .61 6.13 1.2
;(5)8 i;g 0.450 24.5 0.473 0.0762 kWl 5.21 6..8 ggg
. 0.480 194 0.350 0.0711 2.97 4.73
T cy
: u % 108 y x 108 k a x 103 x 103 2l -4
F) (]bmlﬂn) (Btul’]bm oF) (Ibmlﬂ'ﬁ(.g) (ﬂ"'/scg) _(Blulhr'ft'oF) (ﬂthr) Pr ﬂ(”DF) gﬂQ{FF;l})o

Fluido hidréulico (MIL-M-5606)

0 55.0 0.400 5550
0 sé0 o4 20 4 oo aa2, 4 08 e
60 53.0 0.439 1110 20.9 ' 4 68 13.0
: ) 0.0732 3.14 239 0
80 52.5 0.453 695 13.3 .60 44.1
: . 0.0710 3.07 155
100 520 0.467 556 10.7 0.52 95.7
’ . . 00690 2.84 136
150 510 0.499 278 5.45 0.47 132
- . 0.0645 2.44 80.5
200 50.0 0.5 . 0.32 346
: 30 250 5.00 0.0600 2.27 79.4 0.20 258
T M r x 10 k a x 10? fx 10 I {da
CF) (Ibm}fl’) (Blu[lb CF) (bgfft-seg)  (tFiseg) (Buufhr-ft-"F) (ffh)  Prx 107 (f°F) (1/°E-[t%)
Glicerina
30 79.7 0.540 7.2 9.03 0.168 3.91 832
60 79.1 0.563 1.4 1.77 0.167 375 170
80 78.7 0.580 0.6 0.762 0.166 3.64 75.3 0.30 166
100 78.2 0.598 0.1 0.128 0.165 3.53 13.1
T ux 108 v x 10* a x 10 B x 108 gBpilut x 1074
°F) (ib,,,{n*) (Bm,rlb °F) (Ibg/ft-seg)  (t¥seg) (Blu]hr Hf1°F)  (ft*fhr) Pr (1/°F) (1/°F-1t%)
Kerosene .
30 48.8 0.456 800 16.4 0.0809 3.63 163
60 48.1 0.474 600 12.5 0.0805 3.53 127 0.58 120
80 41.6 0.491 490 10.3 0.0800 3.42 108 0.48 146
100 41.2 0.505 420 8.90 0.0797 3.35 95.7 0.47 192 -

150 46.1 0.540 320 6.83 0.0788 3.16 71.9




T P . po% 108 vy x 108 Kk « x 10° f %100 ghptu* x 107}
CF) (b, /) (Btuftb,-°F) (Ibyfftscg)  (R%scg) (Bufhr-fi-°F)  (fi*hr) Pr (1/°F) (1/°F-n%)
Hidrégeno Uquido

=435 4.84 1.69 1.63 0.337 0.0595 T7.28 1.67

—4133 4.77 1.78 1.52 0.319 0.0610 7.20 1.59

-431 471 1.87 1.40 0.297 0.0625 7.09 1.51 7.1 2.59
—429 4.64 1.96 1.28 0.276 0.0640 7.03 1.41

—427 4.58 2.05 117 0.256 0.0655 6.97 1.32

—425 4.51 2,15 1.05 0.233 0.0670 6.90 1.21

'a P ey u x 108 » x )0% k x 10? a x 10% B x M gBp¥ut x 10°®
°F}  (by/fi®) (Bty/lb,°F) (Ib,ffi-seg)  (ftYfseg) (Bu/hr-ft-°F)  (ft}/hr) Pr Q/°F) (I/°F-f1%)
Oxigeno liquido

—350 80.1 0.400 8.0 0.474 kN | 9.67 172

—-340 8.5 0.401 28.0 0.356 3.4 10.8 109

-lio 76.8 0.402 21.8 0.284 3.7 12.0 85.0

=320 75.1 0.404 17.4 0.232 4.0 12.2 61.5 3.19 186
=310 73.4 0.405 14.8 0.202 4.3 14.5 50.1

—300 7.7 0.406 13.0 0.181 4.6 15.8 41.2

T P Cp a x 100 » x 10* k a B = 10° gﬂp’h:' x 10-*?

1]
(F%) b/ %) (Btuflb-°F) (Ibofft-seg)  (((/scg) (Btufhr-fi-°F)  ({t¥/hr) Pr (1/°F) (1°F-nt%)
Bismuto

600 625 0.0345 1.09 1.75 8.58 0.397 0.0159

700 622 0.0353 0.9%0 1.59 8.87 0.405 0.0141 0.062 0.786
800 618 0.0361 0.900 1.46 9.16 0.408 0.0129 0.065 0.985
900 613 0.0368 0.830 1.35 9.44 0418 0.0116 0.068 1.19
IGO0 603 0.0375 0.765 1.26 9.74 0.427 0.0106 0.071 1.45
1100 604 0.0381 0.710 1.17 10.0 0.435 0.00970 0.074 1.72
1200 599 0.0386 0.660 1.10 10.3 0.44¢6 0.00895 0.077 2.04
1300 595 0.0391 0.620 1.04 10.6 0.456 0.00820




T P <p pox 10% v x 10% k « B x 100 gfpfu® x 1077
(°F) (Ib/mft®) (Bwflb,-°F) (b flt-seg)  (M3fseg) (Btufhr-f-°F)  (ft3/hr) Pr (1/°F) (1/°F-1%)
Mercurio

40 848 0.0334 .11 1.31 4.55 0.161 0.0292 1.57
60 847 0.0333 J.05 1.24 4.64 Q.165 0.0270 1.76
80 845 0.0332 1.00 1.18 4.72 0.169 0.0252 1.94
100 843 0.0331 0,960 1.14 4.80 0.172 00219 2.09
150 839 0.0330 0.893 1.06 503 0,182 0.0210 2.38
200 835 0.0328 0.850 1.02 5.25 0.192 0.0191 2.62
250 g3l 0.0328 0.806 0.970 545 0.200 0.0175 2.87
300 827 0.0128 0.7606 0.928 5.65 0.209 0.0160 3.106
400 819 0.0328 Q.700 0.856 6.05 0.225 0.0137 0.084 370
500 811 0.0328 0.650 0.503 6.43 0.243 0.0119 4.12
600 804 0.0328 0.606 0.754 6.80 0.259 0.0105 4.80
800 789 0.0329 0.550 0.698 7.45 0.289 0.0087 5.54

T P Cp B % 103 r x 10% k « B x 10*  gfpdfut x 1074

°F) (b /M%) (Buflb-°F) (Ibg/Mt-scy) (ft¥scy)  (Bfbr-M-°F)  (fi¥/hr) Pr {1/°F) (1/°F-f1%)

Sodio

200 58.1 0.332 0.489 8.43 49.8 2.58 0.0118 68.0

250 57.6 0.328 0.428 743 49.3 2.60 0.0103 874

300 57.2 0.324 0.378 6.61 "48.8 2.64 0.00903 i10

400 56.3 0.317 0.302 5.36 47.3 2.66 0.00725 168

500 55.5 0.309 0.258 4.64 45.5 2.64 0.0063) Q.15 224

600 54.6 0.305 0.224 4.11 43.1 2.58 0.00574 287

800 52.9 0.304 0.180 340 8.8 -2.41 0.00510 418

1000 51.2 0.304 0.152 2.97 36.0 2.31 0.00463 548

1300 48.7 0.305 0.120 247 34.2 2.31 0.00385 795




A-3 Propiedades fisicas de los gases

T P pox 108 r x 107 k = g x 103 £hp¥fut
CFH (b /%) (Blu/lb PF)  (bg/ft-seg) ((tYseg) (Btufhr-ft-°F)  (i3/hr) Pr (1/°F) (1/°F-f)
Aire
0 0.0862 0.240 1.09 0.126 0.0132 0.63% 0.721 2.18 4,39 x 10°
30 0.0810 0.240 1.15 0.142 0.0139 0.714 0.716 2.04 3.28
60 0.0764 0.240 1.21 0.159 0.0146 0.798 0.711 1.92 2.48
80 0.0735 0.240 1.24 0.169 0.0152 0.855 0.708 1.85 2.09
100 0.0710 0.240 1.28 0.181 0.0156 0.919 0.703 1.79 1.76
150 0.0651 0.241 1.36 0.209 0.0167 1.06 0.698 1.64 1.22
200 0.0602 0.241 1.45 0.241 0.0179 1.24 0.694 1.52 - 0.840
250 0.0559 0.242 1.53 0.274 0.0191 1.42 0.690 1.41 0.607
300 0.0523 0.243 1.60 0.306 0.0203 1.60 0.686 1.32 0.454
400 0.0462 0.245 1.74 0.377 0.0225 2.00 0.681 i.16 0.264
300 0.0412 0.247 1.87 0.453 0.0246 2.41 0.630 1.04 0.163
600 0.0374 0.251 2.00 0.535 0.0270 2.88 0.680 0.944 794 x 107
800 0.0315 0.257 .24 071 0.0303 375 0.684 0.794 50.6
1000 0.0272 0.263 2.46 0.906 0.03)7 4.72 0.689 0.685 27.0
1500 0.0203 0.2717 2452 1.44 0.0408 1.27 0.70§ 0.510 1.96
Nnta: Todas las propicdades de lus gases son para presion atmosférica.
{(termina en la pag.
T P s pox 10° r x 107 k a a g x 108 ghptpt
CF) (b /i)  (Buuflb°F) (Ibg/ft-seg) (MYseg) (Btu/hr-ft-"F)  (f1%/hr) Pr Qf°F) (I/°F-ft%)
Vapor de agua
212 0.0372 0493 0 87¢ 0.234 0.0145 0.794 1.06 1.49 0.873 x 10.
250 0.0350 0.482 0.890 0.254 0.0155 0.920 0.994 1.41 0.698
300 0.0327 0476 0.960 0.294 0.0171 110 0.963 1.32 0.493
400 0.0289 0.472 1.09 0.377 0.0200 1.47 0.924 1.16 0.262
500 0.0259 0.477 1.23 0.474 0.0228 1.85 0.922 1.04 0.148
600 0.0234 0.483 1.37 0.585 0.0258 2.29 0.920 0.944 88.9 x 10®
800 0.0197 0.458 1.63 0.828 0.0321 1.27 0.912 0.794 7.8
1000 0.0170 0.517 1.0 112 0.03%0 4.44 0.911 0.685 17.2
1500 0.0126 0.564 2.57 2.05 0.0580 8.17 0.906 0.510 1.97




