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JUSTIFICACION: 

La presente tesis file elaborada apegandose al temario actual de la materia de transferen- 
cia de calor, debido a que la materia requiere material de apoyo debido a que como se vera es 
muy oxtensa fa transferencia de calor y involucra a algunos conceptos que valen la pena de ser 
analizados, por lo que en esta tesis se intenta dar algunos ejemplos de 1a 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 
se incluye en el temario de dicha materia tambien tiene una gran importancia dentro de la 
industria, la petrolera es una de ellas, y es de gran importancia conocerto y aprender el disefio 
térmico que requiere. 

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

INTRODUCCION 
ALA 

TRANSFERENCIA DE 
CALOR



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

1.1 Conduccidn 
La transferencia de calor por medio de la conduccidn se logra a traves de dos 

formas. El primero es la interaccidn molecular, en el cual las moleculas de niveles 
energeticos relativamente mayores (indicados por su temperatura ) ceden energia a 

moleculas adyacentes en niveles inferiores. Este tipo de tranferencia sucede en los sistemas 
que tienen moleculas de sdlidas, liquidos o gases y en los que hay un gradiente de 
temperatura. 

La segunda forma de transferencia de calor por conduccidn es el de electrones 
“libres”, los cuales se presentan princtpalmente en los sdlidos métalicos puros. La 
concentracidn de electrones libre varia considerablemente para las aleaciones métalicas y 
es muy baja para los no metales. La facilidad que Henen los sdlidos para conducir el calor 
varia directamente con la concentracion de electrones libres; en consecuencia, se espera 

que los métales puros sean las mejores conductores de el calor, hecho confirmado por la 
experiencia. 

Se ha mencionado que la conduccidn es principalmente un Jenomena molecular que 
se requiere de un gradiente de temperatura como una fuerza motriz. Se atribuye a Fourier! 
una expresidn cuantitativa que relactona el pradiente de temperatura con la naturaleza del 
medio conductor y la razdn de la trasferencia del calor; en 1822 presento la relacion 

a= dt (1-1) 
A 

en que q, es la razin de flujo de calor en la direccién de las x en Btu/hr ; Aes el area 

normal ala direccidn del flujo de calor en fi’: dT/dx es el gradiente de temperatura en la 
direccién de las x en °F/ft; y K que es la conductividad térmica, que tiene unidades en 
Btwhr-f/ft. Ala relacién q,/4 que tiene unidades de Btush nf sé le llama el flujo de 
calor direccional en x. La expresién completa para el flujo de calor es 

=> 

qa-kVT (f-2) 
A 

en donde q es el vector de flujo de calor y VT es el gradiente de temperatura en forma 

vectorial. El] signo negative es necesario en las ecuaciones anteriores debido a que el flujo 
de calor por conduccidn sucede en la direccién de un gradiente de temperatura decreciente. 

Estas ecuaciones son respectivamente las formas escalar y vectorial de la ecuacion de la 
relacidn de Fourier, conocida en ocasiones como ia primera “ley” de Fourier de la 
conduccidn de calor. 

De acuerdo con la ecuacion de la relacidn 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 muy importante de un material a 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 figura se puede ver la dependencia de la temperatura en la 
conductividad térmica; tambien es posible llegar a ciertas conclusiones generales al 
respecto 
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Fig. 1.4 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 agitacién de las moleculas 
gaseosas @ 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 prediccidn de la 
conductividad térmica de los gases monoatdémicos diluidos. Tomando la molecula de gas 
como una esfera rigida, la ecuacidn resuitante para k es 

k= (1-3) ‘sr
 

af
 | 

é 

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. 

Esta ecuacién predice la conductividad térmica es funcién de la temperatura ala 
potencia ¥ e independiente de la presién. La dependencia de la temperatura es un poco 
debil comparada con los resultados experimentales; sin embargo, se ha encontrado correcta 
la independencia de la preston hasta 10 atmosferas para la mayorta de los gases. Aunque 
son un poco burdos, no se deben considerar inutiles la ecuacion (3) y el andlisis sencilla 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 preston. 

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

k= 1.9891 x 10" ¥T/M (1-4) 
Fa 

en donde k es la conductlvidad 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 publicacién de Hirschfelder, Curtiss y Bird se pueden obtener los valores de 
o y 02,. Nuevamente la ecuacidn 4 indica que k es independiente de la presién y que es 
juncidn de T a la potencia de %. 
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Pese 

Sustancia molecular T. CK) P. (atm) K. (cal/sec-cm-"K ) 

Atre 28.97 132 36.4 90.8 

0; 32.00 154.4 497 105.3 
N; 28.02 126.2 33.5 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 71.7 131.0 
Cl; 70.91 417.0 76.1 97.0 

Ne 20.18 44.5 26.9 79.2 
Ar 39,94 151.0 48.0 71.0 
Kr 83.80 209.4 54.3 49.4 
CHy 16.04 190.7 45.8 158.0 
  

En las figuras 1.2 y 1.3 se incluye mucha informacion util relacionada con la 
conductividad térmica a una temperatura y presién dadas. La fig 1.2 muestra la conduc- 
tividad térmica reducida, k, = k/k., que es la relacidn de la conductividad térmica bajo 
condiciones dadas al valor del punto critico, en funcidn de la temperatura reducida T, = 
I/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 peliatémicos en la tabla ! aparecen los 

valores de K., T, y P. para algunos de los gases més comunes. 

En la figura 1.3 la funcidn de conductividad térmica reducida a K* es la relacion 
KE, la relacidn de la conductividad térmica a una temperatura y presidn dadas alas 
correspondientes ala presidn atmosferica y misma temperatura, De las dos, esta cifra 
puede ser mas util ya que es mas facil de obtener #° que ky. Igual como con la fig!.2 se debe 
de considerar que cualesquiera de los valores de & 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 sdlidos y liquidos, a diferencia de los gases, la conductividad 
térmica es escencialmente independiente de la presién y mucho menos funcidn de la 
temperatura, La fig 1.1 muestra la dependencia de la temperatura de distintos materiales 
liquidos y sdlidos, En el apéndice A-! aparecen tablas de los valores de k para liquidos y 
sdlidos. 

Cabe hacer una mencidn especial relativa ala conductividad térmica de los métales 
puros. En estos materiales hay electrones libres que aumentan considerablemente las 
capacidades de conduccion de calor y de conduccién 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-] aparecen los valores de las conductividades térmicas de algunos 
de los materiales. Se debe dar enfasis al caso de Ja madera. Note que los valores de k 
paraieios y normales a ia veta difieren bastante, por eyempio para ei rable difieren por un 
factor de 2. La madera es un buen ejemplo de un material anisotropico, osea aque! material 
cuyas propiedades varian en distintas direcciones. Se llama isotropico al medio cuyas 
Propledades no varian con la direccion. 

  

  

Tabla 2 

Medio k (Btu Mar -ft-°F) 

Metales puros 20 - 250 
Aleaciones metalicas 410-100 
Metales liquidos 5-50 
Liquidos (no metalicas) 0.1-1.0 
Solidos no metalicos 0.01 -10 
Materiales aislantes 0.01-0.2 
Gases 0.00/-0.1 
  

E! siguiente ejemplo ilustra la aplicacidn de la ecuacién de la relacidn de Fourier 
para resolver problemas sencillos de conduccidn de calor. 

La figura ilustra el caso en el que se transporta vapor por medio de un tubo de acero 
de I % 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 !0ft de tubo 
2) El flujo de calor en base a las éreas de las superficies interna y externa. 

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

Ge = -kKAGT 
dr 

 



l=2059F 

Fig. 1.4 Tubo de acero de 1% in y calibre 80 de acero suave 
Tomando en cuenta que A= 2p L, esta ecuacidn queda



  

Gr = -k (2nrl) dT 
dr 

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

g, f° de =-2nkL f° dT 
Jn r Ars 

Qe it to =~2nkL (T, -T;,) = 2akL(T; - To) 
ri 

Gr = 2nkl (T,- T.) 

in re 
n 

La ecuacion expresa la relacién 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 
juerza motriz. 

Del apéndice A-! se tiene que k para el acero suave es igual a 24.8 Btu/hr-ft-°F y del 
apendice F-1 se lee que para tubo de I % -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 = 2 (24. 8Btu/hr-ft-°F) ( 1 10°F) 
in 1.900 

4.500 

= 65,000 Btu/hr 

Las areas de superficie interior y exterior de el tubo son 

A, = £ (1.500 ft) (10ft) = 3.937 
12 

Ao= 2(1.900 ft) (10 ft) = 4.98 7? 
12 

En consecuencia, los flujos evaluados en ambas superficies son 

Gc. = $5500 = 16700 Btu/ hrf? 
A 3.93 

 



  

Ge. = 65500. = 13150 Btushr- fl? 
Ag 4.98 

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

1.2 Conveccidn. 

La segunda forma bdsica de transferencia de calor es la conveccién la cual involucra 
el intercambio de energia entre un fluido y una superficie o interfase. Hay dos clases de 
Procesos convectivos, que son la conveccidn forzada en que se forza ef 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 energia provocan un movimiento natural del fluido. 

En 170! Sir Isaac Newton expreso por primera vez la ecuacidn basica de la relacién 
para la transferencia convectiva del calor esta expresién es muy sencilla, conocida como la 
ecuacion de la razén a “ley” de enfriamiento es 

q = PA (Tepes. - T sucida) 
en donde q es la relacidn de la tranferencia convectiva de calor en Btus/hr, Aes el drea 
normal a la direccién del flujo de calor en J? , Tapas - Thuiio &S la fuerza matriz de la 
temperatura en °F yh es el coeficiente convectivo de transferencia de calor en Btu /hr- fr- 
oF. 

La diferencia de la temperatura se puede escribir como Thito - Tapes . Esta fuerza 
motriz de temperatura determina si la transferencia del calor es hacia o desde una 
superficie dada. Muy pocas veces se escribe la ecuacidn de la razdn de Newton en la forma 
vectorial como sucede con la ecuacidn de la relacién 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 Jenomeno de el flujo involucrado, se sabe que la 
conduccidn es el mecanismo de transferencia de energia directamente adyacente a una 
superficie. Estas capas conductivas superficiales del fluido o “pelicula” del fluido son las 
que controlan la razén 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 na se debe de establecer una 
diferencia entre la conveccton, ya que el factor de control es la conduccidn. 

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



La ecuacion anterior tambien evalia la tranferencia de energia asociada con los 

cambios de fase, en especial entre las fases liquida y vapor. Tanto en el proceso de 
ebullicidn como el de condensactdn estan asaciados con valores de h retativamente altas. La 
Tabla 1.3 da algunoa limites aproximados para los rangos de los valores deh que 
caracterizan la transferencia de calor por la conveccion foreada 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 ladas derechos de cada una tienen funciones semejantes, o sea 
en la conductancia de cada situacién y la peometria de para la transferencia. Las 
conductancias para la conveccidn, conduccidn a través de una pared cilindrica hueca y 
conduccién @ través de una pared plana son 

Keonseccién = kA Btu/hr - °F 

Kconduc ciindrohueco = 2A EL  — Brushr-°R 
Ip 
  

22
8 

KX conduccién pared plana = KA Btus/hr-°F 

L 

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

  

  

  

Tabla 1.3 

Mecanismo o geometria h (Btu/ hrf? - °P) 

Vapor de agua en condensacion 1000 - 20000 
Agua hirviendo 500 - 5000 
Conveccién forszada, agua 50 ~ 3000 
Conveccidn forzada, aire 5~ 100 

Convecctdn bre, atre 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-f’- °F. 
Usando fa ecuacidn anterior se obtiene el valor deh 

h= g/A 

(Trapoe - Trepect ) 

= 16700 Btu /ar- f? 

5°F 

= 3340 Btu/hr-ft?-°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 pelicula en el 
lado de el aire es 

A= g/A 

( Tasoer - ard) 

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

=7!1 Btu /hr-fP- °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 radiacién no requiere de un medio para propagarse. 
De hecho, el intercambio radiante entre las superficies es maximo cuando no hay material 
que ocupe el espacio intermedio. El intercambio de energia radiante puede ocurrir entre dos 
superficies, entre una superficie y un gas o medio participante, o puede involucrar una 
interaccién compleja entre varias superficies y fluidos participantes. La tranferencia de 
energia por radiacidn es un fenomeno electromagnetico cuya naturaleza exacta no se 
conoce. Sin embargo, es posible tratar un problema tan 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 es la emisidn radiante en Btu/hr, Aes el area de la superficie de emisidn en fv; Tr 

es la temperatura absoluta en °R; y oes la constante de Stefan-Boltamann, que niimerica- 

mente es igual a 0.1714 x1 O° Btus/hr -f?-°R*. La ecuacion (1-9) es la ecuacidn bésica de la 
relacién para la emisién de energia radiante y se conoce como la ecuacidn de la relacidn de 
Stefan-Boltzmann o como la ley de Stefan-Boltzmann de la radlacién térmica. Stefan postuio 
la ecuacidn en 1879 en forma empirica 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 geometria, la interaccidn entre la 
superficie de emisién 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 conduccién, conveccién y radiacién para facilitar su 
estudio es poco usual el caso en que una situacidn real de ingenieria de la transferencia de 
calor no invalucre 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 prdéximo al gas 
caliente del horno por sus cualidades aislantes y se coloca el otro afuera, adyacente al aire, 
debido a su apariencia, 0 quizas sus cualidades estructurales 0 ambas. Denotando port, y 
I, las temperaturas caliente y fria del gas respectivamente, las temperaturas superficiales 
de los materiales por T), y T;, y la temperatura de la interfase entre los dos materiales de la 
pared por T;, por la raz6n 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 
conveccidn en las superficies. 

yy 

Lo 

Ts 

    (



Groat hy A(Ty - Ti) 

Qin =-k AGL 
dx 

G23 =- ky AAT 
dx 

Q3-1e = he A(T; - Te) 

Para el caso de estado estable, las dos expresiones de la conduccidn toman la misma 

Jorma, siendo la diferencia de los mites de integracién. Obteniendo el valor de qy42, sé 

tlene 

Grvz (™ dx =-h A [’ aT 

So Jr 

Qiaz = 8A (T; -Tz) (1-10) 
Ly 

De un andlisis semejante para q243 obtenemos 

Gri =k A (T2-T3) (I- ti) 
Li 

Se notard aqui gue el perfil de la temperatura es lineal para la conduccién de estado estable 
a travéz de una pared plana. 

Ei estado estable tambien requlere que todas que todas las q sean iguales por tanto, 
se pueden escribir las siguientes igualdades: 

g=hhA(T-T1) = A (T1-T1) 
Ly 

=kyA (T,-T3) =h, A(T3-T,) 
Li 
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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 funcidn de 
gq como 

TT =q (1) 
AyA 

T1-T=q( L,) 
kA 

1 -Ts =9g (Lz) 
A 

T;3-T.=q(1) 
RA 

La adicién de dos 6 mas de estas expresiones da otra expresién para g. por ejemplo 
si se suman las dos expresiones de la conduccién, se obtiene 

¢g=_N-T3 (1-12) 

ith 
khhA 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. 

Si se suman todas las ecuaciones de las diferencias de temperaturas, se obtiene la 
Siguiente expresién para q 

q= th - I, (1-13) 
L+h+yt+d 
nA kA yA kA 

que solamente involucra la diferencta global o total de temperatura entre los gases caliente 
y frto. 

Se puede considerar que la ecuacién (1-13) relaciona la cantidad que se va a 
transferir (calor ) con la razn de la fuerza motriz (la diferencia de la temperatura) al 
efecto combinado de cada parte del paso de flujo de calor. Estos ultimos 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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q= AL (1-14) 
ER, 

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

La resistencia térmica de una pelicula convectiva es 1 /nA; la de conduccién a traves 
de una pared plana es L /kA; y para un cilindro hueco la resistencia térmica es [In 
(to/t) 2 nkL. 

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

q=UAAT (1-15) 

en donde U es el coeficiente global de transferencia de calor, que tiene unidades de Bru/hr- 
J? -°F, al igual que h. Obviamente, el coeficiente de transferencia global de calor y la 
resistencia térmica combinada estan relacionados de acuerdo con la expresion 

U=_] (1-16) 
A SR, 

No es raro que la porcidn de la expresidn 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 expresién 

g =kSAT (1-17) 

dofine el factor de forma. Finalmente, el factor de forma, el coeficiente de transferencia 
global de calor y la resistencia combinada térmica se pueden relactonar en la Siguiente 
Jorma 

iS =UA =_] (1-28) 
SR, 

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

Ejemplo: Un tubo de acero de ! in de diametro nominal cuya superficie exterior a 
400° F se coloca en el are inmovil a 90°F con el coeficlente de transferencia convectiva de 
calor entre la superficte del tubo y el aire igual a 1. 5Btu/hrft-°F se sugiere agregar aislante 
de magnesio de 8596 a la superficie exterior del tubo para reducir la perdida de calor. ¢ Que 

15  



espesor de aislante se requiere para reducir la perdida de calor ala mitad sila 

temperatura de la superficie del tubo y el coeficiente de transferencia convectiva de calor 
Permanecen constantes?. 

Para tuberia de acero de ! in el diametro exterior D.E. = 1.315 in. =0.1095ft. Para 

el tubo descubierto o desnudo. 

Go =hAAT = (1.5 Btushr-ft?-°F) (} (0.1095f2) (400-90) °F 

= 160 Btushr (por ft) 

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

q =o_> Teaver ~ Taira 
2 InD, 

De +l 
2m aDih 

Pasando a un lado de la ecuacién todos los terminos que involucran D2 y simplificando al 
médximo se tiene 

hin Dy +1 =2_AT ah 
2k D: D2 go 

183In_Dz +_1 =1825 
0.1095 Dz 

§l valor de Dz que satisface ala igualdad es 0.235ft; 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 canduccién como mecanismo pero se 
trataran varios tipos de conduccién asi como ejemplos de superficies en las que se aplica 

Conduccidn de Estado Estable. 

Se Hama 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 
simplificar el andlisis en cierta medida, la ecuacidn principal para la conduccidn de estado 
estable con generacidn interna es 

wrt g=0 
k 

que se conoce como la ecuacidn de Poisson; la euacién de Laplace se aplica para la 
conduccidén de estado estable sin generacidn interna de calor 

VT=0 

Las dos ecuaciones anteriores se aplican aun media isotropo, o sea el medio cuyas 
Propiedades no varian con la direcctdn: se supone que las propiedades fisicas tambien son 
independientes de la temperatura. 

La consideracidn inicial sera la conduccién de estado estable unidimensional sin 
generacion interna de energia. 

2.1 Sistemas unidimensionales sin generacidn 

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

d(x’ dt) =0 (2-1) 
dx ax 

en donde i =0.] 0 3 en coordenadas rectangulares, cilindricas y esfericas, 
respectivamente. 

2.1.1 Paredes Planas 

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

La ecuacion y condiciones que se deben de satisacer son 

dr =0 
dx? 
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To 

  

      

Fig 2.1 Conduccidn de estado estable en una pared plana 

T(x) =T (0} =To en x=0 
T& =T() =r, enx =L 

La ecuacidn (2-2) se puede separar e integrar dos veces para obtener 

T(x) =o).x +c¢2 (2-3) 

J se pueden evaluar las constantes de integracién c; y Cz en la ecuacidn (2-3), la expresion 
Jinal para el perfil de la temperatura queda 

T(x) =I -To y, €2 =To 
£ 

Cuando se sustituyen c; y cz en la ecuacién (2-3), la expresion final para el perfil dela 
temperatura queda 

T(x) = te x + To 

L 

T(t) =To- Ty - Tx (2-4) 
L 

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

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

Dado que en el caso de estado estable qx es constante, se puede separare integrar 
directamente esta ecuacién como 

gq, Ff de =-kA f aT 
/o Sto 

Lo que da 

9, = kA (To- Tr) (2-5) 
L 

En otra forma, se puede haber evaluado el gradiente de temperatura dT/dx de la 
ecuacidn (2-4) y sustituido en la ecuacidn (1-1) para lograr un resultado tdentico. En 
determinados casos un enfoque puede ser mas sencilla que el otro, aunque no se puede 
establecer un enunciado general en este sentido. 

La cantidad RA/L en la ecuacidn (4-5) se denomina la conductancia térmica para 
una placa o pared plana. Se llama resistencia térmica al reciproco de esta cantidad, LRA 

Ejemplo 2.1 

Se desea transportar agua a presidn por un tubo empotrado en una pared de 4ft de 
espesor. Se desea colocar el tubo en la pared en donde la temperatura es de 250°F. Se 
mantiene una de las superfictes de la pared a 425°F y ta otra a 160°F. Si el material tlene 
una conductividad térmica que varia con la temperatura de acuerdo con 

k= 0.5(1 +0067) en donde T esté en °F y k esta en Btu /hr-F, é @ que distancia de 
la pared se debe colocar el tubo? 

En este problema no es valida el perfil lineal de la temperatura debido a la 
dependencia de k en la temperatura. Con k definida como una Juncin lineal de T en la 
Jorma kT) =a (1+ T ). la ecuactén de la razon queda 

9. --a(l+PT)AdT 
dx 1 

Jig 2.2 Sistema de pared plana 425 F 
para el ejemplo — 

  

160° F 

  4 it 
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Separando les variables ¢ inteprando se obtiene 

gy ( de =-af' (1+ BT) aT 
ASo To 

Ox =alTo-T +B (T0-T2)] 
A 2 

cuando se integra desde x = 0 hasta una posicidn general x. Si se integra desde x = L, se 
Hega ala relacion 

Q.(L-x)=a[T.-T. +B (Ti? -T’)] 
A 2 

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

To-T, + B(Te -T?) =_x_ [T.-M + B(Te-T2)] 
2 L-x 2 

y sustituyendo los valores conocidos para T,, To, Tr y B, se tiene que x = 2.88 ft. 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 ft de la pared caliente. A esta distancia la temperatura real es de 
294°P, La presidn de saturacidn del agua a 250°F es de 29.82 psi y a 294°F el valor es de 
61.201 psi, un factor de mas de 2.a 1. Obviamente fue conveniente en este caso incluir la 
dependencia de la conductividad térmica en la temperatura. 

2.1.2 Cilindros huecos 

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

4d (ral) =0 (2-6) 
dr dr 

Separando las variables e integrando se obtiene 
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df =o) (2-7) 
dr of 

y nuevamente 

T =c:lart+cz ( 2-8) 

Fig. 2.3 Conduccion de estado estable en una pared cllindrica 

Si el sistema y las condiciones de frontera son como se indica en la Jigura 2.3, 0 sea que T 
(;) =T:¥ T (ro) =To entonces las constantes de integracion c, y cz quedan 

Cc) =- fT; - To 

In fo 

n 
C7 =T,-c: inn, 

con lo que la expresién para T (r ) queda 

In F 
7 -T= t (Ti-To) (2-9) 

info 

n 

Al determinar la razén de flujo de calor se aplica la ecuacidn de la razdn de Fourier en su 
Jorma cilindrica 

Dr =-kK AGT 

dr 

21  



El drea en este caso es 2arl, y el gradiente de temperatura dT /dr esta dado por la 
ecuactdn { 2-7). Sustituyendo estos terminos en ia expresion de la razin del flujo de calor se 
tHene 

G = 2akb (T;-To) (2-10) 
In ro 

a 

que es equivalente a la ecuacidn (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 

ad (rat) =0 (2-£1) 
dr dr 

Separando las variables e integrando dos veces se obtiene 

a = 4 (2-12) 

T= -q +e; (2-13) 
r 

Las condiciones aplicables de frontera para este caso esferico son T (rj) =T; y T (rq) =To. 
Aplicando estas condiciones de frontera se obtiene, para las constantes de integracion 

Cc} =-T7 - To 

i-l 
fan Yo 

6; =a, + 7; 
% 

y finalmente, para T (r ), 

a-i 
T(r)-T = 1 or (T- To) (2-14) 

f-i 
ia 9 
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La expresién para el flujo radial de calor en una capa esferica es 

q, = -kKAdT 
dr 

en donde A = 497" y dT/ dr esté dada por la ecuacién (2 -12). Cuando se efechian estas 
Sustituciones, Gr queda 

q = 4m (T;-To)) (2-15) 
i-t 
r To 

6 en forma equivalente, 

q = _4nkrro (T; -To) (2-16) 
ro-h 

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

Reto =n (2-17) 
4akr, ro . 

y el factor de forma es 

S =4arr0 (2-18) 
o-'; 

Por ser de utilidad en la tabla 2.1 se resume las expresiones para la razin de flujo de 
calor, ia 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 conduccton unidimensional de estado 
estable de calor. 

  

  

Razon de flujo Resistencia Factor de 
de calor termica Jorma § 

Configuracion h Re Ss 

Pared plana q: “kA AT LL A 
£ KA £ 

Cilindrohueco gq, = _2akL AT Jn toft; 2 «aL 
in ro 2nkL In ro 

n n 
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Esfera hueca q, = 4akror, AT Yo ty 4aroh 
To -% 4akr,to ro-f, 

  

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

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

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

  

  

        

Fig 2.4 Configuracién de pared plana con generacidn interna de energia térmica 

Ejemplo 2.2.1 

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

a) una razdn de generacidn volumetrica uniforme q. 

b) una razon de generacién que varia linealmente con la temperatura en la forma 

g=Gofit+B(T-Ta] 
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En ambos casos se puede tomar la temperatura de la superficie como una constante. 

Se aplica 1a forma unidimensional de la ecuacién de Poisson. La ecuacion escrita 

Para la direccién de las x es 

@T+_g=0 (2-19) 
af ok 

La primera separacion de variables de integracién da 

ai t+ gx =e 
dx k 

Se evalua la constante de integracidn c; aplicando una condicidn de simetria en la frontera 
dT/dx =0 enx =O. Por tanto, se encuentra que la constante c) es cero. 

Mediante una segunda separacidn de variables e integracidn obtenemos 

r+ ge =€2 

2k 

En este caso la condicién aplicable de frontera es T(4+L) =Ty, por lo que cz se evalua 
como 

c; =T, +g? 
2k 

La expresién que resulta para T(x) es 

T(x) =T +9 (L?-x') (2-20) 
2k 

Para et caso b) la ecuactén aplicable es 

dj;T_ +99 [ 1+B(T-To)] =0 ar fol B of 

Se puede poner esta expresion en forma mas conveniente mediante un ligero cambio en la 
variable si @=T-T9 La temperatura Tg es un valor constante de referencia. Ahora la 
ecuacion en 0 es 

8 +49. (1+ 8) =0 
a ok 

Las condiciones de frontera aplicables son 
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=0 

Bl
as
 enx =O (simetria ) 

O=A=T-To enx=L 

Introduciendo las constantes A y B, definidas como 

4 =a £8 
k 

B=a9 

& 

se tiene una formula mds sencilla para la ecuacién gobernante 

fat A6+B=0 
dx 

La solucidn general a esta ecuacién diferencia de segundo orden es 

A=c) cos Ax +c; sin Ax-B/A’ 

Aplicando las condiciones de frontera se obtiene 

co = 0, +B/4’ 
cos AL 

C25 0 

Por lo que se puede escribir la expresidn final para Gen la forma 

0=(4+B) cosax B (2-21) 
A cosAL At 

La consideracién adicional de la generacién variable con la temperatura tiene el resultado 
obvio de matematicas mas complicadas para llegar al resultado final. 

