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INTRODUCCION

En los cursos y libros de transferencia de calor, se detalla claramente los
procedimientos, formulaciones y mecanismos de disefio basico de
intercambiadores de calor. No obstante, los datos que deben considerarse en la
aplicacion matematica del disefio no estan disponibles en ambito de la ingenieria

convencional.

Por ello este trabajo pretende dar no solamente los mecanismos de disefio con
Sus ecuaciones matematicas, sino que provee datos empiricos y experimentales
Utiles para proyectos adecuados de intercambiadores de calor de varios tipos, lo
cual puede utilizarse de manera practica para la resolucion de problemas y

construccion de los mismos.




DESCRIPCION

Intercambiadores de calor de flujo a contracorriente

Uno de los tipos de intercambiadores de calor es el de doble tubo, el cual es

conocido como tipo U (U-bend o hairpin).
Su forma es simple y contiene un tubo dentro de otro.

Figura 1. Intercambiador de calor de doble tubo

Prensa estopa—.

Prensa estopa
\

Cabezal de retorno ¥

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Dentro de los datos mas importantes esta los relacionados directamente con los

coeficientes térmicos convectivos.

Figura 2. Datos de importancia de un intercambiador de calor de doble tubo

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.




Disefio

Para simplificar el tema, se considera benceno que sera enfriado por tolueno.
1. Datos de entrada

a. Cantidad de benceno a calentar en 9820 Ib/h

b. Liquidos y temperaturas

Tabla 1. Liquidos y temperaturas

Benceno frio 80 °F a 120 °F

Tolueno caliente 160 °F a 100 °F

Fuente: Propia

c. Gravedad especifica @68 °F
Benceno 0,44
Tolueno 0,87
d. Factor de obstruccion
0,001 h-pie®-°F/BTU
e. AP =10 psi

Nota: Para todos los casos de intercambiadores de calor de flujo a contracorriente,

este valor va de 5 psi a 10 psi.

f. Se tiene en almacenes una cantidad de horquillas de 20 pie de longitud de 2” x
1-1/4” IPS (Iron pipe size)

2. Célculo
a. Obteniendo el balance de calor

Benceno




80°F + 120°F ]
tpromedio = 2 = 100°F

Tolueno

160°F + 100°F 0
tpromedio = 2 = 130°F

Del siguiente nomograma:

Figura 1. Nomograma para encontrar el calor especifico




Calor especifico = Btu/ (Ib) (grado F)