T I cp B x 10% v x 107 k o 8 x 10 gaeYu?
CF)  (bofft)  (Bflb,°F)  (bp/ft-seg) (MYfscg) (Bufhr-fi-"F)  (}fhr) Pr Uf°F) (1/°F-f%)
Nitrégeno

0 0.0837 0.249 1.06 0.127 0.0132 0.633 0.71% 2.18 438 x 0%
30 0.0786 0.249 1.12 0.142 00139 0.710 0.719 2.04 3.29
60 0.0740 0.249 1.17 0.158 0.0146 0.800 0.716 1.92 2.51
80 0.0781 0.249 1.20 0.169 0.0151 0.853 0.712 1.85 2.10
100 0.0685 0.249 1.23 0.180 0.0154 0.915 0.708 1.79 1.79
150 0.0630 0.249 1.32 0.209 " 0.0168 1.07 0.702 1.64 1.22

200 0.0580 0.249 1.39 0.240 0.0i74 1.25 0.690 1.52 0.854
250 0.0540 0.249 1.47 0271 0.0192 1.42 0.687 141 0.616
300 0.0502 0.250 1.53 0.305 0.0202 1.62 0.635 1.32 0.457
400 0.0443 0.250 1.67 0.377 0.0212 2.02 0.684 1.16 0.263
500 0.0397 0.253 1.80 0.453 0.0244 243 0.681 1.04 0.163
600 0.0363 0.256 1.93 0.532 0.0252 2.81 0.686 0.944 0.108
800 0.0304 0.262 2.16 0.710 0.0291 3.7 0.691 0.794 0.0507
1000 0.0263 0.269 2.37 0.901 0.0336 4.64 0.700 0.685 0.0272
1500 0.0195 0.283 2.82 1.45 0.0423 7.14 0.732 0.510 0.00785
T P <y o % 10t vy x 107 k « . g x 10 £hpifi?
{°F) (b, /11  (Biflby-°F)  (Iby,flt-scg) (¥scg) (Blufhr-ft-°F)  (t¥hr) Pr (1/°F) (}/°F-f1%)
Oxigeno

0 0.0955 0.219 1.22 0.128 0.0134 0.641 0.718 2.18 4.29 x 104
30 0.0897 0.219 1.28 0.143 0.0141 0.718 0.716 2.04 .22
60 0.0845 0.219 1.35 0.160 0.0149 0.866 0.713 1.92 243
80 0.0314 0.220 1.40 0.172 0.0155 0.866 0.713 1.85 2.02
100 0.0785 0.220 1.43 0.182 0.0160 0.925 0.708 1.79 1.74
150 0.0720 0.221 [.52 0.211 0.0172 1.08 0,703 1.64 1.19
200 0.0665 0,223 1.62 0.244 0.0185 1.25 0.703 1.52 0.825
250 0.0618 0.225 1.70 0.276 0.0197 1.42 0.700 1.41 0.600
300 0.0578 0.227 1.79 0.310 0.0209 1.60 0.700 1.32 0.442
400 0.0511 0.230 1.95 0.381 0.0233 1.97 0.698 1.16 0.257
500 0.0458 0.234 2.10 0.458 0.0254 237 0.696 1.04 0.160
600 0.0414 0.239 2.25 0.543 0.0281 2.84 0.688 0.944 0.103
800 0.0349 0.246 2.52 0.723 0.0324 177 0680 0794 494 x 103

1000 0.0300 0.252 2.19 0.930 0.0366 4.85 0.691 0.685 25.6
1500 0.0224 0.264 339 1.52 0.0465 7.86 0.696 0.510 7.22




T 3 A Cp % 0% v x 107 k a A x 108 g8t
CF) (b /i) (Btuflb,-°F) (lby/f-scg) ([%scg) (Btufhr-f1-°F)  (fhr) Pr (/°F) (1/°F-n%)
Monéxido de carbono
0 0.0832 0.249 1.05 0.126 0.0128 0.620 0.749 2.18 4.40 x IO'
30 0.0780 0.249 1.11 0.142 0.0134 0.691 0.744 2.04 3.32
760 0.0736 0.249 1.16 0.157 0.0142 0.775 0.740 1.92 2.43
80 0.0709 0.249 1.20 0.169 0.0146 0.328 0.737 1.85 2.09
100 0.0684 0.249 1.23 0.180 ~  0.0150 0.884 0.735 1.79 1.79
150 0.0628 0.249 1.32 0.210 0.0i63 1.04 0.730 1.64 --1.19
200 0.0580 0.250 1.40 0.241 0.0174 1.20 0.726 1.52 0.842
250 0.0539 0.250 1.48 0.275 0.0183 1.36 0.722 1.41 0.604
300 0.0503 0.251 1.56 0.310 0.0196 1.56 0.720 1.32 0.442
400 0.0445 (253 1.73 0.389 ¢.0217 1.92 0.726 1.16 0.248
500 0.0399 0.256 [.85 0.463 0.0234 2.30 0.729 1.04 0.156
600 0.0361 0.259 [.97 0.545 0.0253 2.71 0.726 0.944 0.10f
800 0.0304 0.266 2.21 0.728 0.0288 3.57 0.7315 0.794 48.2 x 107
1000 0.0262 0.273 2.43 0.929 0.0324 4.54 0.740 0.685 25.6.
1500 0.0195 0.286 3.060 1.54 0.0410 7.15 0.756 - 0510 6.93
T P s Bx 10"y x10? k x % 103 2,1 % |0~
CE) b,/ (Bu/1b,F) (b, fft-seg)  (Cfseg) (Bufhe-0°F) () Pr ﬂ(l]"F) gﬂp(llf"l-'-nﬂlyo
Cloro
0 0.211 0.113 8.06 Q.0381 0.00418 0.175 0.785 2.18 48.3
30 0.197 0.114 3.40 0.0426 0.00450 0.201 0.769 2.04 36.6
60 0.187 0.114 8.80 0.0470 0.00480 0.225 0.753 1.92 28.1
80 0.180 0.115 9.07 0.0504 0.00500 0.242 0.753 1.85 24.3
100 0.173 0.115 9.34 0.0540 0.00520 0.261 0.748' 1.79 19:9
150 0.159 0.117 10.0 0.0629 0.00570 0.306 0.739 §.64 ‘13.4




T P ¢y r x 107 r x 102 k « B x 10 gBo% nt
(°F) b,/ (Btu/lb-°F) (lbyffi-seg) (1¥scg) (Btufhr-fi-°F)  (ft¥/hr) Pr rm (1/°F-1Y)
Helie

0 00119 1.24 122 1.03 0.0784 5.30 0.698 218 66,800
30 0.0112 1.24 127 .14 0.0818 5.89 0.699 204 51,100
60  0.0106 1.24 132 1.25 0.0852 6.46 0.700 192 40,000
80 0.0102 1.24 135 .32 0.0872 6.88 0.701 1.85 33,900
100 0.00980 1.24 138 1.41 0.0892 7.37 0.701 179 29,000
150 0.00900 1.24 146 1.63 0.0937 8.36 0.703 .64 20,100
200  0.00829 1.24 155 1.87 0.0977 9.48 0.705 152 14,000
250  0.00772 1.24 162 2.09 0.102 10.7 0.707 141 10,400
300 0.00722 1.24 170 2.36 0.106 1.8 0.709 1.32 7,650
400  0.00637 1.24 185 2.91 0.114 14.4 0.714 1.16 4,410
500 0.00572 1.24 198 3.46 0.122 17.1 0.719 1.04 2,800
600  0.00517 1.24 209 4.04 0.130 20.6 0.720 0944 1,850
800 0.00439 1.24 232 5.28 0.145 27.6 0.722 0.794 915
1000 0.00376 1.24 255 6.78 0.159 5.3 0.725 0.685 480
1500  0.00280 1.24 309 1.1 0.189 59.7 0.730 0.510 135
g x 10° g8e*u?
. pox 108 v x 108 k * ° i/°E-ft?)
(°71;-) (o i) (BufibgF) (bffiescg) (WHacg) (Bufhef"F) (R0 Pr are w
Bibxido de sulfuro
6 x 10°
0 0.95 0.142 0.700 3.59 0.00460 0.166 0.778 %2; slg.g
0.195 012 0.850 552 0.00560 0.233 0.854 7 >
lgg 0136 0157 1.05 7.74 0.00670 0313 0.883 152 825
2 0118 0.164 1.20 10.2 0.00790 0.407 0.898 132 412
00 0104 0.170 35 130 0.00920 g'ifﬁ 3‘3@'3 1.04 130
. ’ 0.00990 - . : '
2?)?) 3’3312 g':;g ::2(; :g:g 0.0108 0.711 0.987 0.994 0.795




Tamario Area Seccitn

APENDICE F nominal Didmetro Espesor de Didmetro transversal transversal
deltubo  exterior Numero (a pared interior del metal in.ter;l'or
{in) (in) decalibre  (in) (in) (9 (%)
) -
1 1.315 40 0.133 1.049 0.494 0.00600
Ca|lbres eStandares de 80 0.179 0.957 0.639 0.00499
tuberias 160 0250  08IS 0.837  0.00362
13 1.900 40 0.145 1.610 0.799 0.01414
80 0.200 1.500 1.068 0.01225
160 0.281 1.338 1.429 0.00976
2 2.375 40 0.154 -2.067 1.075 0.02320
80 0.218 1.939 1.477 0.02050
160 0.343 1.689 2,190 0.01556
23 2.875 40 0.203 2.469 1.704 0.03322
80 0.276 2323 2.254 0.02942
160 0.375 2.125 2.945 0.02463
3 3.500 40 0.216 3.068 2.228 0.05130
80 0.300 2.900 3.0l 0.04587
160 0.437 2.626 4.205 0.03761
4 4.500 40 0.237 4.026 3.173 0.08840
80 0.337 3.826 4407 0.07986
120 0437 3.626 5.578 0.071170
160 0.531 3438 6.621 0.06447
5 5.563 40 0.258 5.047 4,304 0.1390
80 0.375 4,813 6.112 0.1263
120 0.500 4.563 7.953 0.1136
F-1 Tamaiios estindar de tubos 160 0625 4313 9.696  0.1015
T, = , 6 6.625 40 0.280 6.065 5.584 0.2006
amao . Area  Seccidn 80 0432 576l 8405  0.1810
nominal Didmetro Espesor de Didmetro transversal transversal 120 0.562 5.501 10.71 0.1650
deltubo exterior Niumero la pared intertor del metal tnterior 160 0'718 5'l89 ]3'32 0.1469
(i) (in) decalibre (in) (in) {in?) (ft> ) ' ) :
$ 0.405 40 0.068 0.269 0.072 0.00040
80 0.095 0.215 0.053 0.00025
. 0.540 40 0.088 0.364 0.125 0.00072
80 ¢.119 0.302 0.157 0.00050
i 0.675 40 0.091 0.493 0.167 0.00133
80 0.126 0.423 0.217 0.00098
3 0.840 40 0.109 0.622 0.250 0.00211
80 0.147 0.546 0.320 0.00163
160 0.187 0.466 0.384 0.00118
s 1.050 40 0.113 0.824 0.333 0.00371
80 0.154 0.742 0.433 0.00300
160 0.218 0.614 0.570 0.00206