Ejemplo 2 

Se tiene una columna cilindrica de concreto 3 ft empleada para la construccién 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 
sdlido con una conductividad térmica promedio igual a 0.54 Btu /hr-ft-°F, determinar la 

26



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 hidratacién del 
concreto es igual a 1.1Btu Ab,hr, y se puede suponer una densidad promedio de I sory? 

para ef mismo. 

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

td (rdTj)t+q =0 
r dr dr &k 

Las condiciones de frontera son 

dT =0 enr=0f{ simetria ) 
dr 

THT, enr=R 

Separando las variables e integrando una vez, se obtiene 

De la condicidn de simetria se tiene la constante c, es OQ. Mediante una Segunda separacidn 

de las variables e integracidn se obtiene para T. 

fart+q fr dr =0 
Ste kJ, 2 

T, -Tot+g RB? =0 

k 4 

T=nht+¢ R (2-22) 
k 4 

Sustituyendo los valores nimericos apropiados para T;, q, k, y R se obtiene 

To = 180° F + { 1.1Btu/Iby hr){150lbg / 7?) (1.5? 
4 0.54 Btuthr-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 una superficie y un fluido 
adyacente es aumentando el area superficial en contacto con el fluido, Este aumento en el 

area puede ser de la forma de puntas, dlabes y otra tipo de superficies extendidas con 
distintas configuraciones. 

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

  

Fig. 2.5 Una superficte extendida de conjiguracidn 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 

8Q =0 
aT 

Suponiendo que la conduccion del calor esta en la direccién positiva de las x (6 sea que la 
dleta esta a mayor temperatura que el fluido adyacente), se puede escribir la relacién de la 
primera ley como 

gx | x-a, | x +Ax - core =0 

6, expresado en palabras, la energia de entrada por conduccion en x es igual ala energia de 

Salida por conduccidn en x +Ax mas la energia de salida por conveccidn. 

Si se sustituye la expresidn adecuada de la razdn para cada una de la q, suponiendo 
una forma de mosaico en todas, excepto en la direccidn de las x se tlene 

kAd?T | -kAdT dT| -RS(T-Te) =0 
dx | pdx dx \ 
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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 

kAar | -xkadrl 
dx {i+ dx{, _ AP(T-T_) =0 

Ax 

Tomando el limite cuando Ax—> 0, se obtiene la ecuacidn diferencial general 

ad (A(x) AT] -APG) [T -Ta]=0 (2-23) 
ds ds 

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

2.3.1 Aletas o agujas de seccidn transversal uniforme. 

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

@T _&hP (T-T.)=0 (2-24) 
kA 

   
Fig. 2.6 Dos configuraciones de superficies extendidas con secciones transversales 

2.3.2 Superficies rectas con seccién 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 por Ap y Poen la raiz y Acy Pr 
en el extremo, se puede expresar la variacidn en A(x) y P(x) en forma lineal como 

29



A=Ao- (Ao Ad) 4 

P=Po-(Po- Pi) x 
LZ 

Denotando el semiespesor de la dleta por toyt, enx =O y x=L, respectivamente, las 
expresiones para Ag, Ar, Poy Py por longitud unitaria de dleta son 

Ao = 2to Po =2 (2to ti) 

Ay = 2tr Py = 2 (2, +1) 

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

 {fAo -(Ag-A,) Jd T}_ A Po-(Po- Pi) £](T-Tm) =O (2-25) 
dx L ds & £ 

  

Fig. 2.7 Una dleta rectangular de espesor variable linealmente 

2.3.3 Superficies curvadas con espesor uniforme. 

La aleta circular de espesor constante, como se muestra en la figura 2.8, es un tipo 
comin de superficie extendida. Para esta configuracion, se pueden escribir, A(r) y P ® en la 
Jorma 

A(r) =4art 
ro<eren 
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P(r)=4ar 
La sustitucién de estas cantidades en !a ecuacion (2-23) da la expresidn aplicable 

Para este caso. Con ky h constantes se tiene 

a(r dT) _ kr (T-Toj =O (2-26) 
dr dr kt 

Ademas de las complejidades obvias introducidas para geometrias mas complejas, la 
consideracion de k yh variables haria mucho mds 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, 
o sea con relacidn a la dleta recta de seccidn transversal constante. 

2 

f 

  

Fig 2.8 Una dleta circular con espesor constante 

2.3.4 Soluctones 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 =m’, y transformando la variable dependiente como @=T-Ta 
Se obtiene, para la relacién dominante 

df 9-m'9=0 (2-27) 
dx? 

La solucidn general de la ecuacidn (2-27) es de la forma 
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6=ce" +c2,e™ (2-28) 

é 

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 ecuacion 
(2-28) y o (2-29). Se consideran cuatro conjuntos: 

1.- Una aleta muy larga 

G=H en x=0 

8 =0 en x->00 

2.- Una temperatura conocida en x = 1 

G=& en x=0 

O=& en x=L 

3.- Un caso con aislamiento extremo 

0=hen x=0 

d6=0 en x=L 

dx 

4.- Conduccldn al extremo igual ala conveccién desde el extremo 

O=h en x=0 

k d@=h@ en x=L 
dx 

La primera condicién de frontera en cada una 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 ala 
que esta unido. La segunda condicidn en cada conjunto representa la condictén en el otro 
extremo enx = L. 
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Usando el primer conjunto de condiciones de frontera con la ecuacidn (2-27), se 

obtiene, para el perfil de la temperatura OONENE ve era re, 

= 7 -T, =e™ (2-30) 

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

O= 2 -Te = (H_e™) (eM -e™ ) te™ (2-31) 
&® %T0-To & em _ gmt 

Observe que conforme L—y<o,la ecuacidn (2-31) se aproxima ala ecuacidn ( 2-30). 
Para el conjunto ( 3), la expresidn resultante del perfil de la temperatura es 

  

  

@= 7.7%, =_e&™ +_e™ ( 2-32) 
® %T)-T. t+e™m™ 1+em 

é 

G= T-Te. =cosh{m(L-x)] (2-33) 
& Ty -To cosh mL 

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

La solucidn para @ usando el conjunto (4) de condiciones de frontera es 

= T -Te. = cosh{m(L-x)] +(h/mk) senh{m(L-x)] (2-34) 

& T0-Te cosh mL + (h/mk) senh mL 

La ecuacion ( 2-34) también se reduce ala ecuacidn (2-30) conforme L a 

Para evaluar la transferencia de calor desde una dleta cuyo perfil de temperatura 
esté dado por una de las ecuaciones anteriores, se pueden tomar uno de dos enfoques. Un 
método posible es integrar sobre ia superficie de la dleta de acuerdo con 

g=fhh{T(x)-ToJdS=fhOdS (2-35) 

Un segunda metodo es evaluar la razon de transferencia de calor al dlabe por conduccion 
en la raiz. La ecuacidn que se aplica en este caso es 
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q=-kA dT | -kAda| (2-36) 

Normalmente, la ecuacidn (2-36 ) es la mds facil 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 exprestones para ia 
variacidn de la temperatura y el flujo de calor que las dadas en la tabla 2.2. 

Es claro que un dlabe seria mds efectivo sila 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 adyacente esta dado por 

g=hS(To-To) 

Paraun dlabe con T(x) <Ty para x >0, la transferencia de calor es menor que la dada 
por la ecuacion (2-37). La razdn de transferencia real de calor desde una superficie 
extendida al maximo posible segin lo expresa la ecuacidn ( 2-37), se denomina la 
efectividad de ef dlabe y se representa por ny. 

y= Great (2-38) 
Qmaxoma 

En la figura 2.9 se muestra una grdéfica de la efectividad del dlabe en funcion de pardmetros 
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 

Groat = Inmperficw primaria + Jatetas 

=hAg(To-To) +h h(T-Te) dS (2-39) 

Expresando el segundo término o sea 1a transferencia de calor desde los dlabes en funcidn 
de la efectividad del dlabe se tiene 

ectat =hAg(To-Tn) +hAm, (Ts-Ta) 

torr =h (Ag +Apty) (To- To) (2-40) 

34  



  

En la ecuacién { 2-40), Ag representa al area de la superficie primaria que esta en contacto 

con el fluido ambiente, y A, es el drea superficie total de el dlabe. La diferencia de la 

temperatura To-T. y el coeficiente h se suponen constantes. 
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Fig. 2.9 Efectividad de una dleta para dletas rectas y circulares de espesor constante 

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

  

  

        

constante. 

Condicvemes de 6(x)= Tia): To ats) 
| frontera T,-Te 

2. 010° & gre 4. 7 kmh 
Bfa)=0 & 

2-4(9=& B=( A a(t e Dtem 4. = kA GL) _ 2/4 %)) 
A(Lj)=4 & & get et gat 

4. 0(Q=& 9 cos fm(L -x)} g, = And tanh mL 
& cosh wel, 

dx(l) -0 
ax 

4. (0) = & br -1))+ -2)] | 4. kAma serch mL. + mk )cosh mE. 
& comm + (h/mk) serth ml comk mL + (eémek Joon mL, 

dO (L) =hO LL} 
da 

Eyemplo 2.5 
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Se separan aire y agua mediante una pared plana hecha de acero dulce. Se propane 
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, aia pared. ; Cia! es el porcentaje de aumento en la transferencia de 
calor que se puede lograr agregando dlabes a a) el aire exterior, b) al lado de el agua, c) a 

ambos lados, de la pared plana ? Se pueden tomar los coeficientes del lado del aire y del 
agua iguales a 2 y 45 Btu/hr-f?. -°F, respectivamente. 

Para lin’ de area original de pared, las dreas de las superficies primaria y 

dlabeada son 

Ag = 1 ft? - (24ftns) (1ft) (0.05/12ft ) 

=9.9 ft te 

Ay = (24 fins) (If) 2 x1/2ft) + 0.if? 

=4if7 

De la figura 2.9 se tiene que los valores de n, 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 + Apt] 

= DATs [0.94(4.1)(0. 39] =9.34AT 

para el lado del aire y 

g =45AT, [0.9 +(4.1)(0.39) J =112.5AT 

para el lado de el agua 

La razon total de transferencta de calor por 924cm’ de superficie sin dlahes, stn 
considerar la resistencia conductiva de la pared de acero es 

Fw! a atevas = AT og = 1.915 AT exea 

itd 
2 45 

Con los dlabes solamente del lado de el aire se tiene 

= AT rg = 7.74AT potas 
att 
9.34 45 
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un aumento de 304% 

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

F=__ AT egy = 1. 9OSAT cpes 
iti 
2 112.5 

un aumento del 2.6 % 

La razén de transferencia de calor con dlabes a ambos lados es 

un aumento de 350% 

Como se ve el, el efecto al agregar mas dlabes ocurre del lado del aire, en donde h 
tiene el valor mds pequefto. Esto se debe, en el caso de la pared plana, a que la resistencia 
estd 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. Si el aire en conveccidn natural esté en el exterior de un tubo, con frecuencia se 
agregan dlabes para aumentar la transferencia de calar debido al bajo valor de h asociado 
a menudo con esta situacton. 

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 seccién anterior tienen una 

contraparte transitoria; en algun momento, todos los casos de estado estable han pasado 
por una fase transitoria. En muchos casos , la fase transitoria es un porcidn 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 operaciones, tales como el tratamiento térmico de 
Jundiciones métalicas o la vulcanizacion de hule, la situacidn 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 Conduccidn transitoria de calor en sistemas unidimensionales sin generacion. 

Agu! se aplica una variante de la ecuacidn (2-1), en donde la variante es la adicién 
de un término transitorio. La ecuacién dominante aplicable es 

1 8(x' 8T)=1 OT (2-41) 
x & & ada 

donde y toma los valores de 0,1 y 2 en las coordenadas rectangulares, cilindricas y esfericas 
respectivamente. El pardmetro aes la difusividad térmica. 

Obviamente la ecuacién ( 2-41) es una ecuacién diferencial parcial, en contraste con 
fa ecuacidn (2-1), su contraparte de estado estable. En consecuencia para esta geometria 
por demas sencilla, la solucién se enfrenta a una ecuacion diferencial parcial. La tinica 
excepcidn @ este caso es en los que basta un andlisis de pardmetro de mosaico para 
describir la situacion fisica. En consecuencia, el primer enfoque es el del pardmetro de 
mosaico. 

2.4.2 Conduccidn transitoria unidimensional: andlisis del pardmetro de mosaico 

La figura 2.10 muestra un “mosaico” de material que comprende el sistema de 
interés. Se considera que la temperatura es soto funcidn del tiempo, la suposicién usual del 
Pardmetro 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 
conveccian 

Con referencia a la siguiente ecuacion, se puede obtener la ecuacién dominante 
aproptada. 

50 _ SW, _ W, = dk, -F (e+ p ) dM, 
dt dt dt da «i p a& 

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

OW, =0 - nose hace trabajo de Jlecha 
dt 

a, , =O -no hay flujo dentro de el sistema; por tanto no se efectiia trabajo viscoso, 
tf 

& fe,+ _P )dM, =0 -no hay masa que cruce la frontera del volumen de control 
i Pp dt 
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60. =hS(To-T)  - la transferencia de calor es por conveccidn desde el media 

df ambiente al volumen de control. 

dE, =pVe dT 
at dt 

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

pe dT =-h8S(T-T,). (2-42) 
dt 

Haciendo O(t) igual aT (t)-T.en donde T,,es constante, se obtiene 

p¥e d@ =-hkS@ (2-43) 
dt 

Rearregiando tos terminos y separando las variables queda 

Ea
, B= _ h8S dt 

p¥e | 

que, cuando se integra desde la condicién inicial 8(0 ) =Q,a la condiccién general en el 
tempo t da 

f do= AS fat 
St g pve) 

In@=In T-To =_hSt (2-44) 
& To-Tw pie 

é 

@=2-Te.= exp(_hSt) (2-45) 
& To-To pve 

Fig 2.10 Un sistema general para el andlisis de la conduccidn de estado inestable 
con pardmetro de mosaico 

Sestema: 
Medio amntierte 

Votumen, Vv 
Temperatura, fa 

Area dela superticie, 5 

Temperatura, 

Propredades, ae 
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La ecuacidn (2-45) representa una respuesta general de un sistema con temperatura 
uniforme T(t) aun intercambio convectivo de calor con su medio ambiente. Se puede 

rearregiar el argumento de la exponencial en distintas formas como sigue: 

ASt =(hV)(Sk t) 
pyc ks pc 

=(hVWS Jf _at_ | (2-46) 
k Lows] 

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

Bi= AWS (2-47) 
k 

Por analogia con los conceptos de la resistencia térmica mencionada en el capttula 1 como 
al inicio de este capitulo, se ve que el modulo de Biot es la razén de ( V/S )k, la resitencia 
(interna ) conductiva a la transferencia de calor a I/n, la resistencia convectiva (externa ) 
ala transferencia de calor. Por tanto, la magnitud del mddulo de Biot tlene determinado 
significado fisico al relacionar el lugar en que ocurre la mayor resistencia ala 
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 la 
conveccidn, que para la transferencia de calor fuera de la superficie por conduccidn. Un 
pequeto valor para Bi representa el caso de la resistencia interna despreciable, en que hay 
mayor capacidad para transferir calor por conduccién que por conveccidn. En este ultimo 
caso , el fenomeno de control es la conveccién y los gradientes de temperatura dentro de el 
sistema son relativamente pequefos; por tanto este es el caso de una temperatura uniforme, 

que es la suposicidn basica para un andlisis de pardmetro de mosaico. 

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 resolucién de todo problema de conduccidn de calor transitoria . 

Una estimacidn comin es que el error introducido al usar el andlisis de pardmetro 
de mosaico seré menor a 5 % si el valor de Bt es menora0.! 

El segundo término entre paréntesis ala derecha de la ecuacién (2-46) se 
denomina médulo de Fourier abreviado Fo. 
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Fo=__at { 2-48) 

(vis 

La representacion del mddulo de Fourier dada en la ecuacidn ( 2-48) es una forma 

comin de “adimensionalizar” !a variable tiempo. Una forma corveniente de enunciar la 

solucion del parametro de mosaico para la conduccién transitoria es 

= I -T, =e? (2-49) 
& To-Te 

La figura 2.11 es una representacion grafica de la ecuacién ( 2-49) 
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Fig. 2.41 Variacidn en la temperatura en un sistema de pardmetro de mosaico sin 
generacion interna de energia. 

Ejemplo 

Un lingote cilindrico de acero inoxidable de 4in de diametro y Ift de longitud pasa 
porun horno de tratamiento térmico de 20ft de longitud. La temperatura inicial del lngote 
es de 200° F y debe llegar a 1500°F como preparacién para el trabajo. El gas del harno esta 
a 2300°F y el coeficiente de la superficie combinada radiante y canvectiva es 18 Bru/ hr - 
fu-oF . Para que se satlsfagan las condiciones impuestas, 4 cual debe ser la maxima 
velocidad ala que avance el lingote por el horno? 

Inicialmente se calcula que el mddulo de Biot es 
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Bi =k VS 

  

k 

-~ATDL/s(DL+22) | 
kL4 | 

=h ( DL/4) 
k L+D2 

= 18 Brufar f?-°F [ (4/128) (1 AN/4 | 
13 Btufhr-f?-°F | 1 ft+ 1/a(a/tapy) | 

=18 (1) =0.099 
i3 14 

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

= T -Te = 1500-2300 =0.38! 

To-Tw 200-2300 

  

& 
|p
 

Fo=_ at = (017 nr) tt hr) 

(Vsy (ina py 

= 33.3 

que cuando se sustituyen da 

0.38 f = glAMN83.31) 

Despejando el valor de t se obtiene 

t = 0.2925 hr = 17.55 min 

Por tanto la velocidad requerida del lingote es 

v= 20ff =1.14 fi/min 
17.55 min
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En este capitulo se trata a la conveccidn a traves de un fluido y por ello se daran 

algunas consideraciones acerca dé el estudio de fluidos que es como se da este mecanismo, y 

su Comportamtento a traves de distintas geometrias 

Transferencia de Calor por Conveccidn. 

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 .- Consideractones sobre el flujo de Fluidos. 

Cuando un fluido fluye sobre una superficie sdlida suceden ciertas cosas de interés. 
Si el cuerpo representa una obstruccidn, entonces el fluido debe camblar su camino de flujo 
alrededor del cuerpo. Si el flujo es paralelo a una superficie sdlida plana, entonces el efecto 
de la superficie se transmite dentro de cierta distancia en el fluido. 

Una caracteristica inicial que se debe de tomar en cuenta para la interaccién 
superficie- fluido es si el flujo es interna o externo. Para el flujo interno el fluido esta 
limitado a flutr en un paso tal como un tubo circular o un ducto rectangular. Las paredes 
del paso comprenden la superficie de interes en este caso. En el flujo externo el fluido no 
esté confinado, sino que fluye sobre la superficie exterior de un cuerpo sdlido. El flujo 
puede ser paralelo a una superficie plana, narmal aun cilindro o con cualquier orientacién 
relativa aun sdlido de cualquier configuracidn geomeétrica. 

Region de ta capa de Region de ta capa de 
la tronteta laminar la fromees turbulen!2 

he .. 
     

   

Region de 
Tanger -- 

Subcans 
taminar 

Fig. 3.4 Consideractones de flujo paralelo a una superficie plana.   43



3.1.2 Flujo de capa limite paralelo a una placa plana. 

Primero considere el caso mostrado en la figura 3.1 qué 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, la direccidn de las x esta a lo largo de la superficie 
medida desde el borde de ataque, 0 sea el punta de primer contacto; y la direccion de y es 

normal ala superficie. La velocidad de la corriente libre, destgnada por Ve permanece sin 
cambio a valores relativamente grandes de y . Sin embargo, para valores menores de y, se ve 
que la velocidad varia desde un valor igual a cero en la superficie, y= 0, a la velocidad de 

la corriente libre va en algtin valor de y que aumenta para valores mayores de x. 

Se llama capa limite ala 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 una 
Juncion del gradiente de velocidad en la interfase sdlido- fluido, (dv,/dy)/,<0. La fuerza por 
area unttaria de contacto, o esfuerzo cortante, es proporcional al gradiente de velocidad en 
ja superficie, en donde la constante de praporclonaltdad es la vicosidad del fluido. 

t. =n dv,| (3-1) 
dy |y=0 

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

dv, | es el gradiente de velocidad en la pared en seg’! 

dy | p20 

y i es la viscosidad en ibpseg/ft’ 0 1bp/seg-ft 

Es obvia la similitud entre la ecuacion ( 3-1) para el flujo y la ecuacidn (1-1) para la 
transferencia de calor. Las cantidades dnalogas entre las dos expresiones son el esfuerzo 
cortante y el flujo de calor; el gradiente de velocidad y el gradiente de temperatura, y la 
viscosidad y la conductividad térmica. Ambas ecuaciones representan una cantidad de 
transferencia ( t, 6 g/A) en funcidn de una fuerza motriz (dv,/dy 6 dT/dp) y una propiedad de 
transporte (pt 6 k) para el caso en el que la transferencia se hace por medias moleculares. 
&n el capitulo I se estudio la naturaleza de la transferencia de calor por conduccion por 
media de la interacctdn 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 ordenado y 

predictivo se le llama laminar y se describe por medio de la ecuacidn { 3-1). ya que no hay 
movimiento de volumen de las particulas entre las capas de fluido, la transferencia de la 
energia tambien debe ser por medios moleculares; en consecuencia, en el flujo laminar, la



transferencia de calor normal ala direcclén de flujo es por conduccidn y se describe por la 
ecuacidn de razdn de Fourier, ecuacidn (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 direccidn normal a la de el flujo volumetrico. Este movimiento 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 sdlida provoca un 
aumento considerable en la razén 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 préxima a la superficle 
donde los gradientes de velocidad son distintas a cero (la capa limite) de la regién exterior 
ala capa limite en donde el perfil de la velocidad no esta afectado por la presencia de la 
frontera sdlida (la corriente libre). En la figura se ha exagerado considerablemente et 
espesor de la capa limite es igual a cero en el borde de ataque y aumenta regularmente 
conforme crece x. Dentro de la capa limite, cerca del borde de ataque, el perfil de la 

velocidad es una funcién suave de ycon 0 <¥, <Ym para 0 <y <é en donde d representa 
el espesor de la capa Limite. El flujo en la capa limite siempre es laminar cerca del borde de 
ataque, sin importar la clase de flujo en la corriente libre. 

Se observa que el espesor de la capa limite aumenta muy notablemente en algun 
valor de x a lo largo de la superficie, y luego sigue aumentando en forma regular para 
valores mayores de x, lo que se debe aun 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 plano para todos excepto para valores muy pequefios de y. Se considera que 
en ta vecindad proéxima ala superficie, el flujo todavia es laminar. Las ecuaciones ( 3-1) y ( 
{-4) 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 conduccidn, en donde todavia se aplica la ecuacion (1-1). En 
consecuencia la transferencia de calor por conduccidn todavia representa una 
consideracion significativa (de hecho de control) aunque se llama conveccidn al mada de 
transferencia de calor. 

Para el caso tlustrado en la figura 3.1 hay tres regtones disttnguibles y muy claras 
de! flujo de capas limites. En este caso, la cantidad significativa es el ntimera de Reynolds 
que se representa por Re. Para el caso mostrado, el nimero de Reynolds se define como 

Re, = XV = _XVqp (3-2) 
i ¥ 

en donde x y Vatlenen los significados que ya se describieron y py ss son la densidad y la 

viscosidad del fluido respectivamente. Se ve que el simbolo v es igual a la razén yu /py se 
denomina la viscosidad cinemética, o la difusividad molecular del impulso. Se ve que ef 
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numero de Reynolds es adimensional. Las regiones del flujo de capa limite y el rango de Re, 
para cada uno son como sigue: 

(a) 0 <Re,<2 x10? el flujo en la capa lmite es laminar 

(b) 2x10 <Re, <3x10 el flujo de la capa limite puede ser laminar o turbulento 

(6) 3x10" «Re, el flujo de la capa limite es turbulento. 

Fisicamente, se puede considerar el mimera de Reynolds como la razin de las 
Juerzas 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 
tnercta, con lo que destaca el flujo turbulento. A valores intermedios de Re puede fluctuar el 
flujo, 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 Hbre iba 
paralela ala superficie plana en cuestidn. Es obvio que las condiciones del flujo camblarian 
si se dirigiera la corriente libre hacta, o con algtin dngulo obllcuo ala superficte. 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 muy irregular. 

Como para una consideracidn inicial se estudia un cilindra cuyo eje esta orlentado 
normal al flujo de corriente libre, como se muestra en la figura 3.2. Se muestra la estructura 
de lineas de corriente para distintos valores del ntimero de Reynolds, definido en la forma 

Rep =_Dvgd = Di» (3-3) 
ul Vv 

en forma similar al numero de Reynolds para un flujo en placa plana, excepto por que en 
este caso 1a longitud significativa es el dlametro del cilindro. 

Se Hama punto delantero de estancamiento al punto mds adelante en el cilindro; a 
180°, en la parte posterior del cilindro, esta el punto posterior o trasero de estancamiento. 
Estos puntos son localizaciones en la superficte en donde el flujo de corriente iibre 
adyacente tangente ala superficie es tedricamente cero. Por ejemplo, en el punto delantero 
de estancamiento, se ha convertido en presién toda la energia cinética de las particulas del 
Jluido en la linea de corriente de estancamiento. Esta presién de estancamiento incluye 
tanto componentes de preston estatica como de presidn de velocidad. 

Para las lineas de corriente que se conforman ala forma del cilindro, la preston y la 
velocidad de la corriente libre son funciones que varian en forma continua y suave del 
angulo @ Para 0<@ <90° la preston decrece y V2 aumenta a valores minimos y maximos, 
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respectivamente, a @= 90°. para 90° <@ <180% la presidn aumenta y disminuye la 

velocidad de corriente libre y nuevamente se llega a la condicidn de estancamiento en 8 

=180° En la figura 3.2 (a) se muestra el caso de lineas de corriente completamente 

adheridas. Este caso sdlo ocurre con valores muy pequefios de Ren, que se llama muy 
apropiadamente “flujo fluente”. 