No. Liquide Rango Grados-F
29 | Acido Acitico 100%, 32-176 Calor
32 | Acetona 68-122 especifico
52 | Amoniaco -94-122 i
37 | Alcohol Amilico -58- 77 —
26 | Acetato de Amilo 32-212 B
Grados F. 30 | Anilina 32-266 0.2
400 — 23 | Bencena 50-176 a g
=] | 27 | Alcohol Bencilico -4 - 86 =
— 10 | Cloruro de Bencilo -22 - 86 20—
= | 49 | salmuera 25% CaCl, -40- 68 o2
= | 5! | salmuera 259, NaCl -40 - 68 o O3A
— | 44 | Alcohol Butilico 32-212 40 o —
= 2 | Bisulfuro de Carbono -148 - 77 4A L
= 3 | Tetracloruro de Carhone 50-140 — 0.3
=] 8 | Clorobencens 32-212 50 =
= 4 | Cloroformo 32-122 —
={ | 2l | Decano -1n2- 77 60 =
300 — | 6A| Dicloroetano -22 - 140 O6A =
— 5 | Diclorometano -40- 122 7 TA =
= IS | Difenite 176 -248| O (o) 8 (e](e] =
—| | 22| Difenilmetane 86-212 Osg L 04
3 | 16 | Oxido de Difenilo 32-392 12 —
— | 16 | Dowtherm A 32-392 110 o< o13a -FE
= | 24 | Acetato de Etilo =58 - 77 Hoog® _— = —
= |42 | Alcohol Etilico 100% 86- 176 16_18 oae// =il =2
= |46 = " 95% | 68- 176 0 B8-02 =
= |50 " u 50% 68- 176 2 719 024 i
200 — | 25 | Etil Benceno 32- 20 55 —
= | 77 | Bromuro de Etito 41- 75| %50 =95
= 13 (:h)mmt (lie Etilo -48 - 7; 026 =
—| | 36 | Eter Etilico 148 - E
= | 7| Yoduro de Etito - 32215 % 290%, o4 -
=] | 39 | Etilen Glicol— — -40-392 280 22 o =
= e — - o) b
— - —
= ¥ 41 8w ™ 06
= a2 @ 45 a8 o =
100 —~ @ 44 © o 40 b
= 43 =
= 46° 047 —
1| Na. Liguids |Rango GradosF| 049 e
—] | 2A | Fremn -11{CCIzF) |l -4- 158 — 0.7
—|e n  -12(CGlgFp) -40- 59 —
—{|4A| = -21(GHCI2F) -4- 158 —
= |7A| *» -22(CHCIF,) -4- 140 —
= |[3A| = -II3(COILF-CCIR) -4- 158 =
0 — | 38 | Glicerina -40- 68 -
| i 3 40 =
— exano - = =
— |48 | Acido Clorhidrico 30% 68- 212|950 510 —038
= |41 |Alcohol Isoamilico 50- 212 —
——1 |43 |Alcohol isobutilico 32- 212 =
= |47 | Alcohol Isopropilico -4- 122 =
—] | 31 | Eter Isopropilico -112- 68 =
— | 40 | Alcohol Metilico -40- 68 =
= |I3A] Cloruro de Metilo -112- 68 [
-100 —1 |14 | Naftaleno 194 - 392 —0.9
—1 |12 |Nitrobencens 32-212 =
—] | 34 | Nonano =28~ W7 —
—1 | 33 | Octane -58-- 77 it
={| 3 |Percioraetileng -22-284 &5
——1|45 |Alcohol Propilico -4-212 B
20 |Piridina -58- 77 5 58 =
9 | Acido Sulfirico 989, 50- 113 5 10
| | |Bidxido de Azufre -4- 212 —
23 | Tolueno 32- 140 =
53 | Agua 50- 392 B
19 | Xileno Orto 32-212 =
18 u  Meta 32-212
17 “ Para 32-212

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
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BTU
Ib°F

Cpbenceno = 0,425

BTU
Ib°F

Cptolueno = 0,44
Para el benceno:
Q = mC,AT

b BTU BTU
Q =9820 —* 0,425 —— * (120°F — 80°F) = 167000 ——

h Ib°F h
Para el tolueno:
0 167000# 1b
m = C AT = BTU = 6330 E
p 0’44W * (160°F — 100°F)

Calculando el MLDT (media logaritmica del diferencial de temperaturas):

Tabla 2. MLDT
Fluido caliente Fluido frio Diferencia

Alta 160 °F 120 °F 40 °F At,
temperatura

Baja 100 °F 80 °F 20 °F At
temperatura

20 °F At, — At
Fuente: Propia
mipT = 2274 20°F = 28,8 °F
2,3 % log (Z‘_g) 2,3 xlog (40/,,) :

Las temperaturas caléricas para este caso son las promedio:




— o
tpromedio benceno — 100°F

— o
tpromedio tolueno — 130°F

b. Para el tubo interior:

De acuerdo a la siguiente tabla, se nota que el area del anulo es inferior a la del

tubo interior por lo que se coloca la corriente mayor en el tubo interior, o sea el
benceno.