(sigue hasta la pigina )



Tamario

nominal Didmetro

Espesor de Didmetro transversal transversal

Area

Seccién

deltubo exterior Numero la pared interior delmetal interior
(e} (fn) decalibre (i) (in) (m®) (ft%
8 8.625 20 0.250 8.125 6.570 0.3601
30 0277 8.0M 1.260 0.3553
40 0.322 7.981 8.396 0.3474
60 0.406 7.813 10.48 0.3329
80 0.500 7.625 12.76 0317
100 0.593 7439 14.96 0.3018
120 0.718 7.189 17.84 0.2819
140 0812 1.001 19.93 0.2673
160 0.906 6.813 2197 0.2532
10 10.75 20 0.250 10.250 8.24 0.5731
30 0.307 10.136 10.07 0.5603
40 0.365 10.020 11.90 0.5475
60 0.500 9.750 16.10 0.5158
80 0.593 9.564 18.92 0.4989
100 0.718 9.314 22,63 0.4732
120 (.843 9.064 26.24 0.4481)
140 1.000 8.750 30.63 0.4176
160 1.125 8.500 34.02 0.3541
12 12.75 20 0.250 12,250 9.82 0.8185
30 0.330 12.0%0 12.87 0.7972
40 0.406 11.938 15.77 0.7773
60 0.562 11.626 21.52 0.7372
80 0.687 11.376 26.03 0.7058
100 0.843 11.064 31.53 0.6677
120 1.000 10.750 36.91 0.6303
140 1.125 10.500 41.08 0.6013
160 1.312 10.126 47.14 0.5592

F-2 Calibres estindar de los tubos

Didmetro Espesor de la pared {in) Area
extertor Calibre B. W.G. D_’dmffm o i
o AT (i) mz:)or rran(.;tvxe;rsal in:fe_rr!l')or
4 :i g(l)gi 0.282 0.1338 0.000433

p 0.065 0.334 0.1087 0.000608
e 0:049 8.370 0.0888 0.000747
o oy 402 0.0694 0.000882
: 2 0.10 0.430 0.0511 0.001009
5 0.092 0.532 0.2195 0.00154
" 0.083 0.560 0.1955 0.00171
i 0.072 0.584 0.1739 0.00186
" 0.065 0.606 0.1534 0.00200
- 0.058 0.620 0.1398 0.00210
" 0.049 0.634 0.1261 0.00219
| 5 0.109 0.652 0.1079 0.002132
- 0.095 0.782 0.305] 0.00334
” 0.083 0.810 0.2701 0.00358
. 0.072 0.834 0.239] 0.00379
s 0.06 0.856 0.2099 0.00400
- 0.055 0.870 0.1509 0.00413
. 0.04: 0.884 0.1716 0.00426
, 1 02 0.902 0.1463 000444
5 0.009 1.032 0.31907 0.00581
i 0. 95 1.060 0.3447 0.00613
> 0.383 1.084 0.3042 0.00641
y 072 1.106 0.2665 0.00677
i 3(0)65 1.120 0.2419 0:00684
’ Oojg 1.134 0.2172 0.00701
" 2 i iam g oo
13 0.095 1310 0419 ooom
ll; ggg; 1.334 0.3694 g%g;f
e 0.065 1.358 0.3187 0.0100
IS 0.058 1.370 0.2930 0.0102
!8 0. 1.384 0.2627 0.0107
049 1.402 0.2234 0:0]09

(sigue)



TABLA 1. FACTORES DE CONVERSION ¥ CONSTANTES

Energla y potencia:

Btu = 0.252 kg-cal
Bru = 0.293 wart-h
Btu = 0.555 pcu (Unidad libra centigrado)

Btu = 778 pie-tb
Btu/min = 0.236 hp Didmet Espesor de la pared (i) Area
Hp = 42.4 Btu/min metro . Didmetro eect
Hp = 33 000 pie-lb/min exterior Calibre B.W.C, " interior trin‘.‘sv:r,:al ’:"::;:ﬁ;:al
Hp = 0.7457 kw () y deStubs (i) (in) /ety eh
Hp-h = 2543 Bru v
Kw = 1.3415 bp 1} 10 0.134 1.482 0.680
Watt-h = 3.415 Bu :; 3-120 1.510 0.6I453 gfg:gg
K .109 1.532 0.5620 0.0128
Flujo de fluidos: 13 0.095 1.560 0.4939 0.0133
BbI/h = 0.0936 cfim 14 0.083 1.584 0.4346 0.0137
Bbi/h = 0.700 gpm 15 0.072 1.606 0.3796 0.014]
Bbl/dla = 0.0292 gpm 16 0.065 1.620 '
Db = 0.0292 g , ) 0.344) 0.0143
= 0.0039 cfm 2 10 0.134 1.732 0.7855
Cfin = 10.686 bbi/h " 0.120 : : 0.0164
Gpm = 1.428 bbl/h | . 1.760 0.7084 0.0169
Gpm — 34.3 bl /dia 2 0.109 1.782 0.6475 0.0173
Gpm X & (gravedad especifica) = 500 X s Ib/h 13 0.095 1.810 0.5686 0.0179
14 0.083 1.834 0.4998 0.0183
Coeficlentes de transferencia de calor: 4] 0.072 1.856 0.4359 0.0188
- 16 0.065 1.870 0.395) 0.0191

Btu/(h)(plez)(°F) = 1.0 peu/(h)(pie?)(*C)
Beu/(h)(pie?}(°F) = 4.88 kgcal/(h)(m)(*C)
Beu/(h)(pie?)(*F) = 0.00204 wates/(plgs)(°F,

Longitud, drea v volumen:

Bbl = 42 gal

Bbl = 5.615 pie?

Cm = 0.3927 plg
Ple* = 0.1781 bbl

Pled = 7.48 gal
Ples = 0.0283 m?
M? = 6.290 bhl

M? = 35.314 ple?
Pies = 30.48 cm
Pies = 03048 m
Gal = 0.02381 bbl
Gal = 0.1337 pie*

Gal = 3.7851t
Gal == 0.8327 gal (Imperial}
Plg = 254 cm

Litro = 0.2642 gal
Litro = 1.0567 qt



TABLA 1. (Continda)

M = 3.281 pie
Pie? = 0.0829 m?
M? = 10.76 pie?

Presidn
Atm = 33.93 pies de agua a 60°F
Atm = 2992 plg Hg a 32°F
Atm = 760 mm Hg a 32°F
Atm = 14.695 Ib/plg?
Atm = 2 116.8 Ib/pie?
Atm = 1.033 kg/cm?

Pies de agua a 60*F = 0.4331 1b/plg:
Pig de agua a 60°F = 0.361 lb/plg?)
Kg/em? = 14.223 Ib/plga,

Psi = 2.309 Pies de agua a 60°F

Temperatura:

Temperatura *°C = 5%(°F — 32)
Temperatura *°F = 9%(°C <+ 3
Temperatura *F absoluta (*R) = °F + 460
Temperatura *C absoluta ("K) = *C + 273

Conductividad térmica:

Btu, (h){piez)(*F/ple) = 12 Bru/(h}(pie?)(*F/plg)
Bru/(h)(pie?}(*F/pie) = 1.49 kg<al/(b)(m2)(*C/m)
Btu/(h)(pie?){"F/pie) = 0.0173 watts/{em?)(°C/cm)

Viscosidad (factores adicionales estdn contenidos en la Fig. 13).
Poise = 1 g/(em}{seg)
Centipoise = 0.01 poise
Centipoise = 2.42 Ib/{pie)(h)

Peso-

Lb, = 0.4536 kg

Lb = 7 000 granos

Tonelada (cortaoneta) = 2000 1b
Tonelada (larga) = 22401
Tonelada (métrica) = 22051b
Tonelada (métrica) = 1 000 kg

Constantes:
Aceleracidn de la gravedad = 32.2 pies/seg?
Aceleracion de la gravedad = 4.18 % 10* pies/h?
Densidad del agua = 62.5 1b/pies

TABLA 2. CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE AISLANTES Y ALGUNOS

MATERIALES DE

CONSTRUCCION*

k = Bru/(b)(ple?}(*F/pie)

Material Densidad
! aparcntc
p, Ib/pie’ a
- temperatura -
ambiente . ‘F . k
Aerogel, silica, opacificada ......... i 8.5 ' 248 . 0.013
Algodén en rama .. ............... [ 5 : 86 0.024
Aluminio, hejas, 7 cavidades por 2.5 {
<1 - : 0.2 ! 100 | 0.025
Asbesto-cemento, liminas .......... 120 : 68 ) 0.43
Asbesto, hojas ................... ! 555 124 0.096
Asbesto, pizarra ................. 112 . 32 ! 0.087
Asbesto ... ... ... ... .. [ ;
112 | 140 \ 0.114
I 203 , -328 0.043
29.3 : 32 : 0.08C
36 [ 32 0087
36 I o212 0.111
36 {392 f 0.120
36 ! 752 0.129
435 | -328 l 0.090
43.5 ! 32 0.135
Asfalio ..., i132 ;68 0.43
Aserrin .. ... e, ! 12 | 70 0.03
Aserrin .. ... . e el TN 0.033-0.G5
Arena, SeCa ..................... 946 . 68 0.19
Azufre, monoclinico ...........t... Lo T212 0.09-0.097
Rémbico ...................... L e ! 70 0.16
Batista, bamnizada ................ N i 100 0.09
Calcio, carbonato, natural ......... 162 ' 86 1.3
Mirmel blance .....oviii i, N 1.7
YeS0  oiiiiiiiiiiiiiiiien - S, 04
Calclo, sulfato (4H,0), artificial ... . 84.6 104 022
Yeso, artificial ................. 132 167 0.43
Construceién . ............... . 77.9 77 0.25
Calderas, Incrustaciones, (Ref. 364)
Calisa (153 val. % H,0) ......... . 103 ' 75 0.54
Carbdn, gas ..............coiiee e ' 32-212 2.0
Carbdn vegetal, escamas .......... 119 176 0.043
15 176 0.051
Cartén, corrugado ................ e e 0.037
Celuloide ............ccevue..... 87.3 ] 86 0.12
Cemento Portland {véase Concreto) ..  ..... . 194 0.17
Ceniza de madera ...............  ..... 32-212 0.041
Clinker, granulade ..............  ..... 32-1292 0.27



TABLA 2. CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE AISLANTES Y ALGUNOS

MATERIALES DE CONSTRUCCION * (Continua)

Subtftulos

Coque, petréled .....ovvvnennnon...