  

Re,,~ § » 108 

tt 

Fig 3.2 Flujo aerodindmicosobre un cilindro orientado normal avoo 

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 ala superficie de un cuerpo romo comienzan a 
“separarse” de la superficie cerca del punto trasero de estancamiento en la forma mostrada 
en fa figura 3.2 (b). Al aumentar el niimero 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 5x10", el punto de separacién se mueve hacia 
adelante conforme aumenta Rep y el flujo de capa limite es laminar en Rep =5x10°, et 

punto de separacion esta en su posicidn mds delantera, 82 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 mueve hacia dtras. En la transicién, el valor de @ cambia en forma 

relativamente subita desde 85° a 135° Ene) y f) 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 consideracidn total del flujo junto a cuerpos romos y la separacidn de la 

capa limite, es la fuerza que se necesita para mantener er su lugar al cuerpo romo bajo 

condiciones distintas de flujo. Las fuerzas de arrastre debidas a los efectos del fluido estan 

agrupadas en dos categorias generales: arrastre viscoso y arrastre de presién o de forma. 

El arrastre viscoso es el que se debe exclusivamente a la naturaleza viscosa del 
fuuido que fluyz junto al cuerpo. Este es el efecto que esté presente en una capa limite — 
adherida. 

Siempre que ocurre la separacién de la capa limite sucede el arrastre de presidn a 
de forma. El arrastre de presién 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 = Ful Acenancto. (3-4) 
PVos'/2 

Cp = Fg/ Aeron (3-5) 
pral/2 

en donde G es el coeficiente de arrastre friccional o el coeficiente de friccidn superficial ( 
adimensionales) 

Co es el coeficiente de arrastre (adimensional). 
Fy es la fuerza de arrastre. 

Acontacto eS el Grea de contacto entre la superficie y el fluido. 
Ane es el drea proyectada del cuerpo romo normal a la direccidn del flujo . 

Pla es ia energia cinética del fluido ala velocidad de la corriente libre Va 
2 
Son claras las diferencias que existen en CG; y Cp tanto en la condicién 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. 

CG = Bal Accntate = 1 (ut dve |) (3-6) 
prs/2 pre/2 dy | 'y=0 
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en donde ( dVa/ dy) | y=o es el gradiente de la velocidad en ia interfase fluido-sdlido. 

Por otra parte, el coeficiente de arrastre esté asociado con un caso de flujo no muy 
Jacil de analizar. Es necesario hacer fa evaluactén empirica de Cp. Las figuras 3.3 y 3.4 son 
representativas de las grandes cantidades de datos experimentales para el flujo sobre 
cilindros, placas planas, discos y esferas. Ambas figuras muestran el coeficiente de arrastre 
en funcion de Rep. 

Tanto para los cilindros como para las esferas hay una disminucidn repentina y 
perceptible en Cp cerca del valor de Rep igual a 5 x10°, que es el caso de transicidn de flujo 
de capa limite laminar a turbulento y el movimiento asociado hacia atrés del punto de 
Separacidn. 
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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.&n la figura 3.5 

se muestran los perfiles de velocidades y el espesor de la capa limite para un caso de flujo 
interna, 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 seccidn transversal del flujo. En cada caso se llega al punto en que la capa 

limite “Ilena” tada la seccidn transversal del tubo, a - considerandolo en forma 

Hgeramente distinta - las efectos de la pared, manijestados por la viscosidad del fluido se 
slenten en toda la seccidn transversal. 

Para los valares de x mayores 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 desarrallando para valores menores de x; a esta repidn 
se le llama region de entrada. El valor de x al que se desarrolla completamente este flujo se 
le llama la longitud de entrada. La figura 3.5 (a) y (b) muestra los perfiles de velocidad y el 
crecimiento de capa limite para los casas en que el flujo totalmente desarrallado es laminar 
y turbulento, respectivamente. 

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

Rep = Doren? = _DVerom (3-7) 
i v 

que es muy semejante al niimero de Reynolds cansiderado 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, el flujo puede ser laminar o turbulento, y la probabilidad del flufo 
turbulento aumenta conforme aumenta Rep ..A valores de Rep iguales o mayores a 10,000, se 
puede suponer sin mucho error que el flujo es turbulento. Por debajo del valor de 2300 para 
Rép, las fuerzas dominantes son las viscosas, y cualquier perturbacidn en el flujo, tal como 
las 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 aleatorio, cadtica y turbulento. 

Cuantitativamente, ia fuerza de interaccidn entre las paredes de un conducto y un 
fluido que fluye se expresa mediante 
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AP =2f¢ L V pram (3-8) 
n 
K to

 
Ib

s 

en donde 

AP es el cambio en la presidn como resultada de los efectas viscosas en un paso de 

flujo de longitud Ly diametra D 

pes la densidad del fluido. 
Yoram €5 la velocidad promedio del fluida 
Jp es el factor de friccidn de Fanning ( adimensional) 

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

En esta figura se muestran las regiones del flujo laminar, de transicidn y 
completamente turbulento, en el flujo laminar basta una sdla linea para relacionar frcon 
Rep Sin embargo, para los regimenes de transicidn y flujo turbulento, fres una funcidn tanto 
de Ren como la de la rugosidad relativa ¢/ D. La rugosidad relativa es una razén de la 

altitud media e de las saltentes 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 construccién 
communes. 

En la repidn de transicion fp varia con Rep y @/D, el valor minima a cualquier 
numero de Reynolds que corresponde aun tubo hidraulicamente liso. En el rango totalmente 
turbulento, a grandes valores de Ren la ruposidad del tubo es el tinico parametra que 
determina fr. El minimo de fr en un niimero de Reynolds en este rango corresponde a un 
tubo hidraulicamente lisa. 

  
Fig. 3.5 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 basada en la conveccidn tema tratado generalmente en las 
capitulos 1 y 3 de los cuales se pasara aun tema en especifico que es: 

EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR. 

En log grandes procesos industriales no es raro que sea necesario transferir 

cantidades relativamente grandes de energia 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 proposito principal es transferir calor entre dos fluidos. Normalmente se emplean tres 
categorias para clasificar a los intercambladares de calor: 

a) Regeneradores 
b) Intercambtadores de tipo ablerta 
c) Intercambladores de tipo cerrado a recuperadores. 

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

Coma lo indica su nombre, los intercambiadores de calor de tipo ablerto son 
dispositivas en los que las corrientes de fluido de entrada fluyen hacia una cdmara ablerta, y 
ocurre una mezcia fisica 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 relacidn para el andlisis o diseflo de 
este tipo de intercamblador. 

Los intercambiadores de tipo cerrado son aquellos en tos cuales ocurre transferencia 
de calor entre dos corrientes fluidas que no se meaclan o que no tenen contacto entre si. Las 
corrientes de fluido que estén involucradas en esa forma estan separadas entre s1 por una 
pared o tubo, o por cualquier otra superficie que pueda estar involucrada en el camino de la 
transferencia de calor. En consecuencia, la transferencta de calor ocurre por la conveccidn 
desde el fluido mds caliente a la superficie sdlida, por conduccidn a traves del sdlido, y de 
ahi por conveccidn desde la superficie sdlida al fluido mas frio. En los los capltulos 
anteriores se ha considerado cada uno de estos pracesos. El propdsito de este capitulo es 
dnalizar las situaciones en que ocurren estos procesos de transferencia de calor en serie, y 
que praducen cambio continuo de temperatura, de al menos una, aunque generalmente las 
dos corrientes de fluido involucradas. 

Aunque 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 
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primera ley, como para un intercambiador de tipo abierto, pueden imponer la condicién 

limitante en los intercambiadores de tipo cerrado, como se vera directamente. Un disefio 

completo para un intercambiador de calor requiere que se tengan en cuenta las restricciones 

estructurales, econdmicas, y de flujo ademds de satisfacer los requerimientos bdsicos de 

lntercambio de calor. 

4.1 Clasificacion del Intercambiador de Calor. 

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

Alas direccianes relativas de flujo de las corrientes de flutda se les llaman de 
contraflujo o contracorriente cuando las corrientes fluyen en direcciones opuestas. Flujo 
concorriente o flujo paralelo cuando las corrientes fluyen en la misma direccién. ¥ Flujo 
cruzado_si las corrientes de fluido fluyen perpendiculares entre st. En la fig. 4.1 se ilustran 
estas configuraciones sencillas de paso. 

Es posible tener variaciones a la configuracidn de flujo cruzado con una u otra 
corriente de flutdo mezclada. En la figura4.1 se muestra el caso en que ambos fluidos no 
estén mezclados. si sé suprimen los tabiques mostradas 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 no estén 
mezcladas. 
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Fig 4.1 Configuraciones de intercambiadores de calor sencillos de una sola pasada 
a) contraflujo , b) flujo paralelo, c) flujo cruzado 
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El disefio de los intercambiadores de calor generalmente comienza con la 
determinacidn del drea requerida para transferir el calor necesario entre las corrientes 

Jluidas 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 pequefio como sea posible. En la 
Sigura 4.2 se muestran algunas configuraciones “compactas” de intercambiadores de calor. 
El libro de Kays y London es una referencia excelente en el diseo de intercambiadores de 
calor para configuraciones compactas. 

  

  

    
  

  

Fig. 4.2 Ejemplos de configuraciones de intercambiadores compactos de calor 

Ttubos de sande T coroza entrada 

  

  

  

  

| T cuenta 
Trubes de entrada 

Fig. 4.3 Diagrama esquemdtico de un intercambiador de calor de coraza y tubo 
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Un tipo comin 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 o 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 fluido 
del lado de la coraza hace una pasada y el fluido del lado de los tubos hace dos pasadas. 

Note que se forza al fluido del lado de la coraza a fluir hacia atras 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 ala 
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 desempefto inferior al éptico 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 
pueden incorporar varias pasadas de tubos a una sola coraza; es raro que se usen mas de 
dos pasadas de coraza. 

Se deben mencianar brevemente la determinacidn del fluido que se necesita usar en 
los tubos y en la coraza. Un aspecto practico es el de la limpieza. Si un fluido es muy 
corrosivo o genera peliculas o nata en la superficie sdlida, generalmente se utiliza del lado 
de los tubos debido a que se pueden limpiar las paredes interiores de las 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 /o los requerimientos de bombeo para 
los dos fluidos. Generalmente se encuentra la mayor caida de presidn del lado del tubo; en 
consecuencia, esto influye en la seleccidn de los fluidos para este intercambiador. Otras 
consideraciones espectficas a determinada aplicacién, pueden controlar la seleccién de los 
Jluidos del lado de las 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 combinacidn de efectos de una sola pasada. En consecuencia, es 
conveniente considerar inicialmente el caso de un solo paso para iniciar el andlisis 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 bdsicas de pasada sencilla y doble tuberia. Note que en 
los casos c) 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 por un cambio de 
Jase al liberar o recibir el calor. en que tal cambio de Jase 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 tuberia. a) flujo paralelo, b)contraflujo, c)condensador 
d) evaporador 

        

En cada uno de los casos mostrados ia variacidn de temperatura de las dos corrientes 
del fluido es intuitivamente correcta. Note que la temperatura del fluido mas caliente T,, 
disminuye al liberar calor excepto en el caso c) 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 evapore o cambie de liquido a vapor. Se muestran las direcciones de flujo para cada 
corriente de fluido excepto en los casos c) y d) en que no estan involucradas las direcciones 
de las corrientes de los fluidos de condensacidn y de evaporacidn; 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 muestra 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 condicidn saturada, conforme la 
transferencia de calor continia ocurriendo dentro del intercambiador de doble tuberla. 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 el fluido 
caliente como lquido 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 contrajlujo con subenfriamiento 

Con referencia ala figura 4.4, es aparente que hay una diferencia bdsica en el 
potencial de transferencia de calor de las configuraciones de flujo paralelo y contraflujo. 
La segunda ley de la termodindmica requiere que en cualquier posicidn a lo largo de un 
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intercambiador de calor de doable 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 flujo paralelo saldrian a la misma temperatura. Es sencillo demostrar 
que esta seria la misma temperatura cuando la dnica 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 area injinita, 

una de las corrientes de fluido saidria 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 configuracién de contraflujo de una sola pasada es la que se estudiara 
para un andlisis detallado. 

4.3 Disefla y Analisis de Intercambiadores de Calor 

4.3.1 Andlisis del intercambiador de calor de contraflujo de paso sencillo y doable 
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 mds detalles. el fluido 
caliente entra en (1), el lado izquierdo del intercambiador mostrado, y el fluido frio entra en 
(2). La abscisa es A, el area del intercambiador de calor que estd relacionada directamente 
con la longitud de la configuracidn de doble tuberia que se esté considerando. 
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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, que son la 

primera ley de la termodindmica y la ecuacion aplicable de la razon expresada en términos 
de un coeficiente global de transferencia de calor, la ecuacidn (1-15). 

Una consideracidn de primera ley de cada fluido con razén de flujo de masa m° para 

un drea incrementada AA del intercambiador da 

Aq = (m° Cp), AT, 
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Y 

Aq = (mi? Cy Jy AT 

Conforme el drea incremental se aproxima al tamatto diferenctal, se puede escribir 

dg =(m°c,), dT, = C. dT, (44) 

dq =(m° cy dT), = C dT, (4-2) 

en donde se introduce la razén C de capacidad y se emplea en lugar del producto mt, , que 
es mas 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 
consecuencia, se pueden integrar las ecuactones ( 4-1) y ( 4-2) desde un extremo del 
intercambiador de calor al otro para obtener 

g= f'dge=C, f dT. = C.(Te2-Te) (43) 
/; J; 

g= [7 day £7 aT, = Ch (Th - Tu) (+4) 
i t 

Iguaiando los resultados, se obtiene, para el cociente de las razones de capacidad 

Gy = Tz -Ta (4-5) 

Cc, Ta - Tr 

£1 desarrollo hasta ahora ha involucrada tnicamente ta aplicacion de la primera ley 
de la termodindmica. 

Se obtiene otra expresidn para dq usando en esta ocasién ecuaciones de razon, 

escriblendo la ecuactdn ( 1-15) para las condiciones en dA; la expresién que se obtiene es 

dqg= UdA(T,-T,) (46) 

Ahora se escribe la diferencia de temperaturas T,,- T, en la forma AT; se sigue que 

d (AT) =dT,, - dT, (4-7) 

Ahora se emplean las ecuaciones ( 4-1) y (4-2) para sustituir los valores de dT, y dT,; 
con la que se obtiene 
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Ahora se sustituye la razén Cy/C,, de la ecuacién ( 4-5), y con algo de trabajo se obtiene 

d(AT)= dg (}_ _Tz-T ) 
Ch Th2 - Tra 

= dg ( Trg -Ty-Te +Ta ) 
Gy Taz - Tri 

=dg AT; - AT) (4-9) 
CG. Th - Ta 

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

d (AT) = UdA AT (AT) -AT;) 
q 

y mediante una separacidn de variables se tiene 

d (AT} = AT). AT, UdA 
Ar q 

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

(7, dat = AT, - AT, [ UdA 
Jari AT q J; 

oO Séa 

in AT, = AT]- AT, [7 UA (4-20) 
AT, q hi 

Por lo general se escribe la ecuacidn ( 4-10) en la forma 

q=At-AT, f'UdA (4-11) 
In (ATj/AT)) J; 

que para U constante, se reduce a 

q=UA AT, -AT, (4-12) 
In ( AT)/AT)) 
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La fuerza motriz de temperatura al lado derecho de la ecuacidn ( 4-12) es la 

diferencia logaritmica media de la temperatura 

Alm = ATz- AT, (4-13) 
in(AT {AT} 

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

q=(f? UdA) Ain (4-14) 

g=UA AT (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 igualmente validos - para cualesquiera de las configuraciones de un solo paso 
mostradas en la figura 4.4. 

Se debe hacer especial mencion de cuando se puede usar la ecuacién ( 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 indicarta 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 intercambiadar son suficientemente exactos. Si el cambio en la temperatura 
es extremo, especialmente para los fluidos cuyas viscosidades son fuertes funciones de la 
temperatura, entonces és apropiada una solucidén de diferencias finitas para la ecuacidn (4 
-14). Para tales condiciones se divide al intercambiador en n incrementos y se expresa la 
transferencia total de calor en la forma 

n nm 

qa 2 AK = 20 AA, AT im (4-46) 
- - 

El tedio de evaluar U, varias veces sugiere una solucidn del tipo indicado por fa 
ecuacidn ( 4-16) seria un trabajo bastante largo. 

Hay un caso especial al evaluar ATi, cuando AT tiene el mismo valor en cada 
extremo de un intercambiador de calor de contra flujo. En tal caso 

AT 1, = AT-AT =O 
In(AT/AT) 0 

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, = im AT { (AT; /AT)] - 1} 
IAA tn(AT/AT,) — ATUATLI* In(AT/AT}) 

=m AT(F-1) 
Fol WE 

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

q=UAAT (417) 

Cuando AT; y AT; tiene valores muy prdximos entre si, la ecuacidn ( 4-17) es 

razonablemente exacta. En este caso, la regia empirica es que cuando AT max/AT min, < 1.5, UR 

valor de media aritmética simple para AT da resultados con exactitud de 1% 

En el ejemplo | se tlustra el uso de resultados de una sola pasada y doble tuberla 
para evaluar el fiincionamiento de intercambio de calor o criterios de disefo. 

Eyempio ! 

Se obtiene benceno de una columna fraccionadora en forma de vapor saturado a 176° 
F. Determinar el drea de transferencia de calor necesaria para condensar y subenfriar 3000 
lb, ‘hr de benceno a 115° F si el refrigerante es agua que fluye a 40 000 Ib,/ hr disponible 
a 55° F. Comparar las areas requeridas para configuraciones de a) contraflujo y b) flujo 
paralelo. Para este caso se puede usar un coeficiente de transferencia global de calor igual 
a 

Determinando el calor total que se debe transferir. se tiene para la seccidn de 
condensacidn, 

q = 8000 lby (169.6 Btu ) = 1.36% 10° Btu 
Ar 1Dm hr 

yen la seccidn de subenfriamiento 

G = 8000 lb (176-115) °F (0.42 _Btu J 
hr 1By_-°F 

= 205,000 Btu /rr. 

El andlists de los casos de contraflujo y paralelo se reflere a las ilustraciones en la 
Jigura 4.7. Para el caso de contraflujo, en la seccidn de subenfriamiento. 

g = 205, 000 Btu /hr = Cy (Tree - 60.1°F ) 

Tysatida = 55 °F + _ 205,000 Btushr 
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40,000 Lb, /hr (1 Btu) 
1b,-°F 

= 55°F + $.12°F = 60.1°F 

Entonces, en la seccién de subenfriamiento para (a), 

Alm = (176 -60.1) - { 115-55) 

fn 176-601 

115-55 

= _115.9-60 =_559 =84.9 

fn 115.960 0.658 

A=_g = _ 305,000 Btus/hr =121f" 
UAT (200 Btushr-f?-°F) ( 84.9°F) 
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Fig 4.7 Perfiles de temperatura para benceno en condensacidn con subenfriamlento 
para el ejemplo | 

En la seccidn de condensacion, 

g = 1.36% 10° Btu/hr = Cy (Tw catita - 60.1 °F) 

Ty satita = 60.2 Fh + 136x10° Bruftr = 94.1°F 
(40,000 Brushr-°F) 

63



  

AT, = {176 - 94.1) - 1176-601) AY if ) 76-60. J) 
In 176-941 

176 - 60.1 

A=___ 136% 10° Bru/hr = 69.5f7 
(200 Btu fi?- °F } (97.9 °F) 

hr 

  

El area requerida para el caso de contraflujo es la suma de los dos partes, o sea 
para el caso de flujo paraielo, en la seccion de condensacidn. 

g = 1.36x10° Bru/hr = Cy ( Toe -55°F ) 

Tec = 55°F + 136 x 10° Brushr = 89°F 
40,000 Btushr -°F 

Alyy, = _{ 176- 55) - (276-89) = 103.1 °F 
In 176 - 55 

176 -89 

A= 136x10° Btu far = 66.0f0 
(200 Brushr-fi?-°F ) ( 103.2°F) 

&n la seccién de subenfriamiento 

g = 205,000 Btu/hr = Cy ( Tw endida - 89°F) 

Te satin = 89°F + _ 205,000 Btu/hr = 94.1 °F 

40,000 Btu/hr-°F 

AT ip, = (176 - 89) - (115 -94.1) =46.3°F 
In 176 - 89 

£15 -94.1 

  

A= 205,000 Bru/hr = 2217 
( 200 Btu/hr-fY-°F)(46.3°F) 

  

Et érea total para el caso de flujo paralelo es aproximadamente 88.1 f? 

De los resultados anteriores es evidente la naturaleza més efictente del contraflujo en 
comparacidn con el flujo paralelo. En este caso especifico, la configuracidn 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 tlene que transferir una gran cantidad de calor a menudo es indeseable d 
imposible dedicar el espacio que seria necesario si se fuera a utilizar un intercambiador 
de paso sencillo y doble tuberia. Por lo general, las consideraciones de expacio imponen el 

uso de configuraciones mas compactas de intercambiador de calor que las mostradas en las 
Jiguras 4.2 y 4.3. Estas configuraciones mucho mas complejas 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 ecuacidn ( 4-15) junto con un factor de 
correccion. En las figuras 4.8 y 4.9 se muestran factores de correccidn en forma de tabla. 
Estas gréficas se tomarén de la obra de Bowman, Muller y Nagel, la Tubular Exchanger 
Manufacturers Association tlene otras tablas disponibles. La figura 4.8 presenta los facto- 
res de carreccidn F para tres conflguraciones de coraza y tubo y la figura 4.9 da factores de 
correccién para tres arreplos de flujo cruzados. 

En cada caso se muestra el factor de correccién F como una fincidn de dos 
pardmetras, Yy Z, definidos como se muestra con cada figura. 

Se usa el factor de carrecidn F, que se encuentra en la grafica adecuada, para 
modificar la ecuacidn ( 4-15) en la forma 

g = UAF MT ig (418) 

en donde siempre se determina ATi, en base al contraflujo. 

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

Ejemplo 2 

Se desea enjriar benceno, que se presenta como liquido saturado a la temperatura de 
170° F hasta 115° F para su transportacidn. El benceno fluye a razén de 8000 1b, /hr; El 
agua refrigerante est a 55°F y fluye a razin de 5000 1b, / hr. Determinar el Grea requerida 
del intercambiador de calor para las siguientes configuraciones: 

a) una sola pasada, contraflujo. 
5) coraza y tubo, donde el agua hace una pasada por la coraza y cuatro pasadas por 

el tubo. 
¢) una sola pasada de flujo cruzado, con agua mezclada y bencena no mezclada. 

En cada caso se puede emplear un coeficiente de transferencia de calor igual a 55 
Btushr -ft?-°F 

Un andlisis de primera ley da la transferencia total de calor 

| = Cyonc AT Rene 
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Fig. 4.8 Factores de correccién para tres arreglas de coraza y tubo; ajuna pasada de coraza 
y 2, 40 cualquier miltiplo 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 0 cualquier nuiltiplo de 4 pasadas de tubo 

y la temperatura de excitacidn del agua 

q = Cuzo AT20 

185,000 Btu/hr = (3,000 bp) (1 Btu) ( Tuz0% - 55°F) 
hr 1p -°F 

Tz0r = 55 +_185,000 Btushr 

5,000 Brushr-°F 
= 55 +37 = 92°F 
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Fig 4.9 Factores de correccidn para tres configuraciones de flujo cruzado. a)flujo cruzado 
de una sola pasada, ambos fluidos no meaclados, b)flujo cruzado de una sola pasada, un 
Aluido no mezclado, c)flujo cruzado de dos pasadas de tubo mezcladas;el flujo en la primera 
y segunda pasadas estan en serie. 

Para a), el caso de una sola pasada con contra flujo (con referencia a la ilustracidn), 

AT, = (170 - 92) - ( 115- 55} 

  

fn 170-92 

J15-55 

= 18 = 686 °F 

In 78/60 

>> 170 Benceno polls 

92 ee agua ee55     
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En consecuencia, aplicar la ecuacion ( 4-15) da el resultado 

A-_og = 185 000 Btu far 
  

U ATi, ( SSBtushr-fP-°F)(68.6°R) 

= 49.0 /" 

Para b), primero se determinan los pardmetros Yy Z 

¥= 115-170 = 55 =0.478 
55-170 i215 

Z2= 55-92 = 37. =0.673 

15-170 35. 

Tino = 55°F 

+ 
  

  

Ee CECE EE Thence entrada = 1 70°F 

PPAF) 

Cet 
+ 
F999 9999-9 Tene oat = 115°F     

+ 
Ty20 sn = 92°F 

Ahora se lee en la figura 4.8 (a) el factor de correccién igual a 0.93. Se pueden usar los 
valores apropiadas con la ecuacidn ( 4-18) para obtener 

A= g = _185 000 Btu /ar (68.6 °F) 

UR ATm (95 Btu SarfP-°F)(0.93) 

= 52.7 ~? 

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

¥=_115-170 =_55 =0.478 
55-170 915



  

Z=_5§-92 = 37. =0.673 

415-170 55 

y de la grafica, F - 0.93. De la ecuacidn ( 4-18) se determina el area como sigue 

A=_4@ = __ 185 000 Btu /hr (686 °F) 
UF Atm (55 Btuthr fP-°F)( 0.93) 

= 52.7 °F 

En el ejemplo anterior se ve que 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 
mas pequefio o en una forma mds conveniente esta acompafiado de una disminucién en la 
ejectividad de la superficie de transferencia de calor. Este término se discute 
detalladamente en forma directa. Sin embargo, persiste la cuestidn de que generalmente son 
indeseables los tramos largos de tuberia doble en arregio de una sola pasada, por lo que 
usan las configuraciones “compactas” mas convenientes incluso aunque se requiera mas 

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 area del intercamblador de calor. 

4.3.3.- Método de Mimero de Unidades de Transferencia (NUT) para Diseito y 
Andlisis de Intercambladores de Calor. 

Nusselt propuso por primera vez en 1930 el concepto de efectividad del 
intercambiador de calor. Se define la efectividad ¢ como la razdn de transferencia real de 
calor lograda en un intercambiador de calor ala maxima transferencia posible, si se 
dispusiera de drea infinita de transferencia de calor. 

Con relactdn ala 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 esta relacionado inversamente a sus razones de capacidad, 
el que tiene menor valar de C sufre el mayor cambio en la temperatura. 