Figura 2. Areas de flujo y diametros equivalentes en intercambiadores de calor de
doble tubo

Area de flujo, plg? Anulo plg
Intercambiador, IPS 3
Anulo tubo de d,
—p 2 X1Y 1.19 1.50 | 0915 | 0:40
2V X 1Y4 2.63 1.50 2.02 0.81
3 X2 2.93 3.385 1.57 0.69
4 X3 3.14 7.38 1.14 0.53

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

c. Para el tolueno:

Figura 3. Dimensiones de tuberia de acero (IPS)




4 bt
Tamarfio ’ Area |Superficie por pie | Peso por
nominal | Cédula DI vle | 9€ flujo | lineal, pies?/pie | pie lineal
del tubo, DE,Plg| No. | DLPlg | poriubo, ; . Ib de
IPS plg ] 7 plg2 Exterior | Interior | acarg
b 0.405 40* 0.269 0.058 | 0.106 0.070 0.25
80T 0.215 0.036 0.056 0.32
% 0.540 40* 0.364 0.104 0.141 0.095 0.43
80t 0.302 0.072 0.079 0.54
3 0.675 40* 0.493 0.192 0.177 0.129 0.57
807 0.423 0.141 0.111 0.74
] 0.840 40* 0.622 0.304 0.220 0.163 0.85
80t 0.546 0.235 0.143 1.09
34 1.05 40* 0.824 0.534 0.275 0.216 1.13
807 0.742 0.432 0.194 1.48
1 1.32 40* 1.049 0.864 | 0.344 0.274 1.68
807 0.957 0.718 0.250 2.17
== 111 1.66\/ 40* 1.380 ¢ 1.50 0.435/ 0.362 2.28
80F 1.278 1.28 0.335 3.00
114 1.90 40* 1.610 2.04 0.498 0.422 2.72
807 1.500 1.76 0.393 3.64
y
. 2 2.38 40* 2.067/ 3.35 0.622 0.542 3.66
80T 1.939 2.95 0.508 5.03
214 2.88 40* 2.469 4.79 0.753 0.647 5.80
80t 2.323 4.23 0. 609 7.67
3 3.50 40* 3.068 7.38 0.917 0.804 7.58
807 2.900 6.61 0.760 10.3
4 4.50 40* 4.026 12.7 1.178 1.055 10.8
80t 3.826 11.5 1.002 15.0
6 6.625 40* 6.065 28.9 1.734 1.590 1910
807 5.761 26.1 1.510 28.6
8 8.625 40* 7.981 50.0 2.258 2.090 28.6
80T 7.625 45.7 2.000 43 .4
10 10.75 40* 10.02 78.8 2.814 2.62 40.5
60 9.75 74.6 2.55 54.8
12 12.75 30 12.09 115 3.338 3.17 43.8
14 14.0 30 13.25 138 3.665 3.47 54.6
16 16.0 30 15.25 183 - 4,189 4.00 62.6
18 18.0 201 17.25 234 4.712 4.52 72.7
20 20.0 20 19.25 291 5.236 5.05 78.6
22 22.0 201 | 21.25 355 5.747 5.56 84.
24 24.0 20 23.25 425 6.283 6.09 94.7

* Comiinmente conocido como estindar.
T Comiinmente conocido como extragrueso.

¥ Aproximadamente.
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

D, = 20677 _ 0,1725 pi
2 — 12" ] ple
=L _ o138
1= 12" - Y% ple
n(D? — D? m[(0,1725pie)? — (0,138pie)?
0 = (D; —Di) _ ml( pie)? — ( 10)]=0’08261m,€2
4 4
a,:area del anulo
D? — D? 0,1725pie)? — (0,138pie)?
De=( 2 1)2[( pie) ( p )]=0,0762pie
D, 0,138 pie
D,: Diametro equivalente
Velocidad de masa:
G, = Mo 9 /. 767000 — 2
“ a, 0,00826piez h — pieZ

Figura 4. Viscosidades de liquidos
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Viscosidad °F
Temperatura °C

Centipoises
Deg.C. Deg.F.