Coque, pulverizado ,...............
Concreto, cinder ............c......
lid seco ... ... 0.
Pledra ... ....... ... ...,
Corcho, placa ....................
Corcho, molide ...................
Regranulado ..................
Cuero, suela ,..... ..............

4 partes calcipada y 1 parte cemen- i
|

to, vaclada y calcinada ........

Dolomita
Ebonita

Escoria, alto homo ...............
Escora, lana ....................
Fibra aislante, placa ...,..........
Fibra, roja .......0vuiivineinnnns

Con adhesivos, horneada .........
Fieltro, lana .....................
Fieltro, pelo, perpendicular 2 las fibras
Gas, cartbén ........ ... .. i,
Grafito, denso, comercial ..........

Pulverizado, a través 100 mallas ..
Granlto ... .. .. it e
Grava
Hielo ... it iie e,
Hule,duro ..............iivuenits

1 - T

Infusorios_ tlerra (véase tierra Diato- |

micea)
Incrustaclomes (Ref. 364) .........
Kapok ......ociviiiiiiiiiniinns
Lana, apnimal ....................

212 34

932 29
32212 0.11
....... : 0.20
....... ' 0.44
....... ' 0.54

86 ! 0.025
86 i 0.025
86 0.026
....... 0.092
100 0.036
1600 0.082
399 0.040
1 600 0.074
399 0.051
1600 0.088
399 0.16
1 600 0.23

122 1.0
....... 0.10
....... 0.5-0.75
75-261 0.064

BS 0.022
70 0.028
68 0.27
68-207 0.097
86 0.03
86 0.021
32212 ! 2.0
g |  86.7

104 | 0.104
....... H 1.0-2.3

104 1.06

a2 13

32 0.087

70 0.109

70 - 0.075-0.092
68 0.020

86 0.021

TABLA 2. CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE AISLANTES Y ALGUNOS

MATERIALES DE CONSTHUCCION * (Centinila)

) Subtitulos

Alumina (92-99% Al,O, por pese)
fundida
Alimina (64-65% Al,0, por peso)
(Véase también Ladrillos, arcilla re-
fractaria)

Ladrillo para construccién ........
Ladrillo al cromo (32% CR,0, por
PESO) it iiitn i,

Tierra diatomdcea, natural, perpen-
dicular al estrate .............

Diatomicea, natural, paralelo al es-
trato

Tierra diatomicea, moldeado y calci-
cinado

Tierra diatemicea y arcilla, moldea-
do y calcinado ...............

Tierra diatomicea, alto gquemado,
poroso

Arcilla refractaria, Missouri .....

Ladrillo aislante, caolin ..........
Ladrillo refractario aislante, caolin

Magnesita (86.8% Mg0, 6.3%
Fe,0,, 3% Ca0, 2.6% Si0, por
peso)

-

42.3
42.3

27
27
19
19

158
158
158

2 399

1472
2012
68

392
1202
2399

339
1 €00

359
1600

. 399
] 1 600

393
1 600

392
1832
392
1112
1832
23552
932
2102
392
1400

399
1202
2192

' 0.0225
| 049
I 0.05
i

1.8
2.7

0.62
| 0.63
0.4

0.67
0.85
1.0

0.051
0.077

0.081
0.106

0.14
0.18

: 0.13
[ 0.34
0.58
0.85
0.95
1.02
0.15
0.26
0.050
0.113




TABLA 2 CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE AISLANTES Y ALGUNOS TABLA 3. CONDUCTIVIDADES TERMICAS, CALORES ESPECIFICOS,
MATERIALES DE CONSTALOR I - (Comtinga) GRAVEDADES ESPECIFICAS DE METALES Y ALEACIONES
k = Btu/(h)(ple?)( *F/pie)

< 1 T . \ Calorespecl- | @rovedad
Subiitul ustancia emp, ° . fico**
ubtftulos . ) Bru/(lb)( *F)| cvPecifiea
Ladrillo de carburo de silicio, recris- v { Acero 32 26 Ver Hierro | 7.83
talizado ..................... 129 1112 10.7 "Acero 212 %6 Ver Hierro |
129 1472 9.2 Acero' : 1112 21 Ver Hierro .
129 1832 8.0 Aluminio 32 117 0.183 2.55-7.8
129 2192 7.0 Alumlnio uzogone 0.1824
129 2 550 6.3 Aqumnio 932 155 0. 153-2 i
Magnesia, pulverizada ............ 49.7 117 0.35 Antimenio 32 10.6 0.0493
Magnesia, carbonato ligero ......._. 19 70 0.04 Antimonio 22 9'.7. 0 0508
Magnesio, éxido, comprimido .. .. .. 49.9 68 0.32 Blsmuto 64 37 9001 -
Madera, fibra cruzada ............ : Bisrnu}o uz 3.3 0.0304 I
Balsa .....................0" 7.8 86 0.025-0.03 Cadmio o n e B
Olmo ........................ 51.5 59 . 0.12. Cadmio 2 o2 0'0562 |
Maple ................... 44.7 122 0.11 S{“ ! zf‘Z ﬁi‘ S'S'Ség B2
Pino, blanco ........ ... .. ... 310 59 0.087 Cine L 252 51 0.1082
Teca ..ol wo | 5o 0.10 . 2 | 2 013 8.8-8.95
Abeto ... 281 | 140 | 0.062 322:2 212 218 P
Madera, paralelo @ la fibra ......... ' . Cobre 932 207 02634 !
MA};:,:] ......................... 344 : 0 i I0.22_(7!1 ) Hierro,vaciado 32 32 0.1064 , +.03-7.13
............................. e 2-1. Hierro, vaci 212 e
Mica, perpendicular a los planos..... | ..... ! 122 0.25 Hi:rrrrg,::zi:gg 752 gg g:;[g
:ieeg‘r: de humo .................. ;132 , I lgg : 8238 Hierro, forjado 64 34.6 Ver Hierro 7.6-7.9
.......................... . | . Hijerro, forjado 212 27.6 | Ver Hierro
Pchraa pémez ...l )L 70—;3: | g;g Latén (70-30) 32 56 0.13157 §.4-8.7
Plrarra ..o R 2 0.1458;
;::: t 1zd axi ................ 14 8 ! e f 0.075 E:gg ?;2 :2 0.20:58
aplz, dpo alslante ... ... ..... . : . 5
Papel tapiz, cartoncillo 43 f ;g gg};ﬂ Mo Epesto o " e 6
: cartonclllo L. . Mercuro 32 4.8 0.0329 13.6
gliéraf:ma ............................ ; 32 0.14 Niquel 32 35 0,1050 8.9
steos plroxilina ... ... ... 1 ... .. o 0.075 Nfquel 212 34 0.1170
Porcelana  ...................... | ..., . 392 0.88 Niquel 572 32 0. 1403 :
segaam'siéé; ...................... 63 s g.g:g gro ! qf; iagg g.gi) '19.25-19.35
Imizada  .......ooaea F L)L, . . ro o2 70. .03 '
Vidro ... Lo .. 0.2-0.73 Plata ! 3z 242 I 0.0557 10 +10.6
Tivpo‘ boro-silicato .............., 139 | 86-167 | 0.63 Plata iooo12 o238 ! 0.0571
Vfdr?o ataseda ...l L L0 i 0.3-0.44 Plomo 32 20 0 0300 11.34
Vidrio de ventana .............. | ..., L 0.3-0.62 Plomo Pon2 |19 i 0.0315
Viruta de madera .,............... 8.8 ' 86 0.034 Plomo . 572 - 18 0 0333
Yeso, moldeado yseco ............. 78 : 68 0.25 Tintalo ) 64 . 32 . 0.0342 16.6
H

*44 Valores balancesdos para cobre ¥y cine,



TABLA 5. CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE GASES Y VAPORES'®

k = Bru/(h)(ple?)("¥/ple)

L]

TABLA 4. CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE Liquibos Los valores extremos de la temperatura constituyen el rango experimen-

tal. Para extrapolacién a otras temperaturas, se sugiere que los datos comsig

nados se grafiquen como log de k vs. log de T o que se haga uso de la

suposicién de que la razén cask es pricticamente independiente de la tem-
peratura (o de la presién, dentro de limites moderados).

k2B ) (pie?)(*F/ple)