Ala mayor razén de capacidad se le designa mediante Cya, y a la menor capacidad 
mediante Cy», 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 Cmin) SE 
aproxima a la temperatura de entrada de el fluido maximo en el limite conforme al drea se 
aproxima al infinitO: Tren satida —> Tmax entrada En el caso del flujo paralelo, un drea infinita 
solo significa que la temperatura de ambos fluidos seria la lograda si se permitiera que 
ambos se mezclaran libremente en un intercambiador de tipo abierto. 
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Fig. 4.10 Perfiles tipicos de temperatura para intercambiadores de calor de contraflujo y 

flujo paralelo. a)Contraflujo, Cy, > C,. b) Flujo paralelo G, > C, 

Haciendo referencia una vez mas al caso de contraflujo, se ve que para C, = Crin, 
como se muestra en la figura 4.10 (a), y conforme al drea de transferencia de calor se 

aproxima al infinito, Te satida —> Tn entrada - 

En este caso, la efectividad es 

& = Cy (Trenrata- Trentria = Cras (Trentrada ~ Tiesatiin ) (4-19) 
GQ (Te sata ~ Te entrada} | max Cran ( Th entrada - Te entrada) 

Si el fluido caliente es el minimo, entonces, conforme el drea se aproxima al infinito, 

Thsada > Te enrada, ¥ Se puede escribir la efectividad en la forma 

& = CO, T , otrata- Te entrada) = Cmax Te wide - Te entrada) ( 4-20} 
Ch Thentrada- Te entrada) bmax  Gmin ( Th etrada - Te entrada ) 

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

Rescribiendo estas ecuaciones, se Hene una expresidn adicional para la transferencia 
de calor 

¢ = 6 Guan ( Thontrada - Tr entrada) (4-21) 

gue se puede emplear para analizar y disefar intercambiadores de calor. La ecuacidn ( 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 corrientes fluidas, y en st 
misma contiene la efectividad. Ahora sé concentra la atencidn en el trabajo de evaluar la 
efectividad & det intercamblador de calor. 

4.3.4.- Hfectividad de ef Intercambiador de Calor. 

El siguiente andlisis se basa en la ecuacién ( 4-21). Se considera la operacidn de 
contraflujo de un intercambiador de un solo paso; los subindices empleados se refieren al 
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caso mostrado en la figura 4.6. Se supone que el fluido frio es el minima. Con estas 
condiciones las ecuaciones (43) (4-15) se escrihen en la forma. 

q= Ce (Ter - Tez) = UA_( Ty - Te) - Tra - Tez) { 4-22) 
bt Tm ~ Ter WA Tnz ~ Tez) 

Se puede expresar la temperatura de entrada del fluido caliente Ty) en funcidn de &, usando 

la ecuacidn ( 4-21) en la forma 

Tha = Tez + G/8 Cuan 

=Te2 + Ty -Tea (4-23) 
é 

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

Ta - Tor = Tea + Tey + Lei - Teo 
€ 

=f(l- I) (Ter - Tez) (4-24) 

& 

Se obtiene la otra diferencia de temperaturas Ty2-T,2 necesaria para la sustitucidn en la 

ecuacidn ( 4-22) despejando el valor de Ty, de la ecuacidn ( 4-5), con lo que se obtiene 

Tre = Tha - Gan (Tei + Toa) 

Cymax 

en consecuencia 

Tha + Te2 = Ta -Te2- Gain (Ter - Teo) ( 4-25) 
Creax 

Usandeo la ecuacidn ( 4-23) se rearregla esta expresidn en la forma 

Tha = T.2 = Foi -Fe2 - Gein, (Te = T.2) 

€ Cymax 

oO sé€a 

The-Te2 =( L_ Gan) (Ter - Ter) (4-26) 
E& Cra 
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Ahora se sustituyen las ecuactones { 4-24) y (4-26) en la ecuacidn ( 4-22). 
Rearreglando ligeramente se obtiene 

J Con 
in 6 Cpa, = UA (1- Coe) 

i-J Gun Cras 

& 

Sacando antilogaritmos en ambos de esta expresidn, se obtiene el valor de € 

PUA (1 _ Gyo) 
e=dt-exp | Cyn Crax | (4-27) 

1_ Gym exp! _ UA (1 _ Guin) | 
Caos Lem Ce 

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

  

e=__f-exp [-NTU(! = Guan! Cay) | (4-28) 
d= Gene expf~ NTU ( I+ Cree! Conard] 

Crax 

En el caso de el flujo paralelo, un andlisis semajante al que se acaba de desarrollar, 
dard, para £, la expresidn 

€ =_1-exp[-NTU(1 + Gyn / Crax) J (4-29) 
L + Gyan / Cmax 

Las dos tiltimas ecuaciones para los intercambiadores de calor de un paso 
relacionan la efectividad een funcién de los dos parametros NUT y Cmin! Cuax . Parece 
razonable que se representen gréficamente estas expresiones para su facil 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 Jiguras 4.11 
¥ 412 muestran grdficas de ¢ para configuraciones de contraflujo, flujo paralelo y 
configuraciones compactas selectas. 

Se puede emplear la ecuacidn ( 4-21), junto con las gréficas de efectividad, tanto 
para disefar 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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Fig. 4.11 5) Flujo paraieto de una sola pasada. c) coraza y tubo con una sola pasada 
de corasa y dos o un nuiltiplo de dos pasadas de tubo 
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Kiemnlo 3 Ejemnlo 

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 Btus/hr Cyzo = 5000 Btu/hr-°F 

Tw20 5a = 92°F Cenc = 3360 Btu/hr-°F 

Se ve que el benceno es el fluido mtnimo 

100    
ntaCmin™ 

  

o t 2 a 4 5 

NTU = AUC min 

a} 

1337 

ic, meaclida ef 

    

  

ne men lade 
Fluido 

mercado 

Flukio no mazciado 

  

0 1 2 3 4 $ 

NTU © AUC, 

fb) 

Fig. 4.12 Kfectividad de el intercamblador de calar para tres configuraciones de flujo 
cruzado. a) Flujo cruzado, ambos fluidos no me2zclados. b)flujo cruzada, un fluido no 
mezclado. 
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Fig 4.12 ¢) Flujo cruzado pasadas multiples, ambos fluidos no mezclados 

Usando ta ecuacidn (4-21) se puede determinar el valor requerido de & 

&é= ¢ = 185,000 Btu/hr = 0.479 

Grain ( Theravada - Te ertrada } (3360 Btushr-°F)( 170-55)°F 

Este valor y el valor niimerico Crin/ Geax = (3360 /500G) = 0.672 permiten determinar 
NUT para cada una de las configuraciones de que se trata. 

Para el caso de contraflujoa y una sola pasada, NUT = UA/Cym, *0.8, el drea 
requerida se determina en la forma 

A= _O.8Gye, = 0.8(3360 BtulhrF ) = 48.97? 
u 55 Btu Air fP-°F 

Para b), con una pasada de coraza y cuatro pasadas de tubo, la figura 4.11 c) da el 
valor NUT = U4/Cyin # 0.85, 

A= 0.85 Gun = _0.85(3360 Btu/hr-°F) = 51.9? 
uo 55 Btus/hr-f-°F 

y 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 ia que el drea requerida es la 
misma que en b), 51.9 f? 

&n este ejemplo, el trabajo necesario para llegar ala respuesta es aproximadamente 
igual al correspondiente en el metodo dé AT pesin leogarumece - 

75



  

Ejemplo 4 

Se dispone de agua a 60°F como refrigerante con un flujo de 150 lip/min. Se debe 
Hegar a la temperatura de 140°F intercambiando calor de un aceite ( Cy = 0.45 Btu/by, -°F). 
El aceite entra en el intercambiador a 240°F y sale a 80°F. El coeficiente de transferencia de 
calor total es de 50 Btu/hr-jt'-°F. Determinar 

a) el drea requerida en un intercamblador de contraflujo de una sola pasada. 
b) el Grea 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. 

c) las temperaturas de salida si, para el intercambiador de (a), se disminuye la razén de flujo 
del agua a 120lb_/ min. 

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

q =Cwo ATHo 

= (150 lbp /min)( 1Btu/lby-"F) (80°F) 

=12,000 Btu/min 

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

g = Cuz0 ATw20 = Cacete AT aceve 

Cuz0 = 150 Bru/min-°F 

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

  

por lo que 

Cucette = Guan 

NTU = UA = ($0Btu far-f?-°F) (Af?) 
Coin (7 5Btu/min-°F)(60minshr) 

=O01U AS? 

& = Gocug = 12,000 Btu/min 

max Grin (Then - con) 

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

    

16



Creo Cras =0.5 

De ba figura 4.11 (a) NUT/ efectividad comprende los mismos valores para los 
purdmetros NUT, @, ¥ Crim Caz - 

De la figura 4.11 (c) se ve que las condiciones de este problema son imposibles por 
lo que respecta a la configuracién de coraza y tubo. Usando el intercambiador de coraza y 

tubo para corrientes con las razones de flujo y las temperaturas de entrada especificadas, sé 

logra menor transferencia de calor y los cambios de temperatura de las dos corrientes de 
Jluido son menores gue en el enunciado del problema. 

Para obtener (c) de este ejemplo, se tiene ahora 

A=297 fP 

Cyzo = ( 120 lbp, /min) (1 Btu/lbe-°F) = 120Btu /min-°F 

Caceite = 75 Btu/min-°F , por lo que Caceve Si Can 

NTU = UA =33 
Crit 

Cmin = 75. =0.625 

Gras 120 

y leyendo en la figura 4.11 (a), se obtiene 2= 0.86. Ahora se puede determinar q en la 
JSorma 

gq =& Grn ( Tren - leon) 

= 0.36 (75 Btu/min-°F){ 240 °F -60 °F) 

= 11,610 Bru/min 

De este resultado es facil determinar cada una de las temperaturas de las corrientes 
de salida. 

q = Cuz0 ( Tuzos - Trz0en) = Cacete ( Tenacete - T sat aceite ) 

Tyat #20 = 60 + _11,610 Btu/min = 157°F 
120 Btu/min-°F 

  

Tat ccote = 240°F — _ 11,610 Btu/min = 85.2 °F 

75 Btul min-°F 
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En este ejemplo, c) fue una evaluacion relativamente sencilla usando el enfoque de 
NUT / efectividad, en tanto que hubiera sido necesario un procedimiento laborioso de f@Ce, oO 

prueba y error si se hubiera usado el enfoque de ATim 

4.4.- Consideraciones Adicionales en el Analisis y Disefto 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 
debtdo a la corrosién. Con el tiempo, estos efectos alteran el fiincionamiento del 
intercambiador. A la superficie de transferencia de calor que se ha afectado en esa forma se 
le llama “ sucia”. 

Normalmente se considera que una superficie sucia es la que se presenta alguna 
resistencia adicional a la transferencia de calor debido ala acumulacién de materias 
extrafias 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 acumulacidn de sarro o el efecto correspondiente en la transferencia del 
calor es muy dificil. Se puede evaluar el desempefo real de un intercambiador de calor 
después de un periodo de servicio, y de ahi determinar la resistencia por ensuciamiento. 
Con una superficie limpia, 

go = UA ATim = Alin (4-39) 
R19 

En forma andloga, para una superficie sucia, 

qo =U;A ATim = Alin (4-31) 

ake 

en donde J’ Reo y 3 Ry representan la resistencia térmica total para las superficies limpia y 
sucia respectivamente. 

En el caso de una superficie limpia 

Up = (4-32) i 

1+ Agiln (rofr;) + Ag 
ho 2m Ajt; 
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donde los términos en el denominador son las resistencias térmicas debidas a la conveccién 
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 expresidn para U es 

Ur = = a 

1+ Rot Aglafror) +R + Ag 
he 20k Ajt; 

(4-33) 

en la cual los términos adicionales Roy 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 fl -°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 0.00! 
Agua potable o de pozo por debajo de 125°F 0.001 

por arriba de 125°F 0.002 
Liquidos de refrigeracidn 0.001 
Vapores de refrigeracion 0.002 
Gasolina liquida y vapores orgdnicos 0.0005 
Aceite combustible 0.005 
Aceite de enfriamiento 0.004 
Vapor sin aceite 0.0005 
Aire industrial 0.002 
  

La tabla 4,2 da algunos valores 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/ar-f-°F) 

Agua a aire comprimido 10-30 

Agua a agua, camisas de enfriamiento 150 - 275 
Agua a salmuera 100 - 200 
Agua @ gasolina 60-90 
Agua a gas de petrdleo oun destilado 35-60 
Agua a solventes organicos, alcohol 50 - 150 
Agua a alcohol de condensacién 45-120 
Agua a aceite de lubricacién 20- 60 
Agua a vapores de aceite de condensacion 40- 100 
Aguaa Fredn - 12 de condensacién o de ebullicion 50-150 
Agua a amonio de condensacion 150-250 
Vapor a agua, calentador instantdneo 400 -600 

de caldera almacenaje- tanque £75 -300 
Vapora aceite, combustible pesado 10-30 

combustible ligero 30-60 
destilado ligero de petrdleo 50- 200 

Vapor a soluciones acuosas £00 - 600 
Vapor a gases 5-50 
Organicos ligeros a orgdnicos ligeros 40-75 
Orgdnicos medianos a orgdnicos medianos 20 - 60 
Orgdnicos pesados a orgdnicos pesados 10-40 
Orgdnicos pesados a organicos ligeros 10-60 

Petrdleo crudo a gas de petrdleo 30 -55 
  

80



CAPITULO V 

DISENO DE 
INTERCAMBIADOR DE 

DOBLE TUBO 
FLUJO 

CONTRACORRIENTE



  

En este capitulo se pasara de el equipo de Intercambio a solo uno de estos equipas 

que es el que mds nos interesa debido a que es el mas comin, pero ya con las bases 

anteriores 

INTE RCAMBIADORES DE DOBLE TUBO: FLUJO 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 recuperables. Los calentadores se usan primariamente para calentar 
Jluidos de proceso, y generalmente se usa vapor con este fin, atin cuando en las refinerlas de 
petrdleo el aceite caliente recirculado tiene el mismo propdsito. Los enfriadores se emplean 
para enfriar fluidos en un proceso, el agua es el medio enfriador principal. Los 
condensadores son enfriadores cuyo proposito principal es eliminar el calor latente en lugar 
de calor sensible. Los hervidores tienen el proposito de suplir los requerimientos de calor en 
los procesos de destilacidn como calor latente. Los evaporadores se emplean para la 
concentracidn de soluciones por evaporizacidn de agua. Si ademas del agua se vaporiza 
cualquier otro fluido, la unidad es un vaporizador. 

INTERCAMBIADORES DE DOBLE TUBO 

5.1 Intercambiadores de calor de doble Tubo tipo Horquilla 

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

  

  

Fig 5.2 Intercamblador de doble tubo 

El intercamblador de doble tubo es demasiado util, ya que se puede ensamblar en 
cualquier taller de plomerta a partir de piezas estandar, proporcionando superjicies de 
transferencia de calor a bajo costo. Los tamafios estandar de tes y cabezales de retorno se 
dan en la tabla 5.1 
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Tabla 5.1 Conexiones para Intercambiadores de Doble Tuho 

Tubo exterior IPS Tubo interior IPS 

2 L% 
2% 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 que 
ocurre transferencia de calor y excluye la prolongacidn 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 mas de doble tubo, el interior se vence 
tocando el tubo exterior, por lo que hay una mala distribucién del fluido en el dnulo. 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 pequeta 100 a 200 f o menos. 

Coeficientes de Pelicula para Fluidos en Tuberias 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 correlacidn posterior 
tanto para el calentamiento como para el enfriamiento de varios fluidos, principalmente 
fracciones de petréleo, en tubos horizontales y verticales, llegando a una ecuacion parael 
Jlujo laminar donde DG/p <2100 en la forma 

AgD = 1.861 ( DG) (Cu) (DIT? (4) = 1.8664 we)? (a)! (5) 
k lL w k& £ Il pw KL bo 

donde L es la longitud total dela 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 = 100a@ Re = 2100, excepto para agua. Despues del rango de transicidn, los datos 
pueden extenderse al flujo turbulento en la forma 

AgD =0.027( DG) ( cu) (yu )°"* (5-2) 
k i k Lee 
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La ecuacidn ( 5-2) dio una desviacién media maxima de aproximadamente +15 y 

-10 % para mimeros de Reynolds arriba de 10,000. Aunque las ecuaciones ( 5-1) y (5-2) 
fueron obtenidas para tubos, también se podrén usar indiscriminadamente para tuberias. 
fas tuberias son mas rugosas que las tubos y producen mds turbulencia para los mismos 

numeros de Reynolds. Los coeficientes calculados de correlaciones de datos de tubo son 

actualmente menores y mas seguros que los calculos correspondientes basados en datos de 

tubertas, y no hay en la literatura correlaciones de tuberia tan extensas como las 
correlaciones para tubos las ecuaciones anteriores son aplicables para liquidos organicos, 
Soluciones acuosas y gases. No son conservadoras para el agua y despues se daran datos 
adicionales para este caso. Para permitir una representacién grafica de ambas ecuaciones 
en un solo par de coordenadas, refiérase ala figura 5.2 usando la ordenada. 

je=(AgD) (Cu 7 (uy 
k & te 

y 1a abscisa ( DG/u) solamente puede mostrarse la ecuacidn (5-2). Usando D/L o L/D como 
parametro, se puede también incluir la ecuacion (5-1). La region de transcicién junta las 
dos. Grdficas de las ecuaciones { 5-1) y ( 5-2) se dan en ta fig. 24 del apéndice junto con la 
una linea de pendiente 0.14 para facilitar la solucidn de la razén @ = (t/t, )°'9 | 
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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 aia circular, tal como un dnulo, es conveniente 
expresar los coeficientes de transferencia de calor y factares de friccidn mediante los 
mismos tipos de ecuacién y curvas usadas para tuberlas y tubos. Para permitir este tipo de 
representacidn para la transferencia de calor en los dnulas, se ha encontrado ventajaso 
emplear un didmetro equivalente a la seccidn del dnulo. El radio hidrdulico se obtiene como 
Ja razén del drea de flujo al perimetra himedo. Para un fluido que fluye en un dnulo, coma 
se muestra en la fig 5.3, el area de flujo es evidentemente ( m4) ( D’; - D*,) pero los 
perimetros himedos para la transferencia de calor y caidas de presion son diferentes. Para 
ta transferencia de calor el perimetro himedo es la circunferencia exterior del tubo 
interior con diametra Dy, y para la transferencia de calor en el dnulo. 
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D, = 4m, =_4xdreade flujo. = 4a D’,-D’,) =D’, =D = (5-3) 
perimetro himedo 4nD, dD 

En los calculos de caida de presion, la friccién no solamente se origina por la resistencia 
del tubo exterior, sino también es afectada por la superficie exterior del tubo interior. Ei 
pertmetro himedo total es (Dz +D, }, y para la caida de presién en un dnulo 

Di =_4xdrea de flujo = 4af D’,-D’,)  =D;-D, (5-4) 
perimetro himedo 4n(D; +D,) 
de friccian 

Fig. 5.3 Diametros de los anulos 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 caida de 
presion, puesto que D, debe estar sobre 2100 mientras que D’, esté debajo de 2100. 
Actualmente ambos numeros de Reynolds deberdn considerarse tinicamente aproximados, 
puesto que la distincidn exacta entre flujo laminar y turbulento aun nimero de Reynolds de 
2100 no es completamente valida en el dnulo. 

3.2 Coeficientes de pelicula para fluidos en dnulos 

Cuando el didmetro equivalente de la ecuacion ( 5-3) se sustituye por D, la fig. 24 en 
el Apéndice puede considerarse como una gréfica de D,G/u vs. (ho D/kCu fey (ult, °*4 
hoes el coeficiente extertor o del dnuio y se obttene de la misma forma que h, por 
muitiplicacidn de la ordenada. Aun cuando D difiera de Dz ho es 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 = UA, 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 tnterior donde la superficie por pie de longitud es de mx 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, 

hn =h, A, =h;_DI (5-5) 
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 ecuacién de Fourier cuando la 

superficie Aes conocida y Q y At son calculados a partir de las condiciones de proceso. 

Entonces U =0Q/ Adt. 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, 

Re t Road tL (5-6) 
u hp he 

é 

U= hehe (5-7) 
hua + ho 

La localizacidn de los coeficientes y temperaturas se muestran en la Fig. 5.3 cuando 

U ha sido obtenida de los valores de hy y ha, y Q y Mt son calculados de las condiciones de 

proceso, la superficie A requerida puede ser computada. E! cdlculo de A se conoce como de 
disefto. 

Cuando los aparatos de transferencia de calor han estado en servicio por algun 
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 cdlculo de 
U por ta ecuacidn ( 5-6). La resistencia adicional reduce el valor original de Uy la cantidad 
requerida de calor ya no se transfiere por la superficie original A; Tz aumenta, y tz 
disminuye respecto a las temperaturas de salida deseadas, aun cuando h; y hp se mantienen 
sustancialmente constantes. Para obviar esta eventualidad es costumbre disefar el equipo 
anticipando la depositacidn de basura e incrustaciones, introduciendo una resistencia Rg 
llamada factor de basura, incrustacién o de obstruccién. Supdngase Ry, el factor de 
obstruccidn para el fluido del tubo interior a su didmetro interior, y Ray e! factor de 
obstruccion para el fluido del dnulo en el dlametro exterior del tubo interior. Estos factores 
pueden ser considerados nuy 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 IM, y I/tg puede considerarse como coeficiente total iimpio 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 ultima 
instancia. La correlacidn entre los dos coeficientes totales U, y Upes 

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

o ponienda 

Ras + Rao = Ra (+9) 
1=1+R (5-10) 
Up UY, 

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

1= 1] +_1 = 0.0033 +0.0! =0.0133 
u% Rio No 

o U, = 1/ 0.0133 = 75.0 Btu /hr-fP-°F. De la experiencia, permitasenos decir, que se ha 
encontrado una resistencia térmica para los lodos Ra; = 0.00! hr-ft’-°F/Btu se depositard 
anualmente dentro del tubo, y Ra, = 0.0015 se depositard en el exterior del tubo. ¢ Para que 
coeficiente total deberd calcularse la superficie de manera que el aparato deba limptarse 
una vez por afio solamente? Entonces Ra = Raz + Rio = 0.0025, y 

2 =14+8y =_l +0.0025 =0.0158 hr?-°F /Btu 
Up U, 75.0 

Up= _1 = 63.3 Btu/hr-ft?-°F 
0.0158 

La ecuacidn de Fourier para la superficte en la que el lodo se depositard se transforma en 

Q=UpAM (5-12) 

St se desea obtener A, entonces hip y ha deberan 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 diametro y area de flujo de fluido. Con éstas, U, se 
obtiene de la ecuacidn ( 5-6) y Up se obtiene de U, usando la ecuacidn ( 5-10). Algunas 
veces, sin embargo, es deseable estudiar la velocidad a la cual se acumula el lodo o barro 

sobre una superficie conocida AU, permanecert constante si la incrustacién o lodo no 
altera la velocidad de la masa reduciendo el drea de flujo del fluido. Up y At cambiaran 
obviamente a medida que se acumule el lodo debido a que la temperatura del fluido variard 

a partir de cuando la superficie esta recién instalada y limpia hasta que se obstruya. Si At se 
calcula de temperaturas observadas en lugar de las temperaturas de proceso, entonces 1a ec. 
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(5-21) puede ser usada para determinar Ry para un periodo de abstruccién dado. Entonces 
de 1a ec. ( 5-10) 

Rael i (5-12) 
Up U, 

que también puede ser escrita como 

Ru= U; -Up (5-13) 
U.Up 

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

En la tabla 12 del apendice se anotan valores niimericos de factores de obstruccién 
para cierta variedad de procesos. Los factores de obstruccién tabulados pretenden proteger 
al intercambiador de entregar menos calor que el requerido por el proceso por un pertodo 
de un afio a afio y medio. De hecho el proposito de los factores de obstruccién 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 
debera descontinuarse y el equipo limpiarse tan pronto como el primer intercambiador se 
obstruya. Es impractico parar cada vez que alguno de los intercambiadores se obstruya, 
usando los Jactores de obstruccidn tabulados se pueden hacer arreglos, de manera que 
todos los intercambiadores en el proceso se ensucien al mismo tiempo sin 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 necesario una limpleza demasiado frecuente, debe aumentarse Ra en disefios 
futuros. 

Debe esperarse que el equipo de transferencia de calor transferira mas calor que los 
requerimientos del proceso cuando recién se pone en servicio y que se deteriorard durante la 
operacién, a resuitas de que los lodos hasta que justamente cumpla con los requerimlentas 
del proceso. El célculo de las temperaturas desarrolladas inicialmente por un 
intercambiador limpio cuya superficie ha sido designada por Up, pero que esté operando sin 
lodos y que consecuentemente, esta sobrado de drea, no es dificil. 

5.4.- Calda de presidn en tubertas y tubertas de dnulo. 

La caida de presidn permitida en un intercambiador es la presidn estatica del fluido 
que debe disiparse para mover el fluido a través del intercambiador. La bomba seleccionada 
para la circulacidn del fluido en proceso debe desarrollar sufictente carga ala capacidad 
deseada para vencer las pérdidas de friccién causadas por ta tuberia de conexidn, 
conexiones, reguladores de control, y la caida de presidn en el intercambiador mismo. Esta 
carga debe aftadirse a la presidn estdtica del final de la linea, tal como ta elevacidn o 
presion del recipiente final que recibe. Cuando se ha designado una caida de presidn 
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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 debera 

disiparse mediante un reductor de presidn. Puesto que 

AF a G’ (aproximadamente, puesto que f varia algo con DG/u) 

y en la ecuacidn ( 5-2) para flujo turbulento 

h, a G (cercanamente) 

el mejor uso para la presién disponible es aumentar la velocidad de la masa que tambien 
aumenta h; ¥ disminuye el tamafio y costo del aparato. Es costumbre permitir una caida de 
presidn de 5 a 10 b/plg’ para un intercambiador o bateria de intercambiadores que 
desempefien un mismo servicio en un t proceso, excepto donde el flujo es por gravedad. Para 
cada corriente bombeando 10 1b/plg’ es estandar. Para flujo por gravedad la caida de 
presidn permitida esta determinada por la elevacidn 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 multiplicandoz por p/ 144. 

La caida de presién en tuberias puede ser computada de la ecuacién de Fanning 
usando un valor apropiado de f dependiendo del tipo de flujo. Para la caida de presidn en 
Jlujos que fluyen en un dnulo, reemplace Den el niimero de Reynolds por D, para obtener f. 
La ecuacién de Faninng puede ser modificada para dar 

AF= 4G L (5-14) 
2ef Di 

La caida de presién computada por la ecuacidn ( 5-14) no incluye la caida de 
presién 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 caida de presidn permitida de una cabeza de velocidad, V/2g, por horquilla 
ordinariamente es suficiente. Supéngase que fluye agua en dnulo con una velocidad de masa 
de 720,000 Ib/ hr- ft? . Puesto que p = 62.5 1b/ JP (aproximadamente ), 

V=__G_ =__720.000__ = 3.2 ft/seg 
3600p 3600 x 62.5 

  

La caida de presién por horquilla serd 3.2’ /( 2x 32.2) = 0.159 ft de agua 0 0.07 
1bfplg? ..A menos de que la velocidad sea bastante mayor que 3 jt /seg , las pérdidas de 
entrada y salida pueden despreciarse. En la fig 27 del apéndice estan graficados valores de 
V* /2g' 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 combinaran para bosquejar la 

soluctén de un intercamblador de doble tubo. Los cdiculas consisten en simplemente 

computar ho ¥ Mis para obtener U, . Permitiendo una razonable resistencia de obstruccidn, sé 

calcula un valor de Upa partir del cual se puede encontrar la superficie usando la ecuacidn 

de Fourier Q = UpA At. 