100
200 — 390
i}— 380
190 — 370
+ 360
Y80 T l.iss0
170 — 340
4 330
160 — 320
-+ 310 30
150 —— 300
-+ 290
140 —_ 280 20
1 270
L 250
o
4 240
110 —+ 230 g
4 220 20 5
100 — 210 28 7
1200 - 7=
90 —L |90 26 = 5
L 180 ——
— 4
80 + 170 24 r—
vo.t 1E0 i ) .
1 150 !
60 —+ 140 20 5
_‘{
50 |+ 120~ 18
_[ 1o \\\,\ 5 | |
40 Y6t
0 =
_j e S5 L ’f\ttf\€ 1
L 90 4 - ‘
30 — e =3 = o8
L 80 CEE Rt T
= 12 7 g 2 0.7
s IR Iy ' T 06
200 : (4 28]
4+ 60 10 o . 05
10 + 50 8 ] = 04
-+ 40 \ . =—
= | = 03
o—L 30 : — ":'
s a4 h B E e
=0 =1 5% " = -
— 2 it =
VRS \ h = =5
Caa= - 18 e
i HeWicwipa vy g = B o .
| ol
—30-* -20

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
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A 130 °F (tpromedio)
u=041Cp

b
pie—h

u=041Cp=*242 =099

El nimero de Reynolds:

. lb
De % Ga 0,0762 ple * 767000h——pl€2
Re = = b
K 0,99 —
pie — h
Re = 59000
A 130 °F

¢, =044 51U

P Ib°F

Figura 5. Conductividades térmicas de liquidos
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Liquido oF k Liquido ‘F| &
Aceites — = T IR |
RICING! woiiielsivioiin SRl e <eee] 68 | 0.104 Bromobencen® - °- { 2’132 g:gg
Ot ....... B2 | S30iiay e s 2 o
: S ¢ ) AXDOTION oaatarey il 86 |0
Acetato de etilo ..... SR e 2%% 8?8? Bisulfuro de © 167 0'8?;
Alcohol 100% ......... cesesl 68 | 0.105| Tetraclora®@ -ccttUttitcece | 32 10107
80% ... Searneendl - 68 10037 TR ] | 154 !0.094
B0 o --+] 68 | 0.176C1 de calcio salmuera 30%; 86 |0.32
40% o TR L = 68 0.224 oruro i 15% 86 032
. 20% 68 | 0.281|c de sodio, salmuera 25.0%| 86 'K 033
B T00% vivvsaniaes el 122 0.087 oruro 12-5% 86 034
COCENO .verevevnensoscnanns 86 | 0.086/C1 orobencet <t e gg 8_083
Bromuro ......... ciwesennel Tou | Go83Clovatormo sl 0L S E e
7 SRR S N e L vodl 86 0.'0;8 Cymene (p2* 14;)6 %079
Yoduro = oo S T T %gz 88%2 Decano (1) ~~*77T TN 1‘;8 08335
5 s 2 tADI0 S5 N 0.
Acetato de amilo ......... s 123 8833 iclorodifluorom e 60 0.8237
Alcohol (m-) ........ SRR A 86 0:094 100 | 0.048
212 | 0.089 140 © 0.043
.86 [ 0.088 el
Acetato butilico (n- S 0-087 Diclorostanio.  +*7"7 U7 L1 L TS
Alcohol (m-) ( i .) ___________ 77;86 gggg iclorometan?® gg 8(1);%
: 16 ; J60 i iivmialera ooy 0.075
Abeton CiS02)  vowmirscimeniss 53 3859)? ter de Petté 167 | 0.073
L P A “osises 186 0.102 tilen glic()l .‘.-.-.:::::::::: gg 8.(1);3
Acido acético 100% ...... coo| Te% | 2095 (Gasolina 15500 "I Sl 63 | 0:164
£ B2 BOOLT ha i 68 0.20 cerina 80% -t 68 0.189
Acide: estedrico ... c.io o0l 4 212 | 0.078 60T +-rvrreneennn 68 { 0.220
Acido laurico ........ ee RO 212 | 0.109 40% =220 ios ssnnes 68 1 0.259
Aeido Faleicol e o e Rte S - 212 {0092 Q0% v miidnnaaiae 68| 0.278
AC.ldO palqupco _______ SN 212 0.08 100% P e AR 212 0.164
Acido sulfdrico 90% B T 0-213 ; (). e e 86! 0.081
i e i
Rgwcii 0 "L 8 [930 Mexano (m) oo 10| 6078
86 |0.356 [Kerosena .----""" """ 7Tttt 163 0.088
MUDEH L st "53| 383"
Alcohol alfico ............... 6 .[0:308 Mercurio .«c '\ ... ......... 86 | 0.095
Alcohol heptilico (n-) ........ : 77&8;6 8(1)32 Nitrobencen© 212 | 0.088
. R R e Je S0 S S 86 0.125
Alcohol hexilico (n-) ......... 4o | Soa1 Nitrometano 140 | 0120
SAD e s e e s as el .084
Aleohol metdlico 100% ........ 1eE | 3090 Nenano 2 140 | 0,082
0% osienisieis ] U SR ST .0
60% ... vk £R | i jostano (6 140 | 0.081
4026 Sratsicalsns B 10097 Pivalichtde oot 86 | 0.084
2 1 o
Cloruro ......0.." el e p | OB fPentang feu) TR 167 | 0074
8 % R e S oo T L] i
Alcohol propilico. (n-) ........ 83 8'833 P:;lv;(l)oroemexf? ................. 212 49
X 167 0: -----
AlcoBOl (I80:). wivwcoioisimmiersnainiis lgg 088? Toliiene s S TRt e
Amoniaco:, |l oo N0 Cons o wieia et 0.090 .
Amoniaco, acuoso, 26% ....... 5636 8%81 g’:i?lﬂ:::éizzg
Anilina .... 140 | 0.29 Turpentina (2
i M da 32-68; 0.100 Vaselina ..--"°"
..................... 86 | 0.092 ﬁeno (orto')
140 | 0.087 Xileno (meta-)