Puede suponerse una vadacién hneal con la temperaura. Los valores
eXITemos que se dan constituyen también los limites de temperatura en los

cuales se recomiendan los datos. T i - , —T N
X —_ Sustancia " ustancia
; [ _—
Liquida [ F ok | __ Liquido I_F{ & Acetato de etllo .............. i 1)% | 0.0072 Diclorodiflucrometsne ..., .... (3290048
Aceites romobenceno ...... cereesaeie] B8 | 0.074 §¢’;§ gg?ﬁ N 212 | 0.0080
D aiea, 1212 1 0.070 68 [ 0.0088| 302 | 0.0097
0.100 Bidxide de azufre ...,,,...... . 5 {0128 Alcohel ...l 238 [ 00194 ELARE - e eee e ~54 10 0066
Cliva .......... 0.097 - 868 10111 32 | 0'00s Trrert =29 | 0.0086
Isulfuro de carbopo .........» 88 | 0.053 Clorure ... ccvcineennnnes 217 | 0.005% 3210.0108
Aceuato de etil i 167 4 0.088 363 [0/0135 212 [0.0175
Alcobol 13322 Tetraclorure  ............. 133 _gég; $13 00IE2ZEUIEND oo roe s eeaanee ameanes _:&a gm
60% Cloruro de calclo, salmucra 30%, gg ,ggg Eter PP Cevaeaaaas A ,?g ggg;;l 192 10,0131
4 - , iy 21% [0.0131 212 |0.0161
10%092‘. 281 Claruro de sodio, salmuera lﬂgg;-’ gg 'ggg 363 | O.0TBHEPIAND (1) —oeeenrnn vennns g?g 88}53
Benctno  ,....... .- 5 Clorobenceno ........<120.....] 50 | 0.083 413 [0.0209 O e S i 12{o0072
Cioroformo 88 1 0.080 Acetona ...l N lig 0,0057|He (n-) 88 | 0.0080
...... v erieeeres . 0074 )
Bromure . Cymene (parn} ........ ...} 88 o078 212 s a2 [ 00061
E::rm‘f o . ] pars) 190 i o079 gég g,gggg:ngxeno ........ 2a oD
Decano (2} ....... I+ ¢ o-0ss Acetlleno  ........... erveneoy=103 [0.0068|Hidrdgeno ...t ~148 | 0.065
Yodurd ..o ivnnnnns ceen 140 ! 0.083 a2 |ootog =56 {0083
IDiclorodiflucrornetanc ....... 201 0.057 122 10,0140 32(0.100
Acetato de amlla .. 601 0.053 212 |olo174l 12210115
Alcobel (n-) ... 100 ; 0.048 ' 143 '31‘ i 21210129
140 © 0.043 Adre . oooiiiaiis SREREETE 148 [9.009% 572(0.178
180 =~ 0.038 212 10.0182 Hidrégeno y biédde de carbono.| "33
DACIOTOEtane ... uveeverrnennnn mnl o.oa? 399 {50183 a% H, .. L
Acetato butfiico (n-) s Diclorometana . ....... IRREEE Bg ! 86;5 572 | 0.0265] 20% ..ua.- .-
Aleobol (83 ... L.ler de petréles ..............] 86, 0.07a Alcobol metflico .............. 32 10.0083 égﬁ Pttt
(120-) {167 - 0.073 212100128 Bos ... e
Acetona  .,........-. 3 tilen glcol ... iv.iiiirinnnn ! gg 1 ga;g Acetate  ............ fereee-. gg ggggg! too® I
.ot 093 IGasollne ... . i isen e 0. A ; 2 1o S
ética 100% . - 0.099 Glicerina 100% .............. 681 0.164 RORIACE ... -76 [0.0095 BAAr ey, T RTORRS oot A
Acldo acética 1000 ‘20 80% ....... cie.... €8] 0185 0.0128 R e
Acido esteirico 60% .............. | 68 0.220
Acido ldurico .. 40% ....... sereeen 680259 Benceno .............. TN
Acido oleico .. 20% ... i eg, 0278  Deoceno ..........., .
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TABLA 7. PROPIEDADES TERMODINAMICAS DEL VAPOR DE AGUA Grade Engler
PROPIEDADES DEL YAPOR SOBRECALENTADO®
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VISCOSIDADES DE FRACCIONES DE PETROLEC YISCOSIDADES DE LIQUIDOS®
Para rangos de temperatura empleados en el texto Para usarse como Coordenadas con Ila Flg. 14

las Coordenadas deberin usarse con la Fig. 14 e

¥ ¥ Liquido X . ¥ Liquido P G 4
Acstaldehido ........... 152 4.8 ' Cloruro Esténico .- 113.5 128

. i cetato de L B . . resol, meta ....,........ 2.5 208
76"API gasolina natural ........... O B Acetato de Butilo ........ 123 11.0 , Dibromoetano ........... 12.7 158
56°API sasolfna ................. 14.0 ;5 Acetatode Etilo ......... 13.7 9.1 Dicloroetand ............ l3a 122
42°API KEroSen  ......iiininnnnnn 11.6 16.¢ Acetatode Metilo ........ 14.2' 82 . Dicloromeiant .......... '14.6 89
35°API destdado ...... ..., 10.0 20.0 chlato dleogéynilo ........ 14.0: 88 . EDi.fenilo ............... 112.0 18.3
. continental .. oy cetona B e 145 7.2 ‘ Eter Etilico ............. 1145 53
gg-ﬁf c“ﬁ;’u tinental ;g'g 2;‘: Acetona 35% .......... 7.9 15.0 ; Etilbenceno . ........... "13.2'115
BASOLL L.vnhvriiaenenee : : ABUL i 10.2 13.0 | Etilenglicel ............. | 6.0 23.6
Acido Acético 100%  ..... 12.1 142 Fenol ........0ieeuuon. , 6.9 208
VISCOSIDADES DE ACEITES ANIMALES Y VEGETALES* Acido Acético 70% ..... 9.5 17.0 Formiato de Etilo ........ 114.2 8.4
. Acido Butirdeo .......... -121 153 Freonll ... ..., 14.4 90
Acido |Grav. Esp. B Acido Clorosulfénico ..... 1112 181 Freonl2 .............. 16.8. 56
N 20/4°C X 4 Acido Férmico ........., 10.7 158 . Freon21 .............. (15.7 7.5
~o. / Acido Isobutirico ....... 122 144 Freon22  .......ie..o.. 172 47
Acido Nitrico 95% ....... 128°138 + Freon 113 .............. 12.5 11.4
Almendra ...... 2.85 0.9188 8.9 2g.2 Acido Nitrico 60% ....... 10.8 l 170 Freonild .............. 146 8.3
Coco oo, o 0l 0.9226 6.9 26 9 Acido Propibnice ........ 12.8113.8 * Glicerina 100 ......... 1 2.0430.0
Higado de b ho. ’ 9138 77 on 7 Acgdo Sulft}rico 110% 7.2:27.4 Gllcerina 30% ......... + 6.9 19.6
£ € bacalao, ... 0.913 ! ‘- Acido Sulfurico 98% 7.0|24.8 | Heptano ............... ‘141 3.4
Algodén ........ 14.24 0.0187 7.0 5.0 Acido Sulfirico 60% 1021213 | Hexano ... . ... ... 14.7 7.0
Lardo ......... 3.39% 0.9138 7.0 25.2 Alcohol Alilico . ......... 10.2,14.3 | Hidréxido de Sedio 50% .. 3.2 25.8
Linaza ......... 1.42 0.0207 58 a7 5 Aleochol Amfilico ......... 7.5'18.4 | Yodurode Eulo  ......... 14.7 103
Mostaza . 00237 70 25 5 Alcohol Butflico .......... 86.17.2 l Yoduro de Propilo  ....... 14.1 116
) DTN T i ’ ) o Alcohol Etilico 100% .., .. 105:13.8 | Isobutano  .............. 145 3.7
Aceite de manitas| 13.35 | 0.9158 | 6.5 | 23.0 Alcohol Etilico 95% ... ... 9.8(143 | Meteurio  .............. 18.4 1€.4
Oliva .......... RV 0.9158 6.6 23.3 Alcohol Eddlico 40% ..... 6.5 16.6 ' Metanol 100 .......... 12.4 105
Aceite de palma . 30 0,9190 70 25 9 j::lddg lCl]or{:idrlico 31.5% . 13.0.lg.g ¢ !lt;e!anoll 9(;3{_"? .......... 172.3 l;g
; 97 a7 2 cchol Isobutilico ....... 7.1:18. etanol 40% .......... .B 15
Z‘aﬂ“'cm“ e ;gi’ g gg?i -3 (1, 25 3 Alcohol Isopropilico ...... 821160 Metiletilcesonz . ......... 1398 86
AR . . boo o Alcohol Octilico ......... 6.2 21.1 : Naftaleno .............. 7.9 18.1
Sardina ........ 0 57 0.9384 | 7.7 7 ? Alcobol Propilice ........ 9.1:16.5 | Nitrcbenceno ........... 10.6 15.2
Sova .....eiens 3.50 0.9228 | &3 273 Amoniaco 100%  ........ . 12,6, 2.0 | Nitrotoluene ............ ©11.0 17.0
Esperma ....... 0 80 0.8829 , V.7 26.3 Amoniaco 26% ........ 10.1 13.9 Octane  ................ 13.7 10.0
Girasol  ........ [l 09207 . 7.5 7.6 Anhldndo Acético ....... 12.7 -12.8 Oxalato de Dietﬂo_ ....... 11,0 164
Ballena finad 03 | 00207 Pl a7 5 Anilina ...... ... .l 8.1 18.7 Oxalatode Dimetlo ...... 12.3 35.8
« Tedinaco) ‘ el Anisol . .o...iiiiiian. 12.3 13.5 = Oxalato de Dipropilo ..... 103 17.7
Benceno .............. 12.5 10.9 Pentacloroetano ......... 109 17.3
¢ Basada eo datos de 100 y 210'F de A. R. Rescorls y F, L. Carnahan, fnd Eng Biéxido de Azufre ....... 152 7.1 " Pentano ... i 149 52
Chem., 28, 12121213 (1938). Bi6éxido de Carbono ...... 116 0.3 Propano ............... 15.3 1C
VISCOSIDADES DE ACIDOS GRASQOS COMERCIALES® Bisulfure de Carbono ..... 16.1 7.5 Salmuera CaCl: 25% ..... 6.6 15.9
250 2 400°F Brome ................. 142 13.2 * Salmuera NaCl 25% ..... 10.2 16.6
Bromotolueno ........... 20.0 159 Sodio .....vererenonns 16.4 13.9
| ! Bromurode Edlo ........ 145 8.1 " Temraclorverane ......... 119 15.7
Grav. Esp. Y Bromuro de Propilo ...... 14.5 9.6 ' Tetracloroetileno  ........ 14.2 12.7

I 2 300°F n-_Butano ............... 153 3.3 Tetracloruro de Carbono 12.7 13.1
Gl 28 Tabenninl o s
U - Coaa iy gt s BRI e ;4. 4 Tribromuro de Fésforo ... 13.8 16.7
Livrco ... o 019z L0y 230 Cloroformo . ............ 1134 10’2 Tricloruro de Arsénica ... 13.9 145
Qléico ........... 0.799 100 25.2 Clorotolueno, orto ......, 13.0 13.3  Tricloruro de Fésforo ... .. 16.2 10.9
Palmitico ...... | o0.785 g2 | 25.9 Clorotolueno, meta ....... 133,125 Trcloroetileno . .......... 14.8 10.5
Estéarico  ....... 075 | 105 | 255 Clorotolueno, para ....... 1337125 Tolueno .......coooven. 13.7 104
gllgrrsgg:ﬁ:g%o ......... ) ]154.8 g.g Turpentina ............. 11.5 149

« De datos de D. Q. Kern y W. Vao Nostrand, Ind. Eng. Chem., 41, 2209 (1948). Cloruro de Propilo . . .. ... 113 75 ﬂ:ﬁg s i :g:g }5}
15.2 12,4 Xileno, para ............ 113.9'108

Cloruro de Sulfurile ......