De ordinario, ef primer problema es determinar que flujo deberd ponerse en el dnulo 
y cual en el tubo interior. Esto se expedita estableciendo los tamafios relativos de dreas de 
jlujo para ambas corrientes. Para iguales caidas de preston permistbles, tanto en las 

corrientes calientes como frias, la decisién depende en el arreglo que produzca la velocidad 
de la masa y caida de presidn casi iguales. Para los arreglos estandares de tubos dobles, las 
areas de flujo se dan en la tabla 5.2 

En el bosquejo siguiente, las temperaturas de flujo caliente y frio se representan por 
letras maytisculas y minusculas, 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,s op, #,k,AP, Rag oO Ra 

Fluido frio: ti, tw, 6,8 0p, 4, ,AP, Ra 0 Rao 

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 
Amulo Tbo dy 

2x1% 1.19 1.50 0.915 0.40 

24%xi% 2.63 1.50 2.02 0.81 

3x 2 2.93 3.35 1.57 0.69 

4x 3 3.14 7.38 1.314 0. 53.       

Un orden de cdlcula conventente es el siguiente: 

(1) De T1, Tz, ty ,t2, compruebe el balance de calor usando c a Tyromedio, ¥ toromedio 

Q=WC(T, -T2) = we (tz -t1) 

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

(2) MLODT suponiendo flujo a contracorriente. 
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(3)T, y te: Si el auido no es una fraccién del petrdleo o un hidrocarburo, la ; 
temperatura caldrica no puede ser determinada por ei uso de la fig 17 del apéndice. En iugar 
de esto, el cdlculo de U, debe efectuarse en las terminales calientes y frias suponiendo U, y 
U, de los cuales uno puede obtener K,. 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 50a 100 °F, y si la diferencia de temperatura es menor de 50 °F, se 

puede usar el medio aritmético de T; y Tz, y t, y tz en lugar de T, y t- para evaluar las 

propiedades fisicas. Para flujo no viscoso $= (u/t1_)*"* puede tomarse como 1.0 como sé 
supone mds abajo. 

Tubo interior 

(4) Area de flujo, @ = =D? /4 ft 
(5) Velocidad de masa, G, = W /ay, Ib/ hrf? 

(6) Obtener na T, 0 t, dependiendo de to que fluya en el tubo interior. 4, Lb/ ft-hr = 
centipoise x 2.42 

De D ft, G, tb/hr-f’, u lbfft-h obténgase el nimero de Reynolds, Re, = Dg,Aft . 

(7) De la fig 24 del apéndice en la cual jy = (RDA) (ou y™ (u/py )°"* vs De Sp 
obténgase fx 

(8) Dec Btu/b-°F, pt lb/ ft-hr, k Btu/hr-f? (°F/f), todos obtenidos a T, 0 t, compute 

(cp? 

(9) Para obtener h; multiplicar jy por ( k/D) (cyt fk)? ( $= 1.0) 0 

AD (en) (a YO" ke (ey x 10=h, Btulirfl-F — (5-15a) 
k ok ly =D & 

(10) Convertir hy a@ Bio: his = hy (Ac /A) = hy x DI/DE (5-5) 

Anulo 

(4) Area de flujo, ag = #( D’;- D'))/4, f 

Diametro equivalente D, =_4 x éreade flujo = DB, : DP, jt (5-3) 

perimetro himedo Di 

(5) Velocidad de masa, G,z=wa,, lbfhr-f? 
(6) Obtenga p aT, ot, tb/fi-hr = centipoises x 2.42. De D, ft. Ga lb/hr-f?, uw 

1b/ ft-hr obtener el numero de Reynolds 
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(7) Dela fig 24 del apendice enlajy =(Ro Ddk) (op ley”? (1 /pty4)""4 vs Dy Go/ tt 
obtener ju. 

(8) De c, 2 yk todos obtenidos aT. ot. computar (cu lk)? 

(9) Para obtener hy multiplique jy por (k/D,) (cu)? ( $= 1.0) 0 

AgD (cu)? (J & (cu Ox 1.0=h, Btuthr-f’F (5-150) 
& k be D & 

Coeficientes totales: 

(11) Compute U; = Iie he /Mia + he), Btu/ hr-f?-°F (5-7) 

(12) Compute Up de 1/Up =1/U, +Ra (5-10) 

( 13) Compute A de Q = UpA At que debe ser transformada a longitud. si la longitud 
no corresponde a numero entero de horquillas, resultard en un cambio en el factor de 
obstruccion. El factor de obstruccién recalculado deberd igualar o exceder el factor de 
obstruccién requerido haciendo uso del numero de horquillas 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) obtener f 

(2) AF, = 4fG? L/2e¢f D, pies 

AF, p/ 144 = AP, , ib/pig? 

Anulo: 

(1) Obtener D, = 42(D’2- Dy) = (Dz-Dy) (5-4) 
4n( Dz + Dy) 

| Computar el niimero de Reynolds, Re’, obtener f 

| 
(2) AF, = YOL/2ge D., ft (5-14) 

(3) Perdidas de entrada y de salida, una cabeza de velocidad por boquilla: 
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AR=V , ft /horquilla 
30' 
“5 

(AF. + AR) 9/144 = APs. tb/ ple? 

Hay una ventaja si ambos fluidos se computan lado por lado, y el uso de este 
bosquejo se demostrara en el ejemplo | 

Ejemplo 1 

Intercambiador de dable 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 encontraran en el apéndice. A cada corriente se le asignard un factor de 

obstruccién de 0.001, y la caida de presién permitida para cada corriente es de 10.0 
lb/plg’ . 

Se dispone de cierto nimero de horquillas de 20 ft de longitud de 2 por 1 ¥% pig IPS 
£Cuantas horquillas se requieren ? 

Solucidn: 

( 1) Balance de calor: 

Benceno, tyrom = 80 +120 = 100 °F C=0.425 Btu Nb-°F 
2 

Q = 9820 x 0.425 ( 120- 80) = 167000 Btu/hr 

Tolueno, Tyrom = _160 +100 =130°F C=0.44 Btu /lb-°F 

2 

W= __167 000 = 6330 lb/hr 
0.44( 160- 100) 

(2) MIDT 

Fluido caliente Fluido frio dif 
160 alta temperatura 120 40 
100 baja temperatura 80 20 

20 At,-At; 

MLDT =_ At, - At, = 20 = 288 °F 
2.3 In Aty/At; 2.3 In 40/20 
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(3) Temperaturas caloricas: Una comprobacidn de ambas corrientes mostrard que no 
hay flujo viscoso en la terminal fria (1a viscosidad es menos de 1 centipoise ) y el rango de 
temperatura y la diferencia de temperatura son moderados. Los coeficientes pueden de 
acuerdo cor esto evaluarse de las propiedades de la media aritmética, pudiéndose suponer el 
valor de (1H ty )°*4 igual a 1.0, 

Torom = 4 (160 +100) = 130 °F torom = %5 (120 +80) = 100 °F 

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

Fluido caliente: dnulo, tolueno 
(4) Area de flujo 
Dy = 2.067 /12 = 0.1725 ft 
D) = 166/12 =0.138ft 
Qa = 8 D'2-D?,)/4 

= 2 (0.1725 - 0.138? }/4 = 0.00826 f? 
Dequiv., D,=(D';-D’;)/D, , ft 
Dy = (0.1725? - 0.1387 ) 10.138 = 0.0762 ft 

(5) Velocidad de masa, G, =Wia, 
= 6330/ 0.00826 = 767 000 Lbfhr-f? 

(6) A130 °F, w =0.41 ctp (fig 14A) 
= 0.41 x 2.42 =0.99 loff-hr 
No. Reynolds Re, = D,G, 

i 
= 0.0762 x 767 000/ 0.99 = 59 000 

(fig 24A) 

(8) A130 °F, c =0.44 Btultb-°F fig 2A) 
k =0.85 Bru/hr-f? CFA) (tabla 4A) 
(cu? =( 0.442099 ) =3.725 
k 0.085 

(7) ju = 167 

(9) ho =ja & (cu)? (uj 
De ok be 

= 167 x 0.085/0.0762 x 1.725 x1.0 

Fluido frio: tubo interior, benceno 
(4 D=138/12 =O0.115ft 
Area de flujo, a, = 2D?/4 

= © x0.115 /4=0.0104 fP 

(5) Velocidad de masa, G, = Wlay 
= 9820 / 0.0104 = 943 000 lb/hr-f? 

(6) A100 °F, u=0.50ctp (fig 144) 
=0.50x 2.42 =1.21 Ib/ft-hr 
Rep =D G 

i 
= 0.115 x 943 000/ 1.21 = 89 500 

(7) fa = 236 (fig 24A) 

(8)A 100 °F, c = 0.425 Btu/lb-’F (fig 2A) 
k= 0,09! Btu/hr-f? (°F/f) (tabla 4A) 
(eu 8 = ( 0425x121)" =178 

k 0.091 

(9) he =ja & (eu) (a. J" 
D Fk be 

236 x O09I/0.LLS x 1.78% 10 
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323 Btu /hr-f’-"F 333 Btu /hr-f?-"F 

(10) Corrija h,a la superficie para el 
hig th; x DI /DE 

= 333 x 1.38/1.66 =276 

Ahora proceder hacia el dnulo 

(11) Coeficiente total limpio, U, : 

U, = __hihta = 276 x 323 = 149 Bru/hr-ft?-°F 
hin + ho 276 +323 

(12) Coeficiente total de diseflo, Up: 

LarLtRe 
Up 

Ra = 0.002 ( requerido por el problema) 
i=] +0002 

Up 149 
Up = 115 Btu/hr-fP-°F 

UG, =149; Up =115 

( 13) Superficte requerida 
Q=UpAat A=__@Q 

Up At 
Superficie = _167000_ = 50.5 f? 

115x288 

De la tabla 11 para tubo estandar de % pig IPS, hay 0.435ft de superficie externa por pie 
de longitud. 

Longitud requerida =_50.5. =116 ft 
0.435 

Se necesitan conectar tres horquillas de 20 en serie 

(14) La superficte suministrada serd en realidad 120x 0.435 = 52.2 ft? . Bl factor de 
obstruccidn serd entonces mayor que el requerido. El coeficiente actual de diseflo es 

Up = __ 167 000_ = 111 Btu Mnr-f’-°F 
52.2% 288 

Ry = _U, -Up =_149- 11) = 0.0023 hrji’-°F /Btu 
U.Up  -149x HII



  

Caida de Presidn 

(1) D, para la caida de presién difiere 
de D, para la tranferencia de calor. 

Di. =(D2-D) 
= (0.1725 -0.138) = 0.0345 ft 

Re, = DG, 

v3 
= 0.0345 x 767 000 /0.99 = 26 800 
S= 0.0035 + 0,264 /26800°? = 0.0071 
5=0.87, p= 62.5% 0.87 = 54.3 

(2) AF, = 4041 
220 Ds 

= _4x 0,007! x 767 000’ x 120 
2x 4,18x 10x 54.3 x 0.0345 

= 23,5 jt 

(3)V=_G = 7670007 = 3997 
3600p 3600x 54.3 

PF =3(P )=3x 397 =a7f 
22° 2x 32.2 

AP, =_(23.5.+0.7) 54.3 =9.2 Ib/ple’ 
144 

AP, permitida = 10 Ib/pig? 

(1) Para Rep = 89500 en (6) arriba 

f= 0.0035 + 0.264 HDG /p)?? 
= 0.0035 + 0.264 = 0.0057 

89 500°# 
5 =0.88p = 62.5 x 0.88 = 55.0 

(2) AK = fst 
2gpD 

= 4x 0.0057 x 943 000" x 120 
2x 418x 10x 55.0 x 0195 

=83ft 

AP, = &3x 55.0 = 3.2 lb/plg’ 
144 

AP, = permitida = 10.0 Ib/plg? 

Un célculo de U, y U, da 161 y 138, respectivamente, y k, = 0.17. De la fig 17 para 

At, / Mt, = 20/40 = 0.5, F. = 0.43, mientras que en la solucidn anterior se usd el medio 
aritmético de las temperaturas. El] medio aritmético de las temperaturas supone F, = 0.50. 
Sin embargo, ya que los rangos son pequefios para ambos fluidos, el error es muy pequefio 
para ser significante. Si los rangos de los fluidos o sus viscosidades fueran mayores, el error 
podria ser considerable para F, = 0.43. 
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CAPITULO VI 

CALCULO 

DE 
HORNOS



En este capitulo se abordara un tema especifico de la transferencia de calor por 
radiacién tratada generalmente en el capitulo 1, como lo es el cdlculo de harnos. 

Céiculo de Hornos 

Las aplicaciones comerciales mas importantes de la transferencia de calor radiante 

Se encuentran en el cdlculo y diseflo de hornos usados en las refinerias de petrdleo. Ya que el 
arte de la construccidn de estas unidades se desarrollo antes que ta teoria, el cdlculo de la 
transferencia de calor radiante en estos hornos evoluciond a partir de metodos empiricos. La 
contribucidn de varios investigadores a la literatura en problemas de calor radiante, tanto 
de tipo espectfico, como general, especialmente aquellas de H.C. Hottel, han hecho posible 

que el diseflo 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 solucién rapida de problemas que se 
encuentran en otra clase de hornos, asi como otros equipos en los que 1a 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 ejemplos de su 
aplicacion. Se indican las limitaciones de estos métodos y se sefala la adaptabilidad a otro 
tipo de problemas de transferencia de calor. Se incluye una breve descripcidn de varios tipas 
de calderas y calentadores de aceite en uso corriente. Se presenta una discucidn de los 
aspectos tedricos de la radiacidn de gases no luminosos para ilustrar el enfoque general del 
problema, y también se seftalan las simplificaciones y suposiciones hechas para reducir las 
teorias a la practica. 

Si bien es necesario calcular el flujo de la transferencia de calor radiante para 
diseftar 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 
fa eficiencia de la superficie. Las precauciones que deben tomarse para evitar la deposicion 
de coque en los hornos calentadores de petrdleo tienen efecto pronunciado en el disefio real 
de estas unidades en refinerlas. De hecho el arte del diseflo de los hornos a menudo excede 
en importancia a los cdlculos. 

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 ralan a los cabezales del recipiente. El 
haz de tubos que generalmente es horizontal, y la parte superior del recipiente no tiene 
tubos. Los gases de cambustidn 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 separacién 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 tubos 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 
: € & radiacidn de los eases de combustidn, puesto que estas partes son una porcidn de 
a camara de combustidn . Ei principal mecanismo de la transferencia de calor de los gases 
de combustion a los tubos es conveccidn. Las caideras de tubos de humo raras veces 
exceden log 8 ft de diametro y la presidn de vapor generalmente se limita de 100.4 150 
Ib/plg* 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 praceso y 
Para generacidn de potencia en pequefia escala como en las locomotoras, etc. Como 
combustible puede utilizarse carbdn, petrdleo 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, o gas o petrdleo, proveen 
la radiacién para los tubos, ademas de transferencia de calor que se efectiia mediante 
arreglo del flujo de gases calientes para lograr transferencia de calor por convecctén. Hay 
tres clasificactones importantes de calderas de tubos de agua: tambor longitudinal, tambor 
cruzado con tubos rectos, y tambor cruzado con tubos encorvados. El tltimo es el mas 
importante de los tres, y lo discutiremos brevemente. 
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Fig 6.1 Caldera de baja presién para quemar carbdn pulverizado 

La fig 6.1 muestra una caldera tipica de baja presidn disefada para generar 200 000 
ib/h de vapor @ 235 Ib/plg’ g y 500°F. Puesto que la temperatura de saturacion a esta 
presion es unicamente de 40! °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, sdlo se hace necesario un sobrecalentador pequevo. 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 refractanio se mantiene baja disminuyendo su mantenimiento. A 

menudo los tubos de agua estan incrustados parcialmente en las paredes. La seccién 
radiante de las paredes a veces se protege de sobrecalentamiento circulando aire frto por 
la parte exterior. En la caldera mostrada, el agua se alimenta por gravedad de las tambores 

superiores a los calentadores en el fondo de la pared de agua en los cuatro lados. La 
circulacidn 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 presidn, los tubos de conveccién reducen la 
temperatura de los gases de combustidn lo suficiente para que estos pasen directamente al 

precalentador de aire evitandose la necesidad 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 circulacidn en esos tubos es, en general, hacia abajo en el 
banco izquierdo ( enfriador) y hacia arriba en el banco caliente. 

En la figura 6.2 se muestra una caldera generadora de vapor para planta de Fuerza. 
Tiene una capacidad de 450 000 lb/h de vapor a 900 lb/plg’ g y 875 °F. Puesto que la 
temperatura de saturacion a 900 Ib/ple’ g es de 532 °F, se requiere un grado considerable de 
Sobrecalentamiento. Entre la caldera radiante y el sobrecalentador sélo se puede poner una 
superficie de conveccidén muy pequefia ya que los gases de combustidn a alta temperatura, 
deben usarse para alcanzar la temperatura de sobrecalentamiento requerida con una 
superficie razonable en el sobrecalentador. Puesto que el agua de alimentacidn debe tenerse 
esencialmente a la temperatura de saturacién antes de ser admitida en los tambores, se 
absorbe considerable 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 mas 
precalentando el aire de combustidn con los gases antes de que estos pasen a la chimenea. 

6.2 Hornos para la Industria Petrdlera 

En las operaciones de destilacidn atmosferica y al vacio de crudos, “cracking 
térmico”, y los madernos procesos de gas a alta temperatura, los hornos tubulares de 
calentamiento directo son factor primario en las unidades de refinacidn. Los hornos también 
seusan 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 1 100 °F y 1 600 Ib/plg? g. 

En estos hornos se usa como combustible exclusivamente petrdleo o gas, aunque en 
un futuro préximo pueden desarrollarse para quemar subproductos del petrdleo como de 
coque. En general la eficiencia térmica de los hornos de las refinertas es considerablemente 
menor 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 utilizacidn 
del petrdleo crudo producido, el combustible empieza a escasear y al mismo tiempo es mas 
valiosa, por lo que las refinertas reconocen la necesidad de mayores eficiencias térmicas. Se 
espera que el rango de las eficiencias térmicas aumentard de 65 a 70% del empleado 
antertormenteé, hasta 75 u 80% en el futuro. 
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Fig. 6.2 Caldera radiante para generacidn de potencia para quemar carbdn 

pulverizada 

Como en las calderas, los hornas de refinerias usualmente contienen superficie 
radiante y de transferencia de calor por conveccién. Ocasionalmente para los hornos de 
baja capacidad se emplea solamente superficie radlante y sus capacidades ordinarias llegan 
a los 5000 G00 de Btu/hr. Los precalentadores de aire casi no han sido usados debido ala 
relativa falta de importancia de la economia de combustible; sin embargo, aun con 
combustibles de precio moderado generalmente se puede demostrar que son mds econdmicos. 

La figura 6.3 se muestra un horno de tipo caja calentado por la parte inferior de la 
seccion radiante. Los hornos de este tipo pueden tener capacidades que varian de 25 a 100 
millones de Btu/hr. Los tubos radiantes cubren las paredes laterales, techo y seccidn del 
puente ( porcidn entre las secciones radiantes y de conveccidn). El petrdleo se precalienta en 
Ja parte inferior e hileras superiores del banco de conveccién, 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 nitmero de tubos de la seccién de conveccién donde se mantiene a alta temperatura 
por tiempo suficiente para efectuar el grado deseado de craking. Estos tubos de conveccién se llaman seccidn de empape. El tipo particular de horno de la Jig 6.3 emplea recirculacidn 
de los gases de combustidn, to que sirve para aumentar la capacidad de la seccidn de 
conveccion y reduce la carga de ia seccidn radiante. La cantidad de gases de combustion 
recirculados se controla por dos factores, (1) limitacién del Jlujo de calor de la seccién 
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 petrdleo para cierta temperatura de salida del horno, mayor ser el “ factor de empape” y el craking correspondiente. Esto supone,por supuesto que la temperatura de salida es la temperatura mas alta de el petrdleo. El calor de la reaccion endatérmica del craking puede resultar en una condicidn en la que la temperatura del petrdleo disminuya de la entrada a la salida de la seccion de empape. Una disminucidn de la temperatura es indeseable particularmente en el craking en fase de vapor, ya que los polimeros 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 tiene seccidn transversal circular y 
emplea tubos verticales. Todos los tubos radiantes estan equidistantes de los quemadores, 
asegurando una buena distribucton circunferencial del calor, pero el flujo del calor puede 
variar considerablemente de la parte inferior J tiene tan poca superficie de conveccidn que 
para mejorar la eficiencia térmica se emplea precalentador de aire. 
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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 
seccidn 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 conveccidn superior y del tipo de caja, la 
chimenea esté localizada en la parte superior del banca de conveccidn. Una disposicidn de 
este tipo permite ahorros en la obra del ducto y chimenea para gases de combustidn en 
comparacidn con los arreglos de “tiro invertido” que tienen los bancos de conveccidn en la 
Jigs 6.3 y 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 
construccian 

Fig 6.5 Horna tipo caja de seecidn radiante doble. 
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Fig. 6.7 Horno de tipo “A” para calentemiento de petrdleo 

La figura 6.8 presenta un horno moderno de seccién radiante multiple. El banco 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 radiacidn 

“empapadora”. Los empapadores radiantes se prefieren alos de conveccién debido a que 
pueden ser controlados mejor en cuanto al calor que se suministra. Ademdas, puesto que los 
tubos pueden verse durante la operacion, cualquier deformacidn en ellos puede notarse 
evitandose fallas en los iubos con el consiguiente incendio. El encendido del horno en su 
piso permite el uso de gran numero de pequetos quemadores distribuidas a lo largo de la 
longitud de los tubos, asegurando una distribucidn uniforme de flujo térmico. Los pequetios 
guemadores pueden localizarse cerca de la pared o de los tubos en la bdveda, sin peligro de 
que la flama de los quemadores golpee directamente en los tubos. Como resultado, las 
dimensiones de la seccidn transversal de este horno pueden reducirse y los tubos pueden ser 

mas 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 doblados exprofeso o 
“cabezales” que por lo general son caros. 
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Fig. 6.8 Horno para calentamiento de petrdlea con banco de conveccion superior 
provisto con secciones 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 = Fy FeAg(T) - Ty) 

= foA'(T- Ty) (6-1) 
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donde 

Q = flujo de calar por radiacién solamente hacia A’. Btu/hr 
T; = temperatura de la fuente, °R 
T; = temperatura de la superficie receptora, °R 
J = Factor que toma en cuenta la geometria del sistema y las emisividades de cuerpo 

&ris de los cuerpos calientes y frios, sin dimensiones. 
A= superficie efectiva de transferencia de calor del cuerpo receptor o frio, fv 

o = Constante de Stefan-Boltzmann, 0.173 x10° Btu/nr-fP-R 

Es obvio que ia aplicacidn de esta ecuacidn a los problemas practicos de la 
ingenieria debe incorporar simplificaciones y suposiciones. Seré provechoso desarrollar las 
bases de estas amplificaciones e indicar las suposiciones. En general, el horno consiste en 
un receptor de calor 0 sumidero, una fuente de calor, y superficies que los contienen (1a 
ultima esté formada en parte por el sumidero y/o por la fuente). Si bien hay una interaccién 
compleja entre estas tres partes esenciales, pueden evaluarse mejor en ef orden dado. 

6.4 Receptor de Calor 

El receptor usual de calor para los hornos industriales se compone de nuiltiples tubos 
dispuestos sobre las paredes, techo y piso del horno a locatizados centralmente en la camara 
de combustion. El caso mds conuin es aquel en que los tubos lisas se arregian en una hilera 
Simple frente a una pared de refractario. Aun cuando hay muchas formas arbitrarias de 
evatuar la superficie efectiva de transferencia de calor para tales arreglos, Hottel ha 
propuesto un desarrotio racional que ahora se usa cast exclusivamente. Ya se di ifo que los 
elementos del harno se manejan mejor individualmente yal evaluar la superficie efectiva o 
“expuesta” de las hileras de tubos, se hace la suposicion de que la fuente de calor es un 
plano radiante paraleto ala 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. 

  

  

  

Fig. 6.9 Evaluacion del factor de efectividad a 
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&n la fig 6.9 se muestra un método para evaluar el factor de efectividad a por el cual 
la superficie de un plane que reemplace 1a hilera de tubos con emisividad supuesta de !.0 
debe multiplicarse para obtener un plano de superficie equivalente (rio). El plano que 
reemplaza los tubos Ag, es igual al nitmero de tubos por su longitud por el espaciado centro 
a centro. El primer método mostrado es el sugerido por Hottel que es simple y rapido. Se 
supone que cualquier pérdida de calor a través dei refractario es igual al calor transferido 
por el refractario por conveccidn; por lo que toda la radiacidn que incide en la pared se 
rerradia. Se puede ver que, a medida que los tubos se separan mds, la fraccidn de la 
radiacidn que se origina en el punto de la fuente y que seria interceptada por los tubos 
disminuird, por lo tanto, a disminuird. Al mismo tiempo Aq aumenta por tubo. El efecto neto 
es un aumento en la superficie efectiva por tubo, pero una disminucion en la superficie 
efectiva por unidad de superficie de la pared del horna. La efectividad del tubo aumenta 
debido a que una mayor porctdn 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 serd interceptada en la misma medida que lo fue la radiacion de 
la fuente. Entonces, la radiacién total absorbida por la hilera de tubos serd la Jraccion 
[Cirece + Ogirecta ( 1 -Opirecta) ]de ta radiacion de la fuente. La tlustracién muestra que deben 
investigarse varios puntos en el plano radiante ( cubriendo tinicamente la mitad de la 
distancia centro a centro de los tubos debido a la simetria del sistema ) para obtener el 
Promedio de ia fraccion de intercepcidn. Tambien por smetria, unicamente el angulo entre 
90 y 180 necesita ser investigado en cada punta. 