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
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BTU.pie

Por tanto,

Wl

BTU b
0,44 lb—oF * 0,99 ple—h

Cp*u
(—k ) - BTU.pie = 1725
0,085 h.pie?.°F

W=

Calculando jycon Re = 59000:

Figura 6. Curva de transferencia de calor lado de tubos

Re=B8
10002, 60 100 3 1000 ;
606 2 3 4 66 ¢ 2 4 e 4 §6 8 &PO
i CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO o
500 ap=dma de flujo a Rravés de los tubos, pies cuadrados (ol
400 ¢ =galer especifico del fluido, Btu/lb X °F 200
30 D =didmetro Interlor de los tubos, pies i
G =welocidad masa, W/ai) Ib/h X piet s
h; =coeficiente da pelicula, Btu/h X pie? X *F : . H
L K = coductividad témica, Btu/h X pie! X °F/ple : "z'{"“‘w : “)"",
L = Lomitud de I trayectoria, pi
oo b w = Peso del ﬂnld: que :Iwﬂtl:r; y . g
& o p = Viscosidad a la tewperatura calérica, Ib/pie X h 0,
s jy= Viscosidad 2 I temperaturz de fa pared dol fubo, 803
EIESY 13
£Be w44
— 402
0 —_
G0 o0 3z
2= 20 E ol
1< 10 B 0z
_f ot nn"x "l!
10 3
g o
. a
g 6
: s
: 4
3
2
2
1 i i 1
0 20 30 40 5060 80 100 00 3 4 561610 2 3 4 58675000 203 4 SETRN0000 2 3 4 567061000000
Re=25
i
Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
ju ~ 167
Entonces,
1
2 0,14
ho— k (Cp*u\3 u
o=Jn*p ¥\ =) *\
e Uw

15




Uy viscosidad dinamica en Cp

BTU.pie
h =167 O0% h.pie”.7F 1725+ 222 _ 393 BTU
= *k *k *k = _—
? 0,0762 pie ’ 1 h.pie2.°F

d. Para el tubo interior (benceno)