Inc., New York, 1950,
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VISCOSIDADES DE GASES®
Para usarse como Coordenadas con la Fig. 15

Gas X Y

Acetato de Etdlo . ................ 8.5 132

ACEIONT ...ttt e 89 130

Acetileno ............ ... ... 98- 149

Acldo Acético .................... 1.7 143

ARUa e 8.0 1680

Alre e 11.0 200

Aleobol Etflice ................... 9.2 142

Alcohol Metilico ................. 8.5 156

Alcohol Propilico .....,........... B4 134

AMODIACO ...ttt * 84 1680

ATROD ... 1105 224

Benceno ... . 85 132

Bromo .......ciiiiiiiiiiiie i 89 182

Buteno .......... . i, 9.2:137

Butilene ........... .. ... ... 8.9.130

Bibxido de Azufre ................. 96 170

Bidxido de Carbono ............... 9.5 187

Bisulfuro de Catbono ............. 80,1640
Bromure de Hidrogeno ............ 8.8 209
Clanégeno ...................... 92 '152
Ciclochexano ..................... 32 +120

Cianure de Hidrégeno ............. 96149
CHOTO v v e 90 ;184
Cloroforme  .........ooiiiiiann. 89 157
Clorujode Edle ... ... ..., 8.5 ;156
Cloruro de Hidrdgeno ............. 88 -187
Cloruro de Nitrosile ............... 8.0 ' 176
Etane . ...vviiiniiniiniiinnrnnns 9.1 M5
Eter Etflico .. .vovvnviineenanninnns 89 13.0
Etileno ......... .o 9.5 151
Flior ........... .. o i 73 238
Freon 11 ... ... . i 106 131
Freon 12 ... ..vvivniiriaiannnn 11.1 160
Freon 21 ... ... ... i 10.8 152
Freon 22 ... ... . i i 10.1 1 17.0
Freon 113 ..oviinnniinaineennns 113 130
Hello ... uvivinenianniiaans 109 205
Hexano ................. 0000, 56 118
Hidrégeno .........ocvviie vennns 112 124
IH, + IN, .. 1.2 172
YOdO o e 9.0 184
Yoduro de Hidmdgeno ............. 80 213
Mercurio ... .o 533 229
Metano ... 29 155
Monéxidode Carbono .......... ... 11.06 200
NUMGENo . ...ooonniiininrennes 106 200
Oxido Nitrdeo ... .vvviev e reuns 10.8 205
Oxido Nitroso ..........coiivinnn £8 190
OXIgENO v iiiii it i, 11.0 213
Pentano .......c.ouviinnirnnnnnss T 12.8
PrOPane  ...oveiiuiunrnanananninnn 97 129
Propilene ... ooiiiiii i 9.0 138
Sulfuro de Hidrégeno ............. 85 180
Tolueno ... e 86 123
2,3, 3 Tnmedilbutane 0.0 ..o 0 §3 1035
Xenon .o e 23 230

4 #d . McGraw-Hill Bovk Compauy.
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Fic. 22. Puctores de correcelén MLDT para intercambladores S-10.
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Fic.

TABLA 8. VALORES APHOXIMADOS DE LOS COEFICIENTES TOTALLES

PARA DISENO. LOS VALORES INCLUYEN UN FACTOR DE OBSTRUCCION

TOTAL DE 0.003 Y CAIDA DE PRESION PERMISIBLE DE 5 A 10 LB/PLG®
EN LA CORRIENTE QUE CONTROLL

Enfriadores

Fluido caliente Fluido frio U, toral
Agua Agua 250-590 «
Metanol Agua 250-500+
Amoniaco Agua 250-500+
Soluciones acuosas Agua 250-5G0 ¢
Sustancias orginicas ligeras Agua 751350
Sustancias orgénicas medias 3 Agua 50-~125
Susrancias orginicas pesadas? Agua 5- 73
‘Gases Agua 2- 30
Agua Salmuera 100-22
Sustancias orginicas ligeras Salmuera 40-1C0

Calentadores

Fluido caliente Fluido frio u, ‘total
Vaper de agua Agua 200-700 ¢
Vapor de agua Metanol 200-700 ¢+
Vapor de agua Amoniaco 200-700 ¢«
Vapor de agua Soluciones acuosas:
Vapor de agua menos de 2.0 cp 260-700
Vapor de agua Mis de 2.0 ¢p 100-50C+
Vapor de agua Sustancias orgdnicas lygeras 50-100
Vapor de agua Sustancias orginicas medias 100-200
Vapor de agua Sustancias orginicas pesadas  G—6¢
Yapor de agua Cases 5-50

!
Intercambiadores

Fluido caliente Fluido frio U, total
Agua : Agua 250-500 *
Solucivnes acuosas Soluciones acuosas 250-500 *
Sustancias orgdnicas ligeras Sustancias orginicas ligeras 40-75

Sustancias orgénicas medias
Sustancias orgdnicas pesadas .
Sustancias orginicas pesadas
Sustancias orgdnicas ligeras

Sustancias orginicas medias 20-60
Sustancias orginicas pesadas 10-40
Sustancias orginicas ligeras 30-60
Sustancias orginicas pesadas 10-40

' Lar sumtancips orgdnicas ligerar son fluidos con wlrcosidades menores de 0.5 centi.
polses ¢ incluyen benceno, tolueao, acetona. etanol, mettlcai<etona, gasolina, kerosén
¥ nafia.

? Lar sustanciae orgdnicar medias tienen viscosidades de 0.5 2 10 centipois e Incluyen
kerosén, strawotl, gasoil caliente, aceite de absorbedor caliente y algunos crudos.

? Sustanciar orgdnicas peradas tenen viscosidades mayores de 10 centipois e incluyen
gasoll fric, aceites tubricantes, petrdleo combustible, petréles crudo reducido, bfeas ¥
faltos.

* Factar de obstruccldn 0.001.

' Caida de presién de 20 3 30 b/ plge.

* Estas tasas e1tin influenciadas grandementa por la presién de operacidn




TABLA 5. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBGS (CUENTA TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPLIOS DE ‘TUBOS (CUENTA
DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO DE TUBOCS. (Comtinta). ARREGLO TRIANGULAR