Una mejor comprensidn de ia distribucion de la tasa de radiacion en la 
circunferencia del tubo se obtiene de la fig 6.10 en la que los valores se desarrolian desde 
el punto de vista de la superficie del tubo. El punto de un tubo que esté localizado en et 
didmetro perpendicular al plano radiante y en el lado del tubo frente al plano radiante, 
recibe radiacidn en un dngulo de 180° par lo tanto, el valor de aen este punto es 1.00. 
Otros puntos en la circunferencia pueden “ver” a través de angulos mds y mds pequeflos a 
medida que avanza hacia la parte trasera del tubo, hasta Hegar aun punto en que na se 
recibe radtacidn directa desde el plano. Se evalua la efectividad de cada incremento de area 
de la superficie circunferencial A del tubo, y la suma de estas areas efectivas 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 ia parte frontal de éste absorbe comparativa- 
mente mas cantidad de calor que otros puntos en su circunferencia. 

La intercepcidn de la rerradiacion se puede evaluar de la misma Jorma, haciendo 
hincaple en que la intensidad de la rerradiacion es {1 - Qavecta) por la intesidad de la 
fuente. La radiacidn directa total mas la rerradiacion pueden ser indicadas en una grdfica 
de coordenadas polares para mostrar la distribucidn actual de calor, Es importante notar la 
deficiencia entre el cociente del valor promedio de a ¥ Su maximo para varios tubos de la 
circunferencia. Para un espaciado normal de tubos de cerca de 1.8 veces su didmetro 
exterior en los hornos de refinerias de petroleo, la razon es de cerca de 2.0 indicando gute, 
aun flujo promedio de 10 000 Btu/hr-f? en la superficie total de los tubos A. El punto de 
maximo flujo ( sin considerar factores que ajfecten la distribucidn de calor que no sean a) 
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sera de 20 000 BrhrfP en la parte frontal de los tubos. Entre mayor sea la razén de la 
distancia centro a centro al diametro exterior, menor seré la razén de la tasa maxima ala 
Promedio, y puesto que Oa, en todos los casos es I. 00, se puede ver facilmente de este 
desarrollo de a que la superficie efectiva de los tubos aumenta. Excepto en casos especiales, 
sin embargo, el horno mds barato resulta cuando los tubos se espacidn tan cerca como lo 
permitan las imitaciones mecanicas de la construccidn. 

En el caso de doble hilera de tubos, la hilera de atras recibe cerca de un cuarto del 
calor total transferido. Nuevamente es importante natar que la razdn del flujo maximo al 
Promedio ( circunferencia) para las dos hileras de tubos resulta peor que para una sola 
hilera. La razdn puede obtenerse dividiendo la superficie ci rcunferencial total para las dos 
hileras por el producto total adAq, de las mismas. En realidad la emisividad del tubo no es 
1.00 como se supuso y habrd algo de reflexidn 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 practica. 
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Fig 6.10 Evaluacidn dea mostrando la distribucién de flujo de calar en la 
circunferencia de los tubos. 

La figura 6.11 representa valores de a directos y totales, para hileras de tubos 
simples y dobles con refractarios en su parte posterior. De los valores de Odirecto en fa 
primera y segunda hilera, puede verse que un conjunto de tubos de mas de dos hileras de 
profundidad puede suponerse que tiene un valor de Crom igual a 1.0. Para bancos de 
conveccion cuyos tubos se radian directamente del horno Ag es en realidad el ancho de la 
longitud por la abertura. 
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En las calderas los tubos a menudo estan empotrados por mitad en el refractario, a 
veces aleteados, ocasionalmente se equipan con bloques especiales de refractario. Otra 
complicacién 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 

(@Ag), = Aga F, FF (6-2) 

donde Ay y & son como hasta ahora con los suscritos que indican la condicidn de 
escoria y 

donde F, = Factor de conductividad, adimensional 

F, = Factor de escoria, adimensional 

F, = factor de emisividad, adimensional 
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Notese que la emisividad del tubo se introduce en la evaluacidn de la superficie 
efectiva en este caso, mientras que previamente la emisividad se considerd en el factor de 
intercambio f. En realidad no habré canfusidn puesto que el iinico método mencionado aqui 
en el que se emplea ( aAq) se ne que F, esta unidad. Los valores praécticos de F, son 
1.00 para tubos ‘hao y aioreadon' 0,70 fave placas de metal ancladas en ios tubos y 0.33 
Dara bloques de metal anclados en refractarios. El factor de escoria variard desde 0.6.0.9 
o 1.0 para calderas bien operadas. Cuando los tubos estan limpios, F, es , por supuesto, 1.0. 
De una recopilacidn de pruebas en calderas, el factor de escoria parece que ordinariamente 
es 0.8a 0.9. Es imposible hacer una generalizacién acerca del problema escoriado, que 
puede presentarse con diferentes carbones ( y con algunos petrdleos) y a diferentes 
temperaturas del horno el factor de escoria es en tales casos estimado a partir de 
informacién comparable. Una caldera en servicio intermitente tiende a limpiarse a s{ misma, 
mientras que en un servicio continuo llega a un estado de equilibrio ( estdtico o ciclico) en el 
cual los efectos de la escoria no varlan apreciablemente. Aparentemente hay una di fferencia 
considerable entre la reduccidn en la absorcidn de calor debida a la ceniza seca depositada 
en los tubos y la que resulta cuando la escoria esté fundida o fluye. Un cambio en las 
condiciones de la escoria originando variaciones en la exactitud de cualquier ecuacién que 
considere los principios de transferencia térmica sin factores prdcticos. 

6.5 Fuente de Calor. 

i calor de un horno se provee primariamente por una reaccién de combustién y por 
el calor sensible del aire de combustidn si éste ha sido precalentado. Los combustibles 
gaseosos generalmente generan llamas no luminosas, Los combustibles de petrdlea pueden 
quemarse de manera en que generen flamas de luminosidad variable, dependiendo del 
diseflo del quemador, grado de atomizacién y porcentaje de aire en exceso. Los quemadores 
de carbon pulverizado producen una flama que contiene particulas incandescentes y un alto 
grado de luminosidad sobre el minima obtenible en quemadores de petrdleo. Las stokers 
proveen un lecho de combustible incandescente. 

Las diferencias en las caracteristicas de las flamas o patrones de calor producidas en 
el quemado convencional de varios combustibles han dado por resultado et desarrollo de 
métodos de cdlculo de la transmisidn de calor radiante que se aplican, por una parte, alos 
hornos calentados por gas o petrdleo de las refinertas, y por otra, a las unidades calentadas 
con carbdn (ya sea pulverizado a en stoker). No hay un método simple, universalmente 
aplicable, para calcular la absorcion de calor en cualquier tipo de horno. Al principio, 
entonces, los calcuios deben diferenciarse entre hornos calentados con gas o petrdlea y 
aquellos a los que se alimentan combustibles sdlidos. Es justificable decir que los métodos 
para calcular la absorcidn de calor en los hornos de las refinerias estan mas avanzados que 
aquellos para calderas. Indudablemente esto se debe, cuando menos en parte, ala mayor 
compleyidad de las fuentes de calor y receptoras en las calderas. St bien se presentaran 
métodos de cdlculo para hornos alimentados con carbdn, ia discusidn de la fuente de calor 
sé Hmitara princtpalmente a los hornos cuyas camaras de combustion estén Henas 
principalmente con gases no luminosos y en los que las superficies delimitantes no Jormen 
parte de la fuente caldrica - en oposicidn al caso de un horno alimentado con stoker. Los 

108  



  

cdlculos para flamas luminosas requieren informacidn obtenida ya sea de experimentos o de 
la experiencia, y algunos datos han sido reportados por Hottel. 

Considere por el mamento un horno en el cual se quema un combustible gaseoso 

mediante quemadores que producen flamas no luminosas. Ademds, considere que la 
trayectoria de los productos de combustién a través del horno es muy corta comparada con 

las dimensiones del plano perpendicular a la trayectoria. En este horno equipado con 
muchos quemadores pequefios para dar una buena distribucidn de la combustidn, uno podria 
esperar una variacidn pequena o ninguna en la temperatura de los gases de un punto a otro 
en el horno. No hay flamas luminosas que radien a los tubos o al refractario. Las tinicas 

Juentes primarias de radiacidn son los productos de la combustidn y éstos se supone que 
tienen temperatura uniforme. Hay una gran diferencia de emisividad de varios gases ala 
misma temperatura. Los gases diatdmicos tales como el 02, N; y Hz tienen emisividades muy 

bajas, tanto que pueden ser consideradas cera en el trabajo de diseflo de hornos. Por otra 
parte, H20, CO; y SO; tienen buenas emisividades ( aunque menores que muchos materiales 
sdlidos), y ef CO tiene una emisividad de tipo medio. Las fuentes de radiacién pueden 
referirse especificamente coma a constituyentes radiantes en los productos de combustion. 
Ordinariamente el HzO y el CO; son los tinicos constituyentes radiantes que necesitan 
considerarse, puesto que las pequefas cantidades de azufre de muchos combustibles es 
despreciable, y los hornos generalmente se operan con suficiente exceso de aire para 
eliminar ef CO. 

La radiacién total de una masa de gas que contiene CO2 y H:0 dependerd de la 
temperatura del gas y el mimero presente de moteculas radiantes. El volumen del gas y la 
concentracidn moléculas radiantes por unidad de volumen son, por lo tanto, una medida de 
la radiacidn 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 citbica del volumen. la concentracidn 
de las moleculas radiantes se mide por su presidn 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 mds de un constituyente radiante las 
emisividades son aditivas, aun cuando se debe hacer una pequefla correccidn por la 
interferencia de un tipo de moléculas con la radiacidn 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 aun cuerpo negro, uno usarta la ecuacién 

Qy = 0.173 va [ea (To/100)* - ag (Ty /100)" JA, (6-3) 

donde Oy = carga o transferencia de calor al cuerpo negro por radiacidn del gas, Btushr 
A= drea efectiva de transferencia de calor del cuerpo negro, 
ag = absorvisidad del gas a T,, adimensional 
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Fy = factor para considerar ia geometria del sistema con un cuerpo negro receptor, 
adimensional 

Tq = temperatura del gas, °R 
T, — temperatura del cuerpo negro, °R 
og = emtsividad del gas a Tq ,adimensional 

Practicamente, ag puede reemplazarse por eg evaluada aT, Cuando estan presentes dos 
constituyentes radiantes, H;O y CO, la ecuacidn puede escribirse entonces (despreciando el 

Jactor de correccién para interferencia entre mdleculas disimiles: 

Q, = 0.173 f, [lee + ew)za(Ta/100)' - (ec tem (T/100)"JA, (6-4) 

donde (ec + emra = emisividad del gas aT, 

ec =emlsividad del COz@ pooz' Ly Ta 

ew =emisividad del HO @ Py20' L J Tg 

(ec + ew = emisividad ( sustituida por absorsividad) 
ec =emisividad del CO;a pcoz' Ly Ty 
ew = endstvidad del H;O a puzo' L y Ty 

Se natard que ademds del factor de correccién que deberia introductrse para tomar 
en cuenta la interferencia Egbert ha encontrado que la emisividad del vapor de agua es una 
Juncidn de su presién parcial. Hottel ha determinado valores de L para hornos de diversas 
Jormas geométricas y la tabla 6-1 presenta un bosquejo util 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 grdficas que den los 
valores del flujo termicoa por radiacién de calor g. ¥ dy como funciones de pL y T donde 

Ge= 0.173 ¢¢ ( T/100)' ap con LyT 

Gu= 0.17399 (T/100)' a puzo Ly T 

Go= 0.173 ey (T/100)* y y= 1.00 

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

Relaciones dimensionales* longitud media, L, pies 
Hornos rectangulares 

he della 1-1-3 2/3 *¥ volumen del horno, ft’ 
fn2-] @ ledad 

2.- 1-1-4 q l-leco 1.0 x la menor dimensidn 

3.- 1-2-5 a 1-2-8 1.3.x la menor dimension 

4.- 1-3-3 @ 1-co-c0 1.8 x la menor dimension 

Hornos cilindricos 
5edxd 2/3 diametro 
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6-dx2ada dx ad ix diametro 

Banco de tubos 
7.- Como en las secciones convenctonales L { pies, ft) = 0.4 Pr - 0.567 DE, ple 

“Longitud, ancho, y alto en cualquier orden 
  

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

ea =! (de + awa - (ae + Ge)n |_100- % (6-5) 
L (gra - (Gets J 400 

En muchos casos simples de transferencia de calor radiante de gases @ cuerpos no 
negros, no necesitan introducirse complicaciones de factores de dngulo y la tasa de 

transferencia de calor puede calcularse simplemente por 

g=Q =e. (Ge+quita - (de t+ Gan] 100 - % (5-6) 
A 100 

donde el suscrito 8 se refiere ala superficie fria y ala emisividad de esta superficie es €» 
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 estan 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 lo que ahade 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 fisicas pero de diferente tamafio, se podria 
esperar que el més grande tuviera una razdn mayor de transferencia de calor a.una 
temperatura dada del gas ( debido al mayor valor de L). El efecto de aumentar el exceso de 
aire es reducir el valor de p, o sea la emisividad, por lo que la tasa de radiacidn de un gas 
dado a cierta temperatura disminuye. Aun cuando no estrictamente relacionado ala 
discucidn de los efectos de el exceso de aire, se ha encontrado por experiencia que los 
hornos de refinerla no operan en condiciones dptimas debido al uso de excesos de aire. Las 

condiciones de operacidn de las calderas por lo general se controlan mas rigidamente que 
los hornos de las refinerias, debido al mayor costo del combustible en las plantas de vapor. 
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6.6.- Superficies Envolventes. 

La funcién que juega la pared de refractario, bovedas y piso de un horno en la 
transferencia de calor del gas a la superficte fra, es a menudo dificil de visualizar. La masa 
del gas radia en todas las direcciones. La emisividad del gas evaluada a partir de py de L, 
como ya difimos, es direccional en cuanto a que denota la radiacién que incide en cierto 

punto de la superficte fria en el envolvente del horno, toda esta radiacién se dirige desde 
varias secciones de la masa del gas también radian en otras direccianes. Algo de esta 
radiacién puede dirigirse hacia la superficie del refractario ( que no estd fria), y el 
refractario a su vez refleja la radiacidn incidente, parte de la cual se dirige nuevamente 
hacia el punto considerado inicialmente. La masa de es bastante transparente a la 
rerradiacidn (aun mds que a la reflexidn puesto que las caracteristicas espectrales de la 
rerradiacién dependen de las caracteristicas de la superficie del refractario); por la que el 
punto de la superficie fria recibe mas radiacién que la que seria 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 emisividad a temperatura dada. Si se practica una pequefta abertura en la envolvente, 
la radiacidn que emerja a través de la abertura sera igual a la proveniente de un cuerpo 
negro a la temperatura del gas, no importa cudl pueda ser la emisividad del gas siempre y 
cuando las paredes estén bien atsladas y el sistema haya alcanzado su equilibrio térmico. 
Ahora, si en lugar de la abertura se coloca una pequefia seccidn de superficie Jria dentro del 
envolvente, la radiacidn que incida en ella sera igual a la que se originara en los 
alrededores negros a la temperatura del pas. El efecto de un cociente elevado entre la 
superficie del refractaria y la superficie fria, es producir una emisividad del horno de 1.0, 
aun cuando la emisividad del gas sea baja. 

Por otra parte, si la superficie envolvente es fria y negra, cada punto de la superficie 
recibird tinicamente la radiacién inictalmente dirigida hacia él, puesta que la radlacidn en 
otras direcciones es completamente absorbida y la emisividad del horno es | gual ala del 
gas. St la emisividad de la superficie fra es menor que 1, se reflefara algo de la radiacién, 
luego el efecto neto de la menor emisividad de 1a superficie fria sera una disminucidn en la 
transferencia de calor para una diferencia dada de temperatura, la disminucidn no serd 
Praporctonal a la disminucidn en emistvidad. Las reflexiones seran absorbidas porel gas 
solamente de una manera parcial, y la porcién no absorbida se aadiré ala radiacion 
Primaria hacia algtin otro punto de la superficte ria. A mas baja emisividad del gas 
(Absorsividad) menor sera el efecto de un cambio en la emisividad de la superficie fria. Debe 
mencionarse que en una caldera de tubos de humo la transferencia de calor radiante puede 
evaluarse por aplicacin de estos principios y que sin duda es Seguro suponer que la 
emisividad de la superficie del tubo es 1.0. 

Se ha demostrado cualitativamente que la transmisién neta de calor radlante se 
aumentara con una emisividad dada de gas, emisividad de la superficie fria y las 
temperaturas de la superficie fria y del gas un aumento de la razdn de la superficle del 
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refractario a la superficie fria. Sin embargo, la adicidn de refractario extra (en la forma de 
arcos de particidn o paredes) no proporciona un medio de aumentar el flujo térmico sin 
aumentar la temperatura de los gases en el horno. Mientras que la razdn del refractario ala 
superficie fria 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 seccidn 

se maneja separadamente. 

La evaluacidn cuantitativa rigurosa de los efectos de la superficie del refractario es 
muy dificil y escapa al rango de practicabilidad en muchos problemas de ingenieria. Hottel 
ha desarrollado una ecuacién para el factor de intercamblo total que se incluye en la 
siguiente ecuacidn 

Fez (6-7) 
(tp) + (14) -1 

en la cual ,, es la emisividad de fa superficte fria, y az, es la emisividad efectiva de la 
cavidad del harna (la que sera mayor qué yq si cualquier porcién del envalvente no esté 
Jria). Hottel define despues yp 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 secctones 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 funcidn 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 la emisividad 
del gas y de la razén (y arreglo relativo) del refractario a la superficie fria. El factor total 
de intercambio puede obtenerse a partir de las emisividades del horna y de la superficie fria 
usando una ecuacidn del tipo de Stefan-Boltzman para calcular la transferencia de calor 
radiante. 

Q =0.173f f( Ta /100)* - (Ts /00)"] a Ag, (6-8) 

Tedricamente el valor promedio de Tg debe usarse en esta formula y el cdiculo de grandes 
hornos debe levarse a cabo de seccidn en seccidn. Realmente, a menudo, es satisfactorio 
constderar la temperatura de los gases que salen de la seccion radiante del horno como ta 
temperatura promedio, siempre y cuando el grado de turbulencia de los gases sea alto. 
Cuando se emplean flamas altamente luminosas o se tlene un stoker como allmentador, se 
requieren datos adicionales. Debe notarse que los métodos para calcular las velacidades 
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 
especificas se requieren ya sea experiencia o célculos aitamente analiticos. 
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6.7.- Métodos de Disefio. 

Las métodos comunes para el cdlcula de absorcién 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 disefio de hornos para refinerias. tambien se recomienda para calderas que queman 
petréleo o gas. La desviacién promedio entre la absorcidn de calor predicha y observada en 
85 pruebas en 19 hornos diferentes que variaron ampliamente en caracteristicas Jisicas y de 
operacion, jue de 5.3%, La desviacién maxima fue 16%, 

2.- Método de Wilson, Lobo y Hottel. Este es un método empirico que puede usarse 
para hornos tipo caja altmentados con petrdleo o gas de refineria cuando los Jlujos de calor 
Se sittian entre 5 000 y 30 000 Bru/hr-jt* de superficte circunferencial. Otras Hmitactones son 
que el porcentaje de aire en exceso sea de 5a 80% y que las temperaturas de la superficte 
de los tubos sea al menos 400 °F menor que la temperatura del gas de salida de la seccidn 
radiante. La longitud de la trayectoria media no deberd ser menor de 15 ples (ft). Este 
método se usa ampliamente en la industria y se recomienda bajo las limitactones anteriores 
cuando no se necesita la exactitud de la ecuacion de Lobo y Evans. Para muchas de las 
pruebas referidas en el métado de Lobo y Evans, la desviacion promedia fue 6% y la 
desviacion maxima 33%, 

3.- Eouacién de Orrok-Hudson., Esta es una de las primeras ecuaciones empiricas 
para calcular la absorcidn de calor en la seccién radiante de una caldera con tubos de agua, 
Ha sido reemplazada por expresiones mds exactas » es de valor limitado en el diseflo. Puede 
usarse para estimar los efectos del cambio en la alimentacién del quemador, asi como las 
variaciones de la razén aire-~combustible para una caldera en operacion alimentada con 
carbdn o petréleo si se conoce que no habré 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 operacidn conocidas. 

4.- Métado simplificado de Wohlenberg. Este es un método empirico aunque 
indudablemente mas conflable que la ecuacién de Orrak-Hudson para calcular la absorcidn 
de calor radiante. Sdlo se aplica para el quemado de carbén. Se repite nuevamente que es 
Prerrequisito el conocimiento anticipado del escortamlenta para la aplicacion de esta 
ecuactén a la transferencta de calor en una caldera. Las pruebas en siete calderas grandes 
indicarén una desviacidn de 10% cuando el factor de escoria se estima de la apariencia del 
horno, La mdxima desviacion fue de cerca del 50% cuando se usd stoker pero sé obtuvo 
mejor precision en harnos alimentados con carbdn pulverizado. 

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

QO = 0.173 [( Tg H00)* - (T3/100)'] Ary (6-8) 

115 

 



  

Ademas, algo de calor se transferiré por conveccidn, y la transferencia total de calor de la 
superficie fria es 

2D = 0.1736 [( Ta /100)* - ( Ts /100)"] thy Acp thoA(Ta-Ts) (6-9) 

donde A = superficie total det tubo en f? 
Ag = superficie equivalente del plano frio, fi? 
J = factor total de intercambio, adimensional 
h, =coeficiente de conveccidn, Btu far-fr- oF 

2 = calor total transferido a la superficie frla, Btu/ar 
Tq = temperatura del gas de combustion ala salida de la seccidn radiante, °R 
Ts = temperatura de la superficie del tubo 
@ = factor por el cual A, debe reducirse para obtener la superficie ria, 

adimensional. 

i término de conveccion puede simplificarse suponiendo que h, = 2.0 y que para 
este término sdlo A es aproximadamente 2.0 aAg,. Puesto que se desea dividir todos los 
términos por f se usard un valor de 0.57 en su lugar cuando se considera el termino 
conveccidn. Entonces 

XO = 0.173 [( Tg /100)* - (Ts /100)"] +7 (To-Ts) (6-10) 
Arnf 

Esta correlacién se muestra grdficamente en la fig 6.14, Ademas 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 

OQ = Or + Qs + Or + Os- Qw- Oc (6-11) 
donde Q =a la carga total en la seccion radiante, Btu/hr 

Qa = calor sensible sobre 60 °F en el aire de combustién Btufhr 
Qr = calor liberado por el combustible, Btu/h (valor minimo) 
Qa = calor de los gases de combustidn que salen de la seccién radiante. Btu/hr 
Or = calor sensible sobre 60 °F en los gases de combustion reci rculados, Btu/hr 
Qs = calor sensible sobre 60 °F en el vapor usado para atomizacidn de combustible, 

Btush. 
Ow = pérdida de calor a través de las paredes del horno, Btu/hr (de la 10% de Op, 

dependiendo del tamafto, temperatura » construccidn del horno, 2% es un buen factor de 
disefo). 

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

Or + Qa + On- Ow = Qnavo (6-12) 
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Fig. 6.14 Flujo de calor en la seccidn radiante 

El calor perdido en los gases de combustidn a su temperatura de salida Tg es 

Qo = W(I+G) Gorom ( To -520) 

donde W = gasto de combustible, lb/hr 

(1+ G} = razdn de gases que abandonan 1a seccién radiante a combustible 
quemado, Ib/Ib 

G'= razdn de aire a combustible, th/ib 

Cyrom = calor espectfico promedio de los gases de combustidn entre T°R y 520 °R, 
Btu/lb- °F. 

Al aplicar las ecuaciones la superficie Jria equivalente se evalua con ayuda de la fig 
6.11. Como ya se dijo, Ag 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 esta localizada de 
tal manera que recibe los beneficios de radiacidn directa de la seccidn radiante, ésta debera 
incluirse en la superficie plana fria equivalente. Para un conjunto de tubos de mds de dos 
hileras de profundidad, a puede ser tomado como 1.0 y Ay, es simplemente el producto de 
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Ja longitud por el ancho de las aberturas del banco de conveccién. Cuando este banco estd 
aislado de la seccidn radiante, no se incluye en los célculos de esta seccidn. 

La emisividad del gas se calcula a partir de la longitud de la trayectoria media, 
presién parcial de los constituyentes radiantes, temperatura de los tubos y temperatura del 

gas ( que usualmente debe suponerse en el primer cdlculo de tanteo). El factor total de 
intercambio se indica en la fig. 6.15 como funcidn de la emisividad del gas ( “Flama”) y la 
razdn de la superficie efectiva del refractario Ap, donde 

A= Ap- a Ag (6-13) 

donde Ap = superficie efectiva del refractario, f? 
Ar = drea total de las superficies del horno, f? 
OAc = 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 abtiene mediante cdiculos de prueba y 
error a menos que se satisfaga la ecuacidn de transferencia de calor y balance térmico. Para 
disminuir la cantidad de cdlculos ai aplicar el método de Lobo y Evans, la fig 6.14 da 
valores de XOQ/aA,f para varias combinaciones de Tg y Ts 
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Se recomienda que, en hornos donde !a trayectoria del gas sea mayor que !.5 veces la 
dimension minima de la seccidn transversal para el flujo de eas, se emplee un cdloulo 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 diametro. Las mitades superior e inferior del 
horno deberdn calcularse como hornos separados, excepto en que los gases de combustion 
de la mitad inferior suministrarian su liberacidn de calor a la otra mitad. 

En la practica la carga total del horno se calcula como primer paso, incluyendo el 
calor sensible, calor de vaporizactdn y cualquier calor de reaccidn. La eficiencia del horno e 
esté dada por 

e=30 x 100 9% (6-14) 
Or 

Se determina de un balance entre el costo del combustible y el costo inicial del horno (mas 
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 combustidn. Sin 
embargo, en la practica, se usan 40% de exceso de aire al diseRar hornos de tiro natural o 
inducido, y 25% de exceso de aire en aqueilos 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 horno y en cierta 
Jorma, por practicas convencionales. El uso de precalentadores de aire se justifica 
Jaécilmente por el akarro en costos de combustibles, ain cuando complica la operacién del 
horno y requiere mantenimiento adicional. 

Cuando ta liberactén de calor ha sido determinada, ef disefio de un horno para 
petrdieo es establecido sobre las bases de la tasa promedio permisible para la seccidn 
radiante, como se define en 1a tabla 6.2 que aparece en la ultima parte de este capitulo. El 
didmetro del tubo depende de consideraciones sobre el coeficiente de pelicula, caida de 
presion y tasa de radiacidn. 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 necesidad de mejorar la uniformidad 
del flujo en la circunferencia det tubo. 

EI diseRio mas econdmica del horno usa el maximo de longitud de tubo que es 
compatible con la seccidn transversal del horna y provea un espaciado adecuado entre tubos 
¥ quemadores. En algunas unidades de refinerias se usan tubos de 60 pies de largo ain 
cuando el Hmite usual son 40 pies. En las caideras la longitud de los tubos puede ser ain 
mayor. 