Tubos de %" DE, arreglo tri:u:gulari Tubos de 3,” DE, arreglo triangular

Tubos de 3." DE, arreglo en cuadre 1 Tubos de 1 DE, arreglo en cuadro s
de 1 plg ! de 11 plg de 134, plg _ de 1 plg L
o | i p— B e [ 1P| 2P [ 4P &P [P Dy a3 [ 1P| 2P | +pfep ep
i Z ) . ! SPE 0 e
' | . ' 0 62| 56| 47 42 36| 10 61! 52| 40| 36
. —_— —_ 12 1097 98| 86 82| 7 12 €2, 82| 76| T4} 70
8 2l 26| 20 2w 8 2 16 14 :gi; :gg iéé 193 gg sg 1314 109 | 106 | 86 ag 174
10 521 52 40 38 10 32 32 286 24 323 i 40 1 12810 1534 151 j 128 | 122 | 1] 10
; ! 74, [ 230 | 224 [ 194 1 1 737 | 2030 18 168
12 81 | | 63 68| 60| 12 48] 45 40| 38 36 }9;;? i1 | 3 | 228 391 | 2 l féfi L aas A3 e | A%
131% 97l 90| 82 76, 70| 13K 611 50| 52 48} 44 211 | 361 | 342 | 314 306 | 200 ;g | sts f3o02] 215 | 272 | 260
1580 | 137 - 124 | ¥16 108 ;108 | 15 st| 76 68| 68| 64 233 ggg 4'[.;0 i.gg : 372 324 | 2340 | 341376 ) 382 g(-sz gg.:,
2ur aa ! . 50 1 142 gy 121112 06| o0 so 25 506 16 | 4340 23 450 432 | 422 [ 304 | 382
LT 00 138,150 0 S T Rl s 128 | 109 | 158 27 637 | 602 | 550 536 | 5211 27 533 7 534 | 458 | 474 | 36}
195 (221 2201204 102 183|193 32 |12 216 29 721 | 692 | G630 620 | 504 | 29 £30 | 6ot | 556 | 533 | n0%
214 27 | 270 | 246, 240 . 234 214 177 | 166 | 139, 152 | 118 3t $47 | 822 | 766 o2 | 770 a1 755078 | 675 | 666 ¢ 610
2310 [ 31824 1308 302 202|234 | 2131208 | 192 | 184 [ 1S4 ga 974 [ 9381 878 832 | 8§26 1 33 535 | 830 | 774 ¢ 760 73;
25 : 70 ' 338 | 3 2 232 | 238 | 295 [ 220 5 1102 11068 1004 1 038§ 958 1 35 ° 870 | 938 | 882 | 864 | 84
o 1330413705 556, 546 2? gg o 2*3 208 | 2o 37 [1240 (1200 [1141 1104 (3072 | 37 [10T4 1044 (1012 | 956 ! §70
¥ 451 | 460 | 432 1420 408 2 220 | 300 | 20 | o 39 1377 1330 |1255 1218 1712 | 3 1268 1176 1128 11100 11078
5? g:? | g;g é{‘:g f :23 ' :gg 5? ":;é ! gag 388 568 553 Tubos de 1 I)E,1 arreglo triangular; Tubos de 14 DE;, arreglo triangular
23 749 1 715 { GS3 ! 676 645 | 33 165 | 460 [ 432 | 420 § 414 ‘ de 14 »lg | de 194, | plg S
35 3i5 S24 | 7504 766 T4 [ 35 572 | 518 | 488 | 484 | 172 18 g; :lzg _l'g -Lj‘ 10 20! 18l 14
a7 034 7 914 § 5S6 ¢ 566 538 | 37 506 | 574 | 362 | 544 | 532 ' i 551 53] 380 36l a 1 Y a0 ! o | ag
39 1040 1024 | 982 | 065 ; 048 39 665 | 644 | (24 | 612 | 600 131{ 63 66| 58 5i| 50 134 33, 38! 32 231 7%
! L 151 91| 86} 80 74| 2y 15Y alost) as) a2t 3s
’ 17 [ 1311 118 | 106 104 | 94 17y 63, 06| 621 38 5%
Tubos de 14" DEQ. arreglo en cuadro Tubos de 1147 DET, arregle en cuadro 19}; 163 | 132 | 140 136 | 1o ]'.i!:’ i ; a1 ! S8l Is I 24
de 19, plg de 173 plg 218 199 | 188 | 170 164 i 160 2] 117 112|105 1 101 ¢ 03
- 233, | 241 ) 232|212 mma2|aee| o3y 133 136 [ 130 1123 | it
10 16] 2] 10 | | - 25 204 | 282 [ 286 . 232 | 242 ] 25 170 : 164 | 135 150 | 140
12 10 o2 | 16! 18| 32 6" 16| 12| 12 ' a7 349 1334 | 302 : 256 | 286 | 27 202 1596 | 183 | 179 | 170
" | | o iy s ol B 2 397 [ 376 | 335 ' 334 | 315! o 235, 228 § 217 | 212 | 202
13y 32 30| 30 2 o0 1344 o, 22 16/ 16 3l 472 | 454 | 430 424 1 400 | 31 2750270 | 255 | 245 { 235
1314 4! g0 ar| 3 51 1545 29 29| 25 24 22 33 538 | 5221 486 ' 470 | 454 | 33 315 305 | 207§ 288 | 273
1714 5 531 51 | $5 01 44 173 301 39! 34] 32| 20 35 003 | 592 | 562, 546 | 532 | 33 357 : 348 1 335 327 | 315
g7 B R e tobs 50. 18| 45| 43 39 37 674 | 664 | 632 + 514 | 598 | 57 307 300 | 350 | 374 | 35
! o 0 00! s gj el e ol 39 766 | 736 | 700 . 683 | 672 . 39 4491436 | 425 1 419 1 407
Pt e Bl S s B o IS B e Tubos de 1147 DE, amreglo tn':mgularl
“dhy £ e - u “dy i i i & 17 1
25 140 | 135 | 127 i 150115 | 25 94! 00 86| S4| 75 de 1’4 P gl —
27 66 1 160 | 1317 146 © 130 27 112 105 | 102 | 9 4 12 18 1 14 4] i2 2
29 193 188 lfS i l": VLGS "’; 131! l’)? 120 “g 1?" 1344 27 22 13 ! 16 4
: ' T b1 12 2 154 36| 31| 320 30| 27
31 2261 220 | 209, 202, 103 31 151 146 | 141 f 138 | 131 171 48 44| 42 38 38
53 258 0232 244,238 026 | 33 196 : 170 | 164 | 160 | 151 1945 61| 53| 85/ 51| 48
35 203 | 287 | 275 268 ! 2381 33 2021 106 | 188 | 182 178 Eé;g gg éf §2 23 %
37 334§ 322 | 311 | 3045233 (37 224 220 | 27 | 210 | 202 5570 1118 | 110 | 105 | 93| 92
39 370 | 362 | 348§ 542 7 336, 39 252 46| 237 | 230 | 224 a7 136 | 131 11253 | 118 | 115
- ; 29 160 | 154 | 247 | 141 ] 138
3l 184 | 177 | 172 | 185 | 160
3 215 | 206 | 2001 160 | 184
35 246 | 238 | 230 F o20 | 215
37 275 | 268 | 260 | 252 | 246
39 307 | 299 [ 200 ! 234 | 275




TABLA 10. DATOS DE TUBOS PARA CONDENSADORES
E INTERCAMBIADORES DE CALOR
Superficie por ple
Area Peso por
Tubo Espesor : lin. pies? -
DE 1o BWE| de 1a | DLplg de flujo P pie lineal,
‘PE ared portube, | b, de
P . plg? Exterior | Interior acero
H 12 0.100 0.282 0 0623 0.1309 ¢.0748 0.493
14 0 083 0 334 0 0376 0 0874 0.403
16 0.065 0.370 0.:1076 00360 0.320
18 0.049 0 402 0127 0.1052 0.258
20 0.025 0 430 0145 0.1125 0.190
A 10§ 0.134 0 482 0152 0.1963 0.1263 0.965
11 0.120 G 510 0 204 0.1335 0.884
12 | o tos 0 5332 0 223 0.13u3 0.817
13 | 0075 0 560 0.247 0.1466 0.7127
14 0.083 0.584 0 268 0.1320 0.647
15 | 0072 0. 606 0 250 0.1587 0.571
i6 | 0065 0 620 0 302 0.1523 0.520
17 | 0058 0 634 0314 0. 1660 0.469
18 | 0.049 0 632 0 334 0.1707 0.401
1 8 | 0.165 0 670 0.335 0.2618 0.1754 1.61
9 0.118 0.704 0.339 0.1843 1.47
10 0.134 0 732 0.:21 0.1916 1.36
11 0.110 0 760 0 433 0.1900 1.23
12 | 0.t0y 0 782 047y 0.2048 1.14
13 | 0.005 o 810 0 313 0.2121 1.00
14 0 083 0 534 0 M5 0.2183 0.8%0
15 | o.072 0 856 0 57h ¢.2241 0.781
16 1 0.063 0 870 0 o4 0.2277 0 710
17 0 058 0 354 0 13 | 02314 0.639
18 0.049 0 02 0.639 i 0.2361 0.545
1y 8 0.165 o a0 Q 065 0.3271 | 0.2400 2.09
0 | 0.148 0 03t 07 0.218 1.91
10§ 0.134 0.982 037 0.2572 1.75
11 0.120 101 0 s 0.2644 1.58
12 | 0.104 103 | o036 0.2701 1.45
13 0 0u5 106 | 0 8% 0 2775 1.28
14 0 083 105 023 0.253% 1.13
15 0 072 1l Do 0. 2806 0.991
16 | 0065 112 0 %5 02032 0.900
17 0 058 113 10! 0.2961 0.808
15 | 00 1,15 1.04 0.3015 0.658
13 3 0.165 117 1073 0.3u23 0 3063 2.57
] 0 148 1.20 1.4 0.3152 2.34
10 | 0134 123 I.:9 0.3225 2.14
n 0.120 1.25 1.%5 0.3299 1.98
12 | 0.109 1°8 1) 0.3356 1.77
13§ 0.095 1.31 1 35 0.3430 1.58,
14 | 0.083 133 1.49 03492 1.37
15 | 0072 1 36 1.4 0 3355 1.20
16 | 0 0G3 157 1.47 0.3587 1.00
17 | 0.058 133 1 0.3623 0.978
18 | 0.049 tio ;134 0.3670 | 0.831

TABLA 11, DIMENSIONES DE TUBERIA DE ACERO (IPS)
Tamano Area Superficie por pie| Peso por
pominal DE. p! Cédula DI de flujo | lineal, pies}ﬁpie pie lineai,
del tubo,[ DE. PI2| No. P8 [ por tubo Ib de
IPS pl R g2 '| Exterior | Interior |  gcerg

14 0.405 40° 0.269 0.058 { 0.106 | 0.970 0.25
80t 0.215 0.036 0.056 0.32
b 0.540 40° 0.364 0.104 | 0,141 0.095 0.43"
801 0.302 0.072 0.079 0.54
1 0.675 40° 0.493 0.192 | 0.177 0.129 .57
50t 0.423 0.141 0.111 0.74
¥ 0.540 40° 0.622 0.304 | 0.220 | 0.163 0 85
80t 0.546 0.235 0.143 1.09
3% 1.05 40* 0.824 05341 0.27 0.216 113
801 0.742 0.432 0. 194 1.48
1 1.32 40°* 1.049 0.864 | 0.344 0.274 1 6%
80t 0.957 0.718 0 250 2.17
¥ 1.66 40" 1.350 I 50 0.433 | 0.362 2.28
801 1.278 1.28 0 335 3.00
14 1.90 40+ 1.610 2.04 0.465 | 0.422 2.72
80t 1.500 1.78 0.393 3.84
2 2.38 40° 2.067 3.35 0.622 | 0.542 3.66
8ot 1.939 2.05 0. 508 5.03
213 2.58 40" 2 469 470 0.753 0.647 5.80
S0t 2.323 1.23 0.609 7.67
3 3.50 40* 3.088 7.38 0.917 0.504 7.58
801 2.900 6.61 0.760 10.3
4 4.50 40 4.026 12.7 1.173 1.055 10 8
§0t 3.52 1.3 1.002 15.0.
6 6.625 40°* 6 065 25.0 1.734 1.550 19 0
80t 3.761 26,1 1.510 28.6
8 8.625 40°* 7.08| 50.0 2.253 2000 28.6
80t 7 625 5.7 2 000 3.4
10 10.75 40* | 10.02 78.§ 2,514 2.62 40.5
50 9.75 7.6 .85 54.8
12 12.75 30 12, 115 3.335 3.7 43.8
14 14.0 30 | 13.25 | 138 3.665 | 3.47 546
16 16.0 30 15.25 183 4189 100 62.8
18 18.0 20f | 17.25 234 §.712 4 52 72.7
gg 20.0 20 19.25 291 5.258 5 05 78.6
22 22.0 2018 | 2.25 355 5.747 5 56 84.0
24 24.0 20 23.25 425 6.2 6 09 94.7

* Coaminmente conocido como estindar.

tCominmente conocido como extvagrueso.

{ Aptoximadamente.



TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION *

240-400°F ¢t

Temperatura del medio calefactor ......... Hasta 240°F 400°F 1
'-I‘-e—:;{peratura del agua ......covviininn. 125°F emenos: Mds de 125°F
Velocidad del ,  Velocidad del
Agua agua, pps agua, pps
3ples ' Masde! 3 pies Mis de
omenos. 3 ples io menos 3 pies
| N
Agua de mar ... 0.0005 ' 0.0005| 0.001 0.001
Salmuera narural ...................... 9.002 ' 0.001 ! 0.003 "0.002
Torre de enfriamicnto y tanque con rocio ' .
artificial: ' i i
Agua de compensacién tratada ......... 0.0 . 0.000 | 0002 :0.002
Sim tratar ... e 0.003 ' 0.0C3 | 0.005 :0.004
Agua de la ciudad o de pozo (como Grandes !
CLBBOS) i 0.001 | 0.001 'y 0.002 0,002
Grandes Lagos ...........covviiiiinnnas 0.001 } 0.001 ! 0.002 10.002
Agua de rio: i i
Minimo ...... ..., 0,002 ( 0.001 | 0.003 [0.022
MissisSippl . ..o oo e 0.003 | 0.002 ; 0.004 :0.003
Delaware, Schylkill ................... 0.003 | 0.002 | 0.00¢ {0.003
East River y New York Bay ........... 0.003 0.002 | 0.004 !0.003
Canal sanitario de Chicago ............ 0.008 ; 0.006 ; 0.010 }0.008
Lodosa o turbia ...,.............. ..., 0,003 ' 0.002 | 0.004 ;0.003
Dura {mds de 15 granos/gal) ............ 0.003 ' 0.003 | ¥.005 ;0.005
Enfriamiento de mdquinas .............. 0.001 0.001 1 0.001 +0.001
Destilada ........ ... ... .. ... ... ..... 0.0005 : 0.0005 ' 0.0005:0,0003
Alimentacidn tratada para calderas ....... 0.00! 0.0005% 0.001 0.001
Purga de calderas ...................... 0.002 . 0.002 | 0.002 '0.002

t Las cifras de lus Gltimas dos columnas se basan en una temperatura del medio
calefactor de 240 a 400°F. 5l !a temperatura de este medio es mayor de 400°F, ¥ si se sabe
que el medio enfnador forma depdsitos, estas oufras deben modificarse convenlentemente,

FRACCIONES DE PETROLEQ

Aceites (industriales):

Combustelio ........... 0.005
Aceite de recirculacién lim-
o N 0.001
Aceites para maquinarias y
transformadores ...... 0.001%
Aceite para quenching ... 0.004
Aceites vegetales ..., ... 0.003

Gases, vapores (industriales):
GCas de homos de coque,
gas manufacturade . ... 0.01

Liquidos (industriales):
Orgénicos  ............. 0.001
Liquidos refrigerantes, ca-
lefaccién, enfriadores, o
evaporantes ........... 0.001
Salmueras (enfriamiento). 0.001
Unidades de destilacién at-

mosférica:
Fondos residuales, menos
de 25°API ........... 0.005
Fondos residuales, de 25°
APl o mids ... ........ 0.002

TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION * (Continua}

GCases de escape de méiqui-

nas Diesel..,......... 0.01
Vapores orgdnicos ...... 0.0005
Vapor (sin aceite) ...... 0.0
Vapores de alcohol ...... 0.0
Vapor, de escape (con acei-

e}y e, 0.001

Vapores refrigerantes {con-
densando de compreso-
res reciprocantes) .... 0.002
Alre .ol L, 0.002
Vapores superiores en conden-
sadores enfriados por agua:
De la torre de burbujeo
(condensador final) ... 0.001

Del tanque flash ........ 0.04
Cortes intermedios:

Aceite ... .. ..., 0.001
Para agua ............. 0.002
Fondos residuales, menos

de 20° API .......... 0.005
Fondos residuales, mis de

20" API ... 0.002

Estabilizador de gasolina na-
tural ;

Alimento .............. 0.0005

Vapores superiores ...... 0.0005

Enfriadores de producto e
intercambiadores ...... 0.0005

Calderetas de preducte .. 0.001
Unidades de eliminacién de
HS:,

Para vapores superiores .. 0.001
Intercambiadores enfriado-

res de solucién .....,, 0.0016
Caldereta ............ .. 0.0016

Unidades de Cracking:
Alimento gas-oil:

Menos de 500°F ...... 0.002

SO0'F y mds ......... 0.003
Alimento de nafta:

Menos de 500°F ...... 0.002

Mds de S00°F ........ 0.004

Separador de vapores va-
pores del separador, tan-
que flash, y vaporizador) 0.008

Unidades de destilacion at-

mosférica:
Vapores superiores sin tra-
mr oL 0.0013
Vapores superiores tratados  0.003
Cortes intermedios ...... 0.0013

Unidades de desrilacién al
vacio:
Vapores superiores a acelte:
De la torre de burbujeo
{condensador parcial) 0.001
Del tanque flash (sin

reflujo apreciable} .. 0.003
Accite delgado ....... 0.002
Vapares superiores .... 0’001
Gasolina ............. 0.0005

Debutanizador, Depropaniza-
dor, Depentanizador y unida-
des de Alkilacién:
Alimento .............. 0.001
Vapores supetiores ...... 0.001
Enfriadores de producio . 0.001
Calderctas de producto .. 0.002
Alimento del reactor .... 0.002
Unidades de tatamiento de
lubricantes:
Alimento de aceite solvente 0.002
Vapores superiores ., ,... 0.601
Aceite refinade ......... 0.001
Intercambiadores  calenta-
dorcs de aceite refinado
enfriados por agua ] .. 0.003
Gomas y breas:
Generadores de vapor en-

friades por aceite .. ... 0.005
Enfriados por agua ..... 0.003
Solvente .............. 0.001

Unidades desasfaltizadoras:
Aceite de alimento ...... 0.002
Solvente .......... . . .. 0.001

Asfalto y resina:
Generadores de vapor
enfriados por aceite. 0.005
Enfriados por agua... 0.003
Yapores de solvente ...., 0.001



TABLA 12, FACTORES DE OBSTRUCCION® (Continmia}

Aceite refinade ......... 0.001 Unidades para eliminar ceras:
Aceite refinade enfriade Aceite lubricante ....... 0.001
POr AUA . ...covrenns 0.003 Solvente ......ovi.i..,, 0.001
Yapores de la torre de bur-
bujeo .......000ee.... 0.002 Calentamiento de mezcla
Residuo ............... 0.010 aceltecera ........... 0.001
Unidades de absorcién: ....
Gas ...........00iunnns 0.002 Enfriamiento de mezcla

........... 0.0092 aceitecera ! ......... 0.003

CORRIENTES DE. ACEITE CRUDO

| 0is9'F © 200209'F | 300-499'F | 500 y mis

Velocidad, pps

;MenﬁsI 2:1_1'4 ples Menosf 4 pies Menos| 2-4 4 ples ‘Menos: 2-4 4 pies

{de Ziples: o :de2524: o 'de 2ples’ o :dea 2 . ples o

. ples j mds pies lpies iméis © ples | 'més ples ! mis
Seco"0.003 0.002] 0.00210.003 0.0020.002 10,004 0,005 0.002;0.005 O 004 0.003
Sal §:0.003 POO?I 0.002'0 005 P.OO40.004 '0.006 lb.OOSlO.CO'I ©0.007 0.008 0.005
o . . ] .

— .= e P L T T L R Y

* Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Arsociation, 2d ed., New York, 1949,
! Deben tomarse precauciones contra la depoxitacién de cera
§ Se refiers & un crude humedo—cualquier crudo que no ba sido deshidratado,



Thermal Standards

T-2 FOULING RESISTANCES—( Continued)

T-2.44

T-2.48

7-2.432 LIQUIDS

MEA & DEA Solutions . .. ... ... .. ..........
DEG & TEG Solutions . .. .. ... ... ... .. .....
Stable Side Draw and Bottom Product. .. .. ... ..
Caustic Solutions . ... ... ... .. . ... ...
Vegetable Qils .. ... .. ... . ... .. ..........

.002
.002
.001
.002
.003

FOULING RESISTANCES FOR NATURAL GAS-GASOLINE PROCESSING STREAMS

T-2.841 GASES AND VAPORS

Natural Gas . .. .. o e e 001
Overhead Products .. .... .. .... e .001
7-2.442 LIQUIDS
Lean Oil . ... . e .002
Rich Qil ... .. .. . .001
Natural Gasoline & Liquefied Petroleum Gases. . . ........... . .001
FOULING RESISTANCES FOR OIL REFINERY STREAMS
7-2.451 CRUDE & VACUUM UNIT GASES AND VAPORS
Atmospheric Tower Overhead Vapors. .. ... ........... .. .. .. 003
Light Naphthas . ........... ... .. ... . ... .. ... ... ~.001
Vacuum Overhead Vapors. . ... ... . ... ... ... .. vou. 002
T-2.452 CRUDE & VACUUM LIQUIDS
N Crude Qil
0-199°F. - 2002-299°F.
Velocity Ft./Sec. Velocity Ft./Sec.
Under 4 Under 4
2 24 and Over 2 24 and Over
Dry .003 002 .002 .003 002 .002
saitt 003 002 .002 .005 004 . 004
300°-499°F. 500°F. ard Over
Velocity Ft./Sec. Velocity 7t./Sec.
Under 4 Under 5. 4
2 24 and Over 2 22 4 and Over
Dry .004 .003 .002 .005 7004 .003
saitt 006 005 004 007 | i .006 .005

L
fNo;mally )dlnitld balow this tempersture rangs. (t to apply to 20G-299°F., 300-499°F. 500°F.
and over.

Gasoline . .. .. .. Gitiiates. [P 88%
Naphtha & Light Distillates. . . ... ... ... ... ... ... .ovonnn .

KBFOSEME . . . o v e e e e e e QQL]
Light Gas Oil .. ... ... . .o .002
Heavy Gas Qil ... ... ... .. i 003
Heavy Fuel Qils. .. .. e .005
Asphalt & Residuum. . ... ... ... 010




Physical Properties of P'iuids

FIGURE P-2.1
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Physical Properties of Fluids

FIGURE P.5.38
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