Ejemplo | Céleuto de un horno por el método de Loboy Evans. 

Debe diseRarse 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 petrdleo 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 aired de combustible), 3 el aire se precalienta a 400 °F. El vapor para atomizar el 
combustible es 0.3 Ibfb de comiustible. Los tubos del horno deben ser de 5 ple. DE, 
centrados, a 8% pig en una sola hilera. La longitud expuesta de los tubos debe ser 38 ft 6 
Pilg. La temperatura promedio del tubo en ta seccidn radiante se estima en 800 °F 

Disefle la seccidn radiante del horno de manera que tenga un jlujo promedio de 
12000 Bru/ hrf. 

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

OQ. = 2x Flujo promedio = 24 000 Btu Arf 
OAy 

St el factor total de intercambio es 0.57, SO /dAcy f= 24 000/ 0.57 = 42.000; de la fig i4 
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 gases del horno a 1730 °F puede calcularse, y de esto determinarse el niimero de 
tubos requeridos como primera aproximacin det disefio. 

Calor liberado por el combustible. Op = _50 000 000 = 66 670 000 Btu /hr 
0.75 

Cantidad de combustible = 66 670 000 = 3890 lb/hr 
27130 

Alre requerida = 3890 x 17.44 = 67 900 lb/hr 
Vapor de atamizacidn = 3890 x 0.3 = 1170 Ib/hr 
Op = 66 670 Btus/hr 
Qa = 67 900 x 82 Brush a 400 °F = 5 560 000 Btu/hr (sobre 60°F) 
Qs = despreciable (1 170.x 0.5 x 190 °F) Btu/tr 
Or + Qa = 72.230 000 Btu/tr 
Ow = 2% de Or = 1 330 000 Btus/tr 
Qnevo= Op + Qa- Op = 70 900 000 Btus/hr 

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

Qa = 476 (3 890 + 67 900 + 1 170) = 34 500.000 

O = Orato ~ Ga = 70 900 000 - 34 500 000 = 36 400 000 Btus/hr (primera estimacidn) 

Superficie/tubo, A = 38.5 fix mx 5/12 sof? 

Mimero estimado de tubos N= _36 400000 =60] 
12 000 x 50.4 
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Suponga 60 tubos 

&l esquema del horno puede ser como ta figura 6.16 
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Fig. 6.16 Horno del ejemplo 

Equivalente de la superficie fria Ag: 

Distancia centro a centro = 8 14 ple 

Ag por tubo = 81% ple «385 =25.7 7? 
i2 

Total a para una hilera simple, sostenida por refractarios de la fig 6.11: 

Razdn de centro a centro/ DE =8 4/5 = 1.7 a =0,937 (fig 6.11) 

ad, Jtubo = 25.7 x 0.937 = 25 fl 
OA = 60x 25 = 15007? 

Superficie del refractario: 

Cabezales = 2 x 20.46x 14.92 =611f? 
Largueros =14.92 x 32.5 = 575 fP 
Tornallamas = 9.79 x 38.5 = 377 fv 
Piso y bdveda = 2x 20.46 x 38.5 =1 575 f? 

Ap = 3138/0 

An = Ap- Ag = 1638 , 4g_ = 1.09 
Acp 
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Longitud de trayectonia media: 

Razdn de dimensiones = 38.5 x 20.46 x 14.96 = 3: 3:1 (aprax.) 
  

£ = 2/34 Vvolumen = 2/3) V38.5 x 20.46 x 14.92 

L=15f 

Emisividad del gas: a partir del andlisis del combustible, cantidad de vapor y de la 
suposicidn de que la humedad det aire es de 50% a 60 °F, las presiones parciales de CO; y 
70 en los gases de combustion con 25 % de exceso de aire, son 

Poo? =0.1084 , pyzg = 0.1248 peopl =0.1084215=1.63 — puzol = 1.87 

de la fig 12 y 13 se puede evaluar la emistvidad del gas. 

eo =! _lacor @ peork + duo @ Pinoldya - (coo & Poork + Guo @ Purolrs | 
L (G)ra- (dees J 

100-% (6-5) 
100 

% correcciOn & _ Degg = 0.1084 =0.465 

Peo tp 0.2332 

Pook t+ parol = 3.56 

% correccion = 8% (estimado} 

eg = (6 $00 + 14 $00) - (650 + 1950) 1( 100-80 ) 
L 39 000- 4 400 J 200 

ég = 0.489 

Factor total de intercambio f 

fat eg= 0496 y Ag = 1.09 
; Aggy 
f=0635 dela fig 15 

Comprobacidn de la temperatura requerida del gas para desarrollar ta carga en la 
superficie supuesta: 

50 = 36 400 000 Btu/h supuesto Ag = 1 500 f supuesto 
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Yo = 36400000 _ = 383200 
OAnf 1 500x 0.635 

Tg requerida (a Ts = 800°) = 1670 °F comparado con 1730° supuestos en el balance de 
calor) 

Esta prueba indica que obtendré un rendimiento de mds de 36 400 000 Btu/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 estan 
muy cercanos, y no necesita cambiarse el ntimero de tubas en el horno, ya que el balance 
Jinal debera 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 no cambie ( aumentard poco) 
LO a Ag f = 39 000, requirtendo un “diferencial” de temperatura de 1595° lo que es una 
aproximacidn suficiente. El flujo circunferencial sera de 37 050 000/60 x 50.4 = 12 280 
Brusir-f comparados con el flujo de 12 000 que se habla especificado. La diferencia es 
despreciable. 

En general, si la temperatura requerida del gas para desarrollar la carga establecida 
en el balance de calor es menor que la temperatura mostrada en el balance de calor, el 
niimero supuesto de tiubos es reducido o el flufo térmico sera mayor que el supuesto. 

6.7.2 Méodo de Wilson, Loboy Hottel. 

Ya se han seftalado las limitaciones de este método. En la publicacion original se 
presentaron varias ecuaciones, pero la mas util es la siguiente : 

OF I (6-15) 
Or  1+(G74200) VOn/aAg 

donde G'=1b aireAb 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. El efecto de exceso de aire en la 
eficiencia de la seccidn radiante se mide unicamente por G’. la razdn de aire a combustible y 
consecuentemente la ecuacidn no es valida para combustibles que tengan capacidades 
térmicas muy altas o muy bajas. La ecuacidn se recomienda para cdlculos répidos (dentro 
de sus limites ) con el fin de predecir los cambios en las condiciones de operacidn de los 
hornos. 

Ejemplo 2 Cdtaslo de un horno por el metodo de Wilson, Loboy Hotel. 
El horna del ejemplo | debe alimentarse con gas degradado con 40% de aire sin usar 

precalentamiento de éste. Si la capacidad de los quemadores Hmita la liberacién de calor a 
50 000 000 Btus/hr ¢ cudl serd la carga de la seccién radiante? (1a razdn aire-combustible es 
22.36 tb atreAb combustible). 
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Solucidn 

@ = 50 000 000 x 1 
4 + (22.36/4200) ¥'50 000 000/!500 

= 25 300 000 Btushr 

El flujo promedio en la seccién radiante seré 8 350 Btushr-ft’, y la temperatura del 
gas de combustion a la salida es de 1 540° determinada con el balance de calor 

6.7.3 Método simplificado de Wohlenberg. 

Aunque este métado es empirico, su derivacion es interesante. Wohlenberg desarrollo 
un método tedrico complejo para evaluar la absorcidn de calor en los hornas de calderas 
tomando en cuenta muchas variables ya discutidas y ademds factores que corresponden 
unicamente al quemado de carbén. El método simplificado, sin embargo, relaciona la 
eficiencia de absorcién de la seccién radiante de cualquier horno de caldera aun disefio 
base estandar 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 harno = 8000 f? 
Liberacidn de calor = 25 000 Btu/f’ para quemado de carbon pulverizado 

= 40.000 Btu/f para quemado con stoker 
Exceso de aire = 20% para quemado con carbén pulverizado 

= 40% para quemado con stoker 
Carbdn = bituminoso de Illinois 
Molienda = 75% pasan las 200 mallas 
Fraccién fria = unidad 

La fraccion fria se define como la superficie efectiva expuesta de calentamiento 
radiante en el horno dividida por ta superficie total expuesta del horno ( excluyendo el 
alimentador cuando se usa el stoker). La evaluacidn de la superficie calefactora efectiva se 
efectia 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 liberado par el combustible (valor 
calorifico mayor) mds el calor del aire de combustidn. 

La ecuacién de Wohlenberg es 

e = FRELEDK KK sKoK7Ke +0 (6-16) 

Donde los factores tienen el siguiente significado: F se escoge de acuerdo can el tipo de 
alimentacidn de combustible al horno, carbén pulverizado a stoker y 1a influencia de otros 
Jactores es 

124



  

XK, =voalumen del horno 
K; = liberacién de calor, Bru/f? 
K3 = fraccidn fria 
Ky = exceso de aire 
Ks = valor calorifico del carbdn (valor mas alto} 
Ko =finura de molienda 
Ky, = volumen del harno después de Ky 

Kg = liberacién de calor después de K. 2 

C= precalentamiento de aire 

Esta ecuacidn no se aplica a calderas operadas con gas acon petrdleo, atin cuando 
se pueden usar los métodos propuestos por Mullikin o los de Lobo y Bvans. La aplicacion de 
la ecuacidn simplificada es directa y da valores que concuerdan cercanamente con el método 
mas complejo de Wohlenberg. Ha sido mencionado en varias ocasiones que la ceniza ola 
escoria presente en las superficies de las calderas presenta problemas distintos a aquellos 
del cdlculo ordinario de transferencia de calor. Asi que debe establecerse una base para 
evaluar la influencia de ia ceniza o la escoria bajo las condiciones de aperacidn, antes de 
que estos métodos puedan aplicarse a un diseflo racional. 

0.7.4 Ecuacion de Orrok-Hudson. 

Esta ecuacién en muy similar ala de Wilson, Lobo y Hottel, y como ya se dijo, su 
mayor uso es en la comparacién del rendimiento de los hornos bajo diversas condiciones de 
operacion. La absorcion fraccionaria de calor es 

Q= i (6-17) 
Or !4+6'Vv¥cR/7 

donde G, QO, Or ya han sido definidas Y Cr son las libras de combustible por hora por pie 
cuadrado de superficie proyectada en ia seccidn radiante. Para un tubo, Cr = ( DE pig/!2) x 
longitud expuesta. 

Ejemplo 3 Cdlcuto de rendimiento mediante la ecuacién de Orr ok-Hudson. 

é Que porcentaje de aumento de absorcidén de calor puede esperarse en la seccion 
radiante de una caldera cuando el gasto en combustible se aumenta en 50% ? 

El cociente inicial de absorcidn 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: Or, = 1.50 Ce =15 
On Cr 
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Debe determinarse Q2/Q)}. 

Or = 1 = 0.38 
Qn 1+ G'VCR/27 

  

1 =0.38 + 0.38G) VCpR)/27 
  

Gi) ¥CR/27 = 0.62/0.38 = 1.63 

  

  

G2VCp/27 = 140/128 G1 V1SCR/27 = 1.12 x 1.2236) VCR/27 
  

G> VCp/27 = 1.37G; VCp/27 = 1.37 x 1.63 = 2.23 

Q2= __On = 0310p, 
1+2.23 

Oz. = 0.31 Om  =0.31 21.5 0m = 1.22 
Q; 0380m 0.380p) 

Entonces la absorcidn de radiacién se aumentard unicamente 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 diversas 

La transferencia de calor radiante es de importancia en otras secciones del harno 
aparte de la seccidn radiante propiamente dicha. La transferencia de calor radiante alos 
tubos del banco de conveccidn de un horno, tal como se muestra en la Jig, 6.16 puede 
evaluarse por el método Lobo y Evans. El procedimiento es el mismo que en el caso del 
cdiculo de la seccién radiante, con excepcidn de que la temperatura del gas que se usaré es 
la de los gases que pasan por el tornallamas. Uno podria esperar que la temperatura por 
usarse seria la del gas después de que el calor se haya perdido en los tubos por causa de la 
radiacidn. Sin embargo, en este caso particular, la temperatura radiante media es muy 
cercana a la de los gases que entran ala cavidad inmediatamente arriba del banco de tubos. 
Por lo que no se invelucran cdlculos 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 conveccidn al banco de tubos se 
evaluard independientemente el valor de 20/0A,f corespondiente ala temperatura del gas 
» ala temperatura de los tubos metdlicos deberé reducirse porlacantidad 7(Tq- Ts). 

Una vez que los gases hacen su entrada en las hileras de tubos, continuaran 
perdiendo calor por radiacién, y a pesar de que la longitud de la trayectoria media es mas 
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bien corta, esta radiacidn puede alcanzar del 5 al 30% del calor total transferido en toda la 
seccidn de conveccidn. Esta radiacidn puede evaluarse por la ecuacidn 

Ore = 0.1731 (To/100)!-(Ts/001A_ (6-18) 
L J leg) + (iles} -1 

donde Orc = flujo de calor radiante en un punto de la seccién de conveccion en Btu por 

hora. Otros términos se definieron en el método de Lobo y Evans. Se notaré que no se hace 

correcctén para la rerradiacidn de las paredes del refractario. (Es mds conveniente usar el 
métado de Monrad para aplicar un factor de correccién al coeficiente combinado de 
transferencia térmica por conveccidn y radiacidn). Con una perdida de exactitud, el ultimo 
término se puede escribir 

i = €gé@s (6-19) 

(leg + (Tey -1 

y la ecuacidn se transforma, por sustitucidn, 

Onc =es [Gc + Gw)ra - (9c + Qw)rs] ( 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 Hquido y el 
recipiente se calienta ya sea directamente o mediante gases de combustidn que provienen de 
otra unidad. Esto puede calcularse aplicando los mismos principios ya ilustrados. El ejemplo 
5 es una de estas aplicaciones. 

Ejemplo 4. Cdleulo del coeficiente de radiacién equivalente. 

En la seccidn de conveccidn de un horno de refinerta, los tubos son de 5 pig DE 
centrados a 8 % ple, espaciados en arregio triangular equildtero. Los gases de combustidn 
en la hilera de tubos bajo consideracion estan a 1 500 °F; la temperatura del tubo es de 650 
°F. Los gases de combustion contienen 10.84% CO2 y 12.48 % H2O por volumen. 
Calculese la transferencia de calor radiante entre el gas y los tubos en términos de un 
coeficiente que pueda ahtadirse al coeficiente de transferencia de calor por conveccion. 

Solucidn: 
es =0.90 (supuesto) 
L=0.4 (centro a centro) -0.567(DE) de 7 enlatabla6.} 

= 0.4 (85) - 0.5675) =3.400- 2.835 
=0,565 ft 

Purool = 0.1248 x 0.565 = 0.0704 atm-ft 
Poool =0.1084 x 0.565 =0.061] atm-ft 

gro aTa =1050 gu20 a Ty = 165 

Gcor @ Ta = 1700/2750 gear a Ts = 160/325 
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Poop 0.1084 = 0.465 
Poor + Puzo 0.1084 +01248 

Poool + Proll = 0.1315 

% correccidn = 2% 

Ore =O9x 2425 x 098 = 2140 
A 

el coefciente equivalente de radiacidn es, entonces, 

h= One = 2140 =2.51 Btu arf? °F 
AAT — 1500-650 

el cual es una parte muy apreciable del coeficente total. Para corregir el coeficiente total h, 
+h, por radiacidn de las paredes del banco de conveccidn, se recomienda el uso del método 
de Monrad ya mencionado. 

Ejemplo 5 Cdlculo del calentamiento de un recipiente. 

Disefle un recipiente simple para concentrar continuamente una solucidn cuyo punto 
de ebullicion es 480° F. La carga térmica es de 500 000 Brush. La fuente de calor disponible 
son 3 050 lb/h de gas de combustidn. a 1 500 °F. Se dispone de cierta cantidad de tubo de 48 
pig DE. 

Solucion: La unidad requerida debe tener la forma mostrada en la fig 6.17. Los gases 
de combustidn fluyen paralelos al eje del recipiente en un tunel situado debajo de él. Aunque 
la superficie fria esté segregada de la superficie del refractario en una cantidad mayor que 
@ la que se presenta en la seccidn radiante de un horno, se puede usar el factor de 
intercambio de Lobo y Evans sin afectar la precisién de la solucién en una cantidad mayor 
que el error que se obtiene no escogiendo la temperatura del gas con suficiente exactitud. 

Puesto que el recipiente sera muy largo comparado con la seccidn transversal de la 
trayectoria del gas, esta indicado un cdlculo por pasos a menos de que la temperatura media 
del gas pueda evaluarse con suficiente exactitud. En el cdlculo por pasos el calentadoar 
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 

Pq =! VP aoe, Tae. (6-21) 
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Fig. 6.17 Concentrador simple del ejemplo 

La solucidn se obtendrd en esta base. Suponiendo que ias 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 combustidn contienen 7.1% de COz y 14.3% de HzO. Se encuentra que la emisividad 
del gas es de 0.259 en el extremo caliente y 0.27 en el extremo frio, usdndose entonces un 
valor promedio de 0.265. El cdicula de la emisividad del gas se ilustrd en el ejemplo 1 la 
superficie equivalente por pie de longitud esta situada obviamente entre los valores 
correspondientes al arco y la cuerda de la porcidn calentada de la circunferencia; entonces 

OAc = 3.5 + 120/360 x2 x 4.0 =3.85 fit? 
pies 2 

Ag. = 3.0436 +30 =969"/t 
pies 

Despreciando arbitrariamente los cabezales, asi como las paredes laterales de 
refractario hasta 3°00” sobre el piso 

Ag = 9.6 =249 
OAc 3.85 

f= 0564 eg =0.265 y ApltAp =2.49 

Q =15 300 Btushrf? aT =1174°F y Ts =500 °F 

Ant 

Sin embargo, ef coeficente de convecctdn es pequefto, 1.02 Btu/hr-fP-°F y A/aAg noes 
2.0 como en las suposiciones de Lobo y Evans. 

OQ (ie, radiacién solamente ) = 15 300 -?(Tq-Ts) = 10610 Btu fhrf? 
Og f 
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QO = 10610 x 0.56 = $940 Btular-ff de dtc 

OA 

Base para la tasa dé convecciOn, Ary : 

OQ, = 1.0% (1 174-500) x 4.2/3.85 = 640 

OAry 

XO = 5940+ 640 = 6580 Btu far-f? 

ag, 

CA, requerida = 500000 =76.0fP 
6580 

Longitud requerida = 76.0 /3.85 = 19.7 ft 

Ya que la cantidad de calor disponible es fija y su nivel de temperatura también, el 
disefto 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 combustidn o admitiendo aire a la entrada de la unidad. 

6.8 Algunos aspectos prdcticos de las hornos de refinertas de petrdfes. 

Aun cuando los cdlculos de transferencia son muy importantes en el disefio de hornos 
de refinertas, algunos de los otros factores que entran en el diselo (y operacidén) 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 seccidn transversal del horno debe ser suficientemente grande para proveer un 
espacio adecuado entre los quemadores y los tubos. Cuando esto no se provee, las Slamas al 
golpear los tubos pueden causar failas aun cuando se empleen temperaturas y presiones 
moderadas en los tubos. 

Cuando los quemadores se colocan en el piso, parades laterales, o en la béveda 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 1a localizacion 
de los quemadores aumenta con ia longitud de los tubos, la maxima longitud practica de los 
tubos debe usarse para disminuir el numero 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 determinacidn de 1a longitud del 
tubo. Ordinariamente el disefto de la seccidn de conveccidn requiere una velocidad 
razonable del gas de combustidn 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. El culdado y operacién de 
los quemadores y su equipo correlacionado tienen un efecto pronunciado en su costo de 
operacién y mantenimiento del horno. Un horno que tiene una carga de !00 000 000 Btu/hr 
quemara cerca de un cuarto de millon de dolares en costo de combustible por aflo, y este 
horno usard de 5 000 G00 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 petrdleo funcionardn adecuadamente cuando atomizan con 0.3 lb 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 general, los registros del 
quemador deberdn usarse para controlar la razdn aire-combustible (por ciento de exceso de 
aire), mientras que la compuerta de la chimenea deberd usarse para controlar el tiro en la 
parte superior del horno. En este punto debe mantenerse un tiro reducido ( 0.01a 0.05 ple 
agua) para que el horno se mantenga a presidn negativa y las fugas, ya sean en el techo o de 
las paredes, sean de afuera hacia adentro. Las fugas de gases de combustidn daflan el acero 
estructural, corroen y deforman los visores y las puertas de explosidn dahando severamente 
todo el horno. El horno deberd contar con un mandmetro 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 guia. Unas lineas negras en las juntas entre 
ladrillos indican una infiltracidn de aire; una lineas brillantes indican flujo de gases al 
exterior. 

El uso de aire en exceso superior al necesario a menudo hace imposible mantener un 
tiro aprapiado 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 andlisis de Orsat 
de los gases de combustion deben formar parte de la rutina de operacion para asegurarun 
rendimiento econdmico del horno. Exceso de oxigeno en los gases de combustidn aumenta la 
la velocidad de oxidacidn de los tubos y soportes. En algunos tipos de harno ( dependiendo 
de la razdn radiante a seccidn de conveccidn) altos excesos de aire dan por resultado 
temperaturas mas altas de los gases de combustién que entran a la seccién de conveccién y 
pueden originar fallas prematuras en los espejos de los tubos en la seccidn de conveccion. 

A mayor flujo radiante menor costo iniclal del horno para una capacidad dada. A 
Jlujos térmicos promedios arriba de 15 000 Btus/hr-f’, sin embargo, los ahorros disminuyen 
rapidamente y los problemas de control y mantenimiento del horno aumentan despropor- 
cionadamente. Sin embargo, entre mas grande sea el horno y mayor la razin del refractario 
ala superficie fria, menor serd la temperatura de los gases de combustidn de la seccion 
radiante para un flujo radiante determinado. El flujo radiante promedto permisible en un 
horno depende de las caracteristicas de la carga, grado de cracking, coeficiente de 
transferencia térmica dentro del tubo, razin de A/a, (que es la razon de transferencia en 
fa superficie del tubo a ta velocidad de transferencia circunferencial l), y la distribucion de 
flujos térmicos ato largo de los tubos y para tubos en varias posiciones. Todos estos 
detalles requieren de consideracidn, 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 permisidles es sdlo un Indice y que en 
lq actualidad, la maxima yelocidad de punto en un tubo o tubos es el factor basico que 
debera prescribirse para condiciones determinadas. De acuerdo con esto, el promedio de 
velocidad de transferencia de calor puede tncrementarse cuando los tubos estan espaciados 

@ mayor distancia que la normal, cuando los tubos se calientan por ambos lados o cuando se 
toma cualquier otra medida especifica para mejorar la distribucidn del flujo. Los tubos 
generalmente se espacian de uno a uno y medio didmetros de la superficie de ia pared ala 
linea central de los tubos. Desde un punto de vista practico 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 Btu/hr-f? (de su 
Tipo de Horno superficie circunferencial del tubo). 

De Crudos 10 G00 - 16 000 

Vacio 5 000 - 10 000 

Reformador de Nafta 1 000 - 18 000 
Cracking de Gasoil: 
Calentamiento 410 000 - 15 000 
Empape £0 000 

Fraccionamento de Viscosidad £0 000 - 12 000 
  

En los trabajos para probar los hornos, la temperatura de los gases de combustidn 
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 radiacidn recibida por el pirdmetro 
consiste de radiacidn reflejada origindndose en los refractarios @ alta temperatura. 

132



CONCLUSIONES



Conclusiones: 

En estos temas desarroliados se explica lo mds detallado y simple posible cada 
uno de los temas con respecto a la transferencia de calor, se hace también mencién a ia 
ecuaciones principales, ( mas no unicas que se utilizan 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 comprension de los conceptos y su mejor 

utilizacidn de las formulas dadas, y también se indico la manera en como graficas y tablas 
de valores preestablecidos podian servirnos para un mejor conocimiento de cada una de 

las maneras de transferir el calor y no salo eso, todo es para llevar todo lo mds exacto 
posible, hay maneras como la transferencia de calor por medio de la radiacidn que 
tienden a variar mucho por otros factores externas. 

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 algiin fluido,( la mayor parte de este 
capitulo se basa a la conveccidn, que es la que mds se comporta é tiene que ver con este 
tipo de transferencia). 

En el cuarto y quinto capitulo se va profundizanda a cérca de el equipa de 
intercambio de calor, ( utiliza mas la manera convectiva de transferencia de calor), de 
manera que se puede entender que es un equipo de intercambio de calor, usos, diferencias 
entre ellos y por tiltimo la manera de como usar los 14 pasos para su dimensionamiento, 
por otra parte estos catarce 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 ensefarnos a usar tablas y graficas que hacen mucho mas 
exacto y facil el dimenstonamiento de dicho equipo, el cial tiene mucha aplicacidn 
dentro de la industria debido a que en muchos procesos se necesitan grandes cantidades 
de calos las cuales se pueden obtener de algunos otros procesos que se hacen también ah! 
y debido a este tipo de equipo se puede aprovechar, otra aplicacion es cuando se quiere 
variar su temperatura ( enfrtar a 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 
intercambiadar conocido camo de carcaza y tubo 1-2, el cial es et mds utilizado para este 
tipo de transferencia de calor, { aqui se toma basicamente este tipo de intercambiador por 
que es el mas usado en las empresas grandes o en las compafias petroleras). 

El capitulo sexto se basa a enseRlarnos un poco acerca de la construccién de 
hornos de la industria petrdlera que es donde mas desarrollo a tenido este tipo de 
construcciones, se dan diversos tipos de hornos, tomando en cuenta la variacidn de 
circunstancias en las cuales se puede dar su construccion se dicen también las 
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limitaciones de cada horna y cada métade mencionado, debido a que la mayor parte del 
conocimiento de estos hornos es empirico, y al cual se ha ido adoptando la teorla 
conforme la practica, debido a la naturaleza de radiacién de este tipo de transferencia se 
hace mas dificil su estudio, pero hay factores que si se pueden determinar con certo 
grado de error, pero que nos acercan mas ala solucién correcta, también se dan consejos 
Pfacticos para uso y manejo. 

En total el objetivo de este trabajo es ayudar a comprender un poco mas el 
proceso de transferencia de calor, pera 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 no se puede abarcar totalmente. Se toma en cuenta a 
la industria petrdlera mucho debida a que en ella se pueden encontrar ejemplos de 
aplicaciones de todo tipo en ella y con dos 0 tres tipos de proceso de transferencia de 
calor actuando conjuntamente para obtener los resultados deseados. 
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APENDICE



  

APENDICE A 
  

Propiedades materiales 

  

  

A-1  Propiedades fisicas de los sélidos 

Bp t . a k 

"(ba /ft*) (Btu/lb,°F) (f’/hr) (Btu/hr-ft°F) 
Material (68°F) = (68°F) (68°F) (68°F) (12°F) (572°F) 

Metales 

Aluminio 168.6 0.224 3.85 132 132 133 
Cobre 555 0.092 3.98 223 219 213 
Oro 1206 0.031 4.52 169 170 172 
Fierro 492 0.122 0.83 42.3 39.0 31.6 
Plomo 708 0.030 0.80 20.3 19.3 17.2 
Magnesio 109 0.248 3.68 99.5 96.8 91.4 

Niquel 556 0.1 0.87 $3.7 417 36.9 
Plauno 1340 0.032 0.09 40.5 419 43.5 
Plata 656 0.057 6.42 240 237 209 
Estafio 450 0.051 1.57 36 34 ee 
Tungsteno 1206 0.032 244 94 87 77 

Uranio « 1167 0.027 0.53 16.9 17.2 19.6 
Zine 446 0.094 155 65 63 58 

Aleaciones 

Aluminio 2024 173 0.23 1.76 70.2 

Laté6n wooo. 

(70% Cu, 30% Zn) $32 0.091 1.27 61.8 73.9 85.3 
  

(sigue)



 
 

 
 

p 
fp 

“ 
k 

(b,/f?) 
(Btu/lb,,°F) 

 (ft?/hr) 
(Btu/hr-ft°F) 

Matertal 
(68°F) 

(68°F) 
(68°F) 

(68°F) 
(212°F) 

(572°F) 

aleaciones 

Constatén 

(60% 
Cu, 

40% 
Ni) 

557 
0.098 

0.24 
13.1 

15.4 

Fierro, 
fundido 

455 
0.100 

0.65 
29.6 

26.8 
Nicromo 

V 
530 

0.106 
0.12 

7.06 
7.99 

9.94 
Acero 

inoxidable 
488 

0.110 
0.17 

9.4 
10.0 

13 

Acero, 
suave 

(1% 
C) 

488 
0.113 

045 
24.8 

24.8 
22.9 

No 
metales 

Asbesto 
36 

0.25 
0.092 

0.11 
0.125 

Tabique 
(arcilla 

refractaria) 
144 

0,22 
0.65 

Tabique 
(de 

construccién) 
106 

0.20 
0.38 

Tabique 
(cromo) 

188 
0.20 

0.67 

C
o
n
c
r
e
t
o
 

144 
0.21 

0.70 

Lamina 
de 

corcho 
10 

0.4 
0.025 

Tierra 
diatomacea, 

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% 
7 

0.038 
0.041 

Marga 
arenosa,4%H,O 

104 
~0.4 

0.54 
M
a
r
g
a
 

arenosa, 

10% 
H,O 

121 
1.08 

Lana 
de 

roca 
~10 

0.2 
0.023 

0.033 

Madera, 

roble, 
£ 

a 
veta 

5t 
0.57 

0.12 

Madera, 

roble, 
|| 

a 
la 

vera 
51 

0.57 
0.23 

 
 

A-2 Propiedades fisicas de los liquidos   
Liquidos   

(1/°F-ft) 
Bx 10 gBp*{n? x 10-8 

Pr a/’F) 
a x 10° 
(f2fhr) 

k » x 108 

(Btu/hr-ft-°F) (ffseg) 
nx 10 ¢, 

(ib, ff) (Btu/iby°F) (by, /ft-sex) 
r T 

CF)   
Agua   

—0.350 13.7 5.06 

5.45 

5.67 

5.87 

6.26 

6.46 

6.60 

6.70 

6.58 

5.98 

4.58 

0.319 1.93 
4.22 

1.20 1.01 
1,00 

62.4 32 

60 

80 

100 

150 

200 

17.2 0.800 

1.30 

1.80 

2.80 

3.70 

4.70 

5.60 

7.80 

41.0 

17.5 

8.07 

5.89 

4.51 

, 0.340 

0.353 

0.760 62.3 
48.3 

107 

403 

1,010 

2,045 

0.929 0.578 

0.458 

0.999 62.2 
0.364 0.736 0.999 62.1 

2.72 

1.91 

1.45 
1.22 

0.950 

0.383 0.474 0.290 61.3 
0.342 0.392 

0.272 

0.206 

0.395 

0.395 

0.160 

0.130 

0.0930 

0.0700 

0.0579 

3,510 0.227 

8,350 
17,350 
30,300 

0.382 
0.349 
0.293 

0.174 
0.143 
0.137 

0.859 

1.07 

60.1 
58.9 250 

300 
400 
500 
600 

57.3 

53.6 
49.0 

1.St 42.4   
 
 

(sigue hasta Ja pagina)



  

T P cy ux 10s » x 10% k a x 107 Bx 10? gfpfp® x 10-* 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CF) (bp ff!) (Btu/lbg °F) (ba ffteseg) — (f'/sey)  (Btufhr-fe°F)  (fe'/hr) Pr (°F) (1/°F-ft) 

Antlina 

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 0.490 180 2.86 0.100 3.24 31.8 0.45 17.7 
150 61.6 0.503 100 162 | 0.0980 3.16 18.4 
200 60.2 0.515 62 1.03 0.0962 3.10 12.0 
250 58.9 0.527 42 0.714 0.0947 3.05 8.44 
300 57.5 0.540 30 0.522 0.0931 2.99 6.28 

T Bx 105 » x 105 k «x 103 Bx 10 Bgptfp? x 10-7 
(CF) (ib, ff) (Bulb, °F) (Ib,,/ft-se 3) U/seg)  (Btu/hr-ft-°F) (ft?/hr) Pr (i/°F) (i/°F-£t3) 

Amontaco 

—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 0.426 0.317 6.93 2.22 1.02 265 

0 413 1,08 16.9 0.409 0.315 7.06 2.08 1.1 467 
30 40.0 1 46.2 0.402 0.312 7.05 2.05 119 757 
60 38.5 1.14 13.0 0.391 0.304 6.92 2.03 1.3 1130 
80 37.5 1.16 14.2 0.379 0.296 6.79 2.01 14 1650 

100 36.4 1.19 13.5 0.368 0.287 6.62 2.00 1,5 2200 
120 35.3 1.22 12.6 0.356 0,275 6.43 2.00 1.68 3180 

T ux 105 » x 105 k a x 103 Bx 108 gBp*{u? x 10-8 
(°F) (lb, /f2) (Btu/lbg °F) (lb, /ft-seg) (f?/seg) (Btufhr-ft-°F) — (ft?/hr) Pr (°F) (1/°F-ft3) 

Freon-32 

—40 94.5 0.202 125 1.32 0.0650 3.40 14.0 9.10 168 
-30 93.5 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 87.4 0.221 108 1.24 0.0564 2.92 15.3 13.1 277 
60 84.0 0.230 99.6 Lag 0.0528 2.74 15.6 14.9 341 
80 81.3 0.238 94.0 1.16 0.0504 2.60 16.0 16.0 384 

100 78.7 0.246 88.4 1.12 0.0480 2.48 16.3 17.2 439 
150 71.0 0.271 74.8 1.05 0.0420 2.18 17.4 19.5 625 

T Bx 105 » x 105 k « x 103 . Bx 10? eBpfu? x 10-* CF) lb it) (Btu) °F) (bmift-seg)  ((/scg) (Btufhe-ft-°F)—(f2/ne) Pr (/°F) (1/°F-f12) 
  

Alcohol n-buttlico 
  

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 we x 108 »y x 108 k a x 107 Bx 10 = gfpt{u? x 10-* 
CF) (ib, /ft) (Buu/lb, °F) (ibpfft-seg) (f/seg)  (Btufhr-ft-°F) — (ft?/hr) Pr (°F) (1/°F-f£2) 

Benceno 

60 $5.2 0.395 44.5 0.806 0.0856 3.93 7.39 
80 54.6 0.410 38 0.695 0.0836 3.73 6.70 15 498 
100 53.6 0.420 33 0.615 0.0814 3.61 6.13 12 609 
150 51.8 0.450 24.5 0.473 0.0762 3.27 5.21 6.8 980 
200 49.9 0.480 19.4 0.390 0.0711 2.97 4.73 

T Cy ux 10° » x 105 k a x 107 Bx 1 gApfpu? x 10-¢ 
(CF) (lb, ft) (Btu/lb,,-°F) (op/fteseg) EX /seg) (Btu/hr-ft-°F) — (f/hr) Pr (°F) (1/°F-f8) 

Fluido hidréulico (MIL-M-5606) 

0 55.0 0.400 5550 101 0.0780 3.54 1030 0.76 2.39 
30 54.0 0.420 2220 4.1 0.0755 3.32, 446 0.68 13.0 
60 53.0 0.439 1110 20.9 0.0732 3.14 239 0.60 44.1 
80 $2.5 0.453 695 13.3 0.0710 3.07 155 0.52 95.7 

100 52.0 0.467 556 10.7 0 0690 2.84 136 0.47 132 
150 510 0.499 278 5.45 0.0645 2.44 80.5 0.32 346 
200 50.0 0.530 250 5.00 0.0600 2.27 79.4 0.20 258 

10 Bp nt 10? k ax 10 fx oe egy 
T K ”™ ° 2 10-* (°F) QPE-{) 

CF) ba) (Btu/lbg2F) Udylfteseg) (seg) (Biufhest"F) (fh) Pr x 

Glicerina 

3.91 832 
30 19.7 0.540 12 9.03 0.168 351 a2 

63 14 1.77 0.167 
60 79.1 0.5 15.3 0.30 166 
80 78.7 0.580 0.6 0.762 0.166 3.64 33 

100 78.2 0.598 0.1 0.128 0.165 3.53 . 

-4 k a x 10° Bx 10% gAp*n* x 10 
T wx 10% yx 108 " iF 1/°F-f2) 

CF) Obalft) (Btulbg2F) (Ubglft-seg)  (ftt/seg) (Btufhr-t°F) (oe /b0 Pr Grr) al 
Kerosene . 

0809 3.63 163 
3048.8 0.456 800 ie 0.0805 3.53127 0.58 120 
60 48.1 047A oe 103 0.0800 3.42 (108 0.48 146 

80 ae O05 420 8.90 0.0797 3.35 95.7 0.47 192 . 
100 47.2 0. . ; 719 
150 46.1 0.540 320 6.83 0.0788 3.16 

 



  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

T Pp Cy nx 10 » x10 k a x 10? BRIO gBhpt{u* « 10-* 
CF) bg /f8) (Btu/lby-’F) Ub, /ft-seg) — (RY/seg) (Btufhr-ft-°F) —(fe/hr) Pr (°F) (i/°F-ft?) 

Hidrégeno lquido 

—435 4.84 1.69 1.63 0.337 0.0595 7.28 1.67 

—433 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 71 2.59 

429 4.64 1,96 1,28 0.276 0.0640 7.03 1.41 

427 4,58 2.05 1.17 0.256 0.0655 6.97 1.32 

425 4.51 2.15 1.05 0.233 0.0670 6.90 1.21 

T P Cy a x 105 » x 108 k x 10? a x 108 Bx 10?) gBhp?/u® x 107% 
CF) (ib, ffi?) (Btu/lb,,-°F) (lb, /ft-seg) (ft?/seg) (Btu/hr-ft-°F) —(ft/hr) Pr apr) (i/°F-f3) 

Oxigeno Uquido 

350 80.5 0.400 38.0 0.474 3.1 9.67 172 

—340 78.5 0.401 28.0 0.356 3.4 10.8 109 

—330 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 63.5 3.19 186 

310 73.4 0.405 14.8 0.202 43 14.5 50.1 

—300 717 0.406 13.0 0.181 4.6 15.8 41.2 

T e lp zx 10 » x 108 k a B x 108 sbele x 10-% 

(F°) (bf nft?) (Btu/lb,,-°F) (Ib, /ft-seg) (fC fseg)  (Btu/hr-ft-°F) — (ft?/hr) Pr (SF) (PF-f?) 

Bismuto 

600 625 0.0345 1.09 1.75 8.58 0.397 0.0159 

700 622 0.0353 0.990 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 0.418 0.0116 0.068 1.19 

1000 608 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 0.446 0.00895 0.077 2.04 

1300 595 0.0391 0.620 1.04 10.6 0.456 0.00820 

 



  

  

  

  

  

  

  

  

T P Cp Bx 10 v x 108 k a 8x10? gfhp?fn? x 10-* 

(CF) (lb/ft) (Btu/lb,-°F) (lb, /ft-seg) — (f/seg)  (Btufhr-ft-"F) —_(ft?/hr) Pr (1{°F) (1/°F-ft?) 

Mercurio 

40 848 0.0334 Lu 1.31 4.55 0.161 0.0292 1.57 

60 847 0.0333 1.05 1.24 4.64 0.165 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 0.0239 2.09 

150 839 0.0330 0.893 1.06 5.03 0.182 0.0210 2.38 
200 835 0.0328 0.850 1.02 5.25 0.192 0.0191 2.62 
250 831 0.0328 0.806 0.970 5.45 0.200 0.0175 2.87 

300 827 0.0328 0.766 0.928 5.65 0.209 0.0160 3.16 
400 819 0.0328 0.700 0.856 6.05 0,225 0.0137 0.084 3.70 
500 811 0.0328 0.650 0.803 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 74S 0.289 0.0087 5.54 

T Pp Cp Bx 10° » x 108 k a Bx 10 ghpifu? x 10-* 
(CF) (lb,,/ft3) (Btu/lb,,-°F)  (iby,/ft-seg) (ft{sey) (Btufhr-ft-"F) — (ft?/hr) Pr (1/°F) (1/°F-ft3) 

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 7.43 49.3 2.60 0.0103 87.4 
300 57.2 0.324 0.378 6.61 “48.8 2.64 0.00903 110 
.400 56.3 0.317 0.302 5.36 41.3 2.66 0.00725 168 
500 55.5 0.309 0.258 4.64 45.5 2.64 0.00633 0.15 224 
600 54.6 0.305 0.224 441 43.1 2.58 0,00574 287 

800 52.9 0.304 0.180 3.40 38.8 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 2.47 34.2 2.31 0.00385 795 
 



A-3 Propiedades fisicas de los gases 
  

  

  

  

  

  

  

T e wx 108 » x 10? k 8 Ax Ie gb efnt 

(CF) (b,,/ft) (Btu/b.. °F) (Iba/ft-seg) (ft'/seg) (Btufhr-ft-°F) — (fe/hr) Pr (/°F) (1/°F-f0) 

Aire 

0 0.0862 0.240 1.09 0.126 0.0132 0.639 0.721 2.18 4.39 x 10° 

30 0.0810 0.240 LS 0.142 0.0139 0.714 0.716 2.04 3.28 

60 0.0764 0.240 1.24 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 1.16 0.264 

500 0.0413 0.247 1.87 0.453 0.0246 2.41 0.680 1,04 0.163 

600 0.0374 0.251 2.00 0.535 0.0270 2.88 0.680 0.944 79.4 x 10° 

800 0.0315 0.257 2.24 O71 9.0303 3.75 0.684 0.794 50.6 

1000 0.0272 0.263 2.46 0.906 0.0337 4.72 0.689 0.685 27.0 

1300 9.0203 0.277 2.92 \.44 0.0408 7.27 0.705 0.510 7.96 

Nota: Todas las propicdades de lus gases aon para presion atmosférica. 

(termina en la pag. 

T e Cy Bx 108 y x 10? ka a Bx il? EA pip? 
(CF) (10 ,,/ ft?) (Btu/lb,y- °F) (lb, /ft-seg) (f/seg) (Btuf/hr-ft-°F) — (ft?/hr) Pr (1/°F) (1/°F-ft°) 

Vapor de agua 

212 0.0372 0493 0870 0.234 0.0145 0.794 1.06 1.49 0.873 x 10° 

250 0.0350 0.483 0.890 0.254 0.0155 0.920 0.994 1.41 0.698 

300 0.0327 0.476 0.960 0.294 0.0171 1,10 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 0.498 1.63 0.828 0.0321 3,27 0.912 0.794 37.8 
1000 0.0170 0.517 1,90 1.12 0.0390 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 3.97 

 



  

  

  

  

  

  

  

T P Cy Bx 105 vy x 107 k a & x 10? gbe'lu* 

CF) (Ib, ff) (Btu/lb,-°F)  (ibafftseg) (ft'/seg) (Btufhr-ft-°F) (fC /hr) Pr UF) G/°F-fe) 

Nitrégeno 

0 0.0837 0.249 1,06 0.127 0.0132 0.633 0.719 2.18 4.38 x 10° 

30 0.0786 0.249 1.12 0.142 0.0139 0.710 0.719 2.04 3.29 

60 0.0740 0.249 117 0.158 0.0146 0.800 0.716 1,92 2.51 

80 0.0711 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 0.0174 1.25 0.690 1,52 0.854 

250 0.0540 0.249 1.47 0.271 0.0192 1.42 0.687 1.41 0.616 

300 0.0502 0.250 1.53 0.305 0.0202 1.62 0.685 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 2.43 0.683 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 3.71 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 TA4 0.732 0.510 0.00785 

T Pp Cp we x 108 y x 107 k a : px 1? BB peut 

(CF) (b,,fft3) (Btu/lb,-°F)  (1b,,/ft-seg) (f@Jseg) (Btufhr-ft-°F) — (f?/hr) Pr (PF) (1/°F-ft3) 

Oxfgeno 

0 0.0955 0.219 1,22 0.128 0.0134 0.641 0.718 2.18 4.29 x 108 

30 0.0897 0.219 1.28 0.143 0.0141 0.718 0.716 2.04 3.22 

60 0.0845 0.219 1.35 0.160 0.0149 0.806 0.713 1.92 2.43 

80 0.0814 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 1.52 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 2.37 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 3.77 0 680 0794 49.4 x 10? 

1000 0.0300 0.252 2.79 0.930 0.0366 4.85 0.691 0.685 25.6 

1500 0.0224 0.264 3.39 1.52 0.0465 7.86 0.696 0.510 7.22 

 



  

  

  

  

  

  

  

T P Cp “x 108 » x 107 k a Bx 103 GB pp 
CF) (Iba ff) (Bru/lb,,-°F) (lb yfft-sex)  (ft/seg)  (Btufhr-ft-°F) — (ft?/hr) Pr (/PF) CP F-fP) 

Monéxido de carbono 

0 0.0832 0.249 1.05 0.126 0.0128 0.620 0.749 2.18 4.40 « 10° 
30 0.0780 0.249 tll 0.142 0.0134 0.691 0.744 2.04 3.32 

7 60 0.0736 0.249 1.16 0.157 0.0142 0.775 0.740 1.92 2.48 

80 0.0709 0.249 1.20 0.169 0.0146 0.828 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 0.0363 1,04 0.730 1.64 AAG 
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 0253 1.73 0.389 0.0217 1.92 0.726 1.16 0.248 
500 0.0399 0.256 1.85 0.463 0.0234 2.30 0.729 1.04 0.156 
600 0.0361 Q.259 (.97 0.545 0.0253 2.71 0.726 0.944 0.101 
800 0.0304 0.266 2.21 0.728 0.0288 3.57 0.735 0.794 48.2 x 10? 

1000 0.0262 0.273 2.43 0.929 0.0324 4.54 0.740 0.685 25.6. 
1500 0.0195 0.286 3.00 1.54 0.0410 7.35 0.756 - 0.510 6.93 

Tr P Cy “x 108 yx 19) k a x 103 2742 x 10-8 
(CF) (b,,/fP) — (Btu/lb,,-°F) (1b,,/ft-seg) (fPfseg) (Btufhe-ft-°F) — (ffhry Pr te, eee 

Clore 

0 0.211 0.113 8.06 0.0381 0.00418 0.175 0.785 2.18 48.3 30 0.197 0.114 8.40 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 O.11S 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 1.64 13-4 
 



  

  

  

  

  

  

  

  

T Pp ¢ 7 
(CF) Ib, ft _ ux 10 y x10 k a x 10° 2/3 

(ball?) (Btu/lba?F) (Ibra/ft-seg) (Me'/seg) (Btufhe-t-°F) _(fet/hr) Pr rey yet 

Helio 

0 0.0119 12 
30 0012 Vea 2 03 0.0784 5.30 0.698 2.18 66,800 

600.0106 re 127 14 0.0818 5.89 0.699 2.04 51,100 

80 0.0102 1.24 135 1.32 eons 6.46 0.700 1.92 40,000 

100 0,00980 1.24 138 141 0892 ous 0.701 1.85 33,900 
iso ooseo 124 138 Val 0.0892 731 0.701 1.79 29,000 

30000829 1.24 146 63 0.0837 8.36 0.703 1.64 20,100 

250 0.00772 1.24 162 2.09 0977 9.48 0.705 152 14,000 

300 0.00722 1.24 170 2.36 Otoe 10.7 0.707 141 10-400 

too 000837 boa 179 236 .106 11.8 0.709 132 7,650 

500 0.00572 1.24 198 346 0.114 144 0.714 Lig 4,410 

600 0.00817 i 138 3.46 0.122 17.1 0.719 1.04 2,800 

800 0.00439 1.24 232 5.28 ia ne 0.720 0.944 1,850 

1000 0.00376 1.24 255 678 0.145 27.6 0.722 0.794 915 

1500 -0,00280 1.24 309 Ml p38 35.5 0.725 0.685 480 
. 0.189 59.7 0.730 0.510 135 

T e Cp we x 108 y x 1F k « B x 10° ghey 

CF) bal) Btuflby PF) Wballtesex)  IU/sex) (Biufhe-lt2F) (6 /hr) Pr (PF) (i/°F-f?) 

Bidxido de sulfuro 

0 0.195 0.142 0.700 3.59 0.00460 0.166 0.778 2.03 50.6 x 108 

100 0.161 0.149 0.890 5.52 0.00560 0.233 0.854 1,79 19.0 

200 0.136 0.157 1.05 7.74 0.00670 0.313 0.883 1.52 8.25 

300 0.118 0.164 1.20 10.2 0.00790 0.407 0.898 1.32 412 

400 0.104 0.170 1.35 13.0 0.00920 0.520 —0,898 1.16 2.24 

500 0.0935 0.176 1.50 16.0 0.00990 0.601 0.958 1.04 1,30 

600 0.0846 0.180 1.65 19.5 0.0108 0711 0.987 0.994 0.795 
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TABLA 12, FACTORES DE OBSTRUCCION® (Contintia) 

Aceite refinado ....----- 0.001 Unidades para eliminar ceras: 

Aceite refinado enfriado Aceite lubricante ....... 0.002 

Por agua .....eere eee 0.003 Solvente .-.-.---..0.00 0.001 
Vapores de la torre de bur- 

0.002 Calentamiento de mezcla 

0.010 acelte-cera .........., 0.001 

0.002 Enfriamiento de mezcla 
0.002 aceitecera{ ........, 0.003 

  

CORRIENTES DE, ACEITE CRUDO 
  

»  QisgtF + 200-299°F | 300-499°F | 500 y mds : 
  

i Velocidad, pps 
  

Menos] 244 ples Menos! 4 pies Menos 2-4 4 ples Menos: 244 pies 
de 2ipies: o 1de 2:24 io "de Qipies: o ‘de Q'pies o 

t 
des a i les | ‘mds pies | mas 

7003 6 " 34 (0.008 0.00210 005 0 004 0.003 
Sal §: oom bso sal 0 0.006 B.005/.00 007 0.008 0.005 
a Sn SUR js eee a be 

     

  

* Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association, 2d ed., New York, 1949. 
1 Deben tomarse precauciones contra la depositacién de cera. 
J Se reflere a un crudo bimedo—cualquier crudo que no ba sido deshidratado.



Thermal Standards 

T-2 FOULING RESISTANCES— (Continued) 

T-2.44 

1-2.45 

T-2.432 LIQUIDS 

MEA & DEA Solutions .. 0.0.00. ee .002 

DEG & TEG Solutions... 2.6... ee .002 

Stable Side Draw and Bottom Product..............---.---- -001 

Caustic Solutions ......2 0.0.0 ee eee .002 

Vegetable Oils 6.0.0... 002206 ee .003 

FOULING RESISTANCES FOR NATURAL GAS-GASOLINE PROCESSING STREAMS 

T-2.441 GASES AND VAPORS 

  

  

  

  

    

  

  

  

  

Natural Gas 20... te 001 

Overhead Products... 6.2.00 102 eee eae .001 

T-2.442 LIQUIDS 

Lean Oi 2 ee 002 

Rich Oil 2.0. ee .001 

Natural Gasoline & Liquefied Petroleum Gases............... .001 

FOULING RESISTANCES FOR OIL REFINERY STREAMS 

T-2.451 CRUDE & VACUUM UNIT GASES AND VAPORS 

Atmospheric Tower Overhead Vapors..........-..--------5: .003 

Light Naphthas 2.0.0.0... 000.000 eee eee eee eee _  .001 

Vacuum Overhead Vapors............ 0.060622 eee eee 002 

1-2.452 CRUDE & VACUUM LIQUIDS 

. Crude Oil 
0-199°F. ~ 2002-299°F. 

Velocity Ft./Sec. Velocity Ft./Sec. 

Under 4 Under 4 

2 a4 and Over 2 24 and Over 

Ory .003 .002 .002 £003 .002 .002 

saitt .003 002 .002 .005 .004 ~ 004 

300°-499°F. 500°F. ara Over 

Velocity Ft./Sec. Velocity Ft./Sec. 

Under 4 Under 5. 4 

2 24 and Over 2 ? 4 and Over 

Ory .004 .003 .002 .005 £3004 .003 

saitt .006 .005 004 007 i ,006 -005             
  fh 
* Normally ydesaited below this temperature range. (t to apply to 206-299°F., 300-499°F., 500°F. 

and over. 

Gasoline 00 eee eee 001 

Naphtha & Light Distillates. 0.0.00. 2 225 e eee eee 001 

Kerosene ... 0.0... tee .O 

Light Gas Oil ©0062 tee .002 

Heavy Gas Oi] ©0000. 226 et .003 

Heavy Fuel Oils... .. ES .005 

Asphalt & Residuum. .... 00.2... 200 eee ee .010 
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Physical Properties of Fluids 

FIGURE P-2.1 

SPECIFIC HEATS OF PETROLEUM FRACTIONS 
LIQUID STATE & 

SCp = [(0.6811 — 0.3085) + 1{0.000815—0.0003065)) x (0.055K + 0.35) ~ 
S = SP. GR. AT 60° F./60" F, vy 
K -» CHARACTERIZATION FACTOR = £1 
+= DEGREES F. £ 

~p NOTE: FOR MIDCONTINENT STOCKS (WHERE K= 118) 
- USE WITHOUT CORRECTION FACTOR. 
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Physical Properties of Fluids   

FIGURE P-5.38 
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