Figura 7. Dimensiones de tuberia de acero (IPS)
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4 bt
Tamarfio ’ Area |Superficie por pie | Peso por
nominal | Cédula DI vle | 9€ flujo | lineal, pies?/pie | pie lineal
del tubo, DE,Plg| No. | DLPlg | poriubo, ; . Ib de
IPS plg ] 7 plg2 Exterior | Interior | acarg
b 0.405 40* 0.269 0.058 | 0.106 0.070 0.25
80T 0.215 0.036 0.056 0.32
% 0.540 40* 0.364 0.104 0.141 0.095 0.43
80t 0.302 0.072 0.079 0.54
3 0.675 40* 0.493 0.192 0.177 0.129 0.57
807 0.423 0.141 0.111 0.74
] 0.840 40* 0.622 0.304 0.220 0.163 0.85
80t 0.546 0.235 0.143 1.09
34 1.05 40* 0.824 0.534 0.275 0.216 1.13
807 0.742 0.432 0.194 1.48
1 1.32 40* 1.049 0.864 | 0.344 0.274 1.68
807 0.957 0.718 0.250 2.17
== 111 1.66\/ 40* 1.380 ¢ 1.50 0.435/ 0.362 2.28
80F 1.278 1.28 0.335 3.00
114 1.90 40* 1.610 2.04 0.498 0.422 2.72
807 1.500 1.76 0.393 3.64
y
. 2 2.38 40* 2.067/ 3.35 0.622 0.542 3.66
80T 1.939 2.95 0.508 5.03
214 2.88 40* 2.469 4.79 0.753 0.647 5.80
80t 2.323 4.23 0. 609 7.67
3 3.50 40* 3.068 7.38 0.917 0.804 7.58
807 2.900 6.61 0.760 10.3
4 4.50 40* 4.026 12.7 1.178 1.055 10.8
80t 3.826 11.5 1.002 15.0
6 6.625 40* 6.065 28.9 1.734 1.590 1910
807 5.761 26.1 1.510 28.6
8 8.625 40* 7.981 50.0 2.258 2.090 28.6
80T 7.625 45.7 2.000 43 .4
10 10.75 40* 10.02 78.8 2.814 2.62 40.5
60 9.75 74.6 2.55 54.8
12 12.75 30 12.09 115 3.338 3.17 43.8
14 14.0 30 13.25 138 3.665 3.47 54.6
16 16.0 30 15.25 183 - 4,189 4.00 62.6
18 18.0 201 17.25 234 4.712 4.52 72.7
20 20.0 20 19.25 291 5.236 5.05 78.6
22 22.0 201 | 21.25 355 5.747 5.56 84.
24 24.0 20 23.25 425 6.283 6.09 94.7

* Comiinmente conocido como estindar.
T Comiinmente conocido como extragrueso.

¥ Aproximadamente.
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

D= 138" _ 0,115 pi
- 12" - Y ple

T T
a, = ZDZ =7 (0,0115pie)? = 0,0104 pie?

a;:area del flujo total

Velocidad de masa:

G = o %0 T P/h 943000 ————
™ @, 00104 pie? h — pie?
A 100 °F (tpromedio)
u=072Cp

u=072Cp=*242=1,7424

pie — h

El nimero de Reynolds:

. lb
Re = = D
K 1,7424 —
pie — h
Re = 62238,86
A 100 °F
C, =0425 BTU
P Ib°F

Figura 8. Conductividades térmicas de liquidos
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Liquido oF k Liquido ‘F| &
Aceites — = T IR |
RICING! woiiielsivioiin SRl e <eee] 68 | 0.104 Bromobencen® - °- { 2’132 g:gg
Ot ....... B2 | S30iiay e s 2 o
: S ¢ ) AXDOTION oaatarey il 86 |0
Acetato de etilo ..... SR e 2%% 8?8? Bisulfuro de © 167 0'8?;
Alcohol 100% ......... cesesl 68 | 0.105| Tetraclora®@ -ccttUttitcece | 32 10107
80% ... Searneendl - 68 10037 TR ] | 154 !0.094
B0 o --+] 68 | 0.176C1 de calcio salmuera 30%; 86 |0.32
40% o TR L = 68 0.224 oruro i 15% 86 032
. 20% 68 | 0.281|c de sodio, salmuera 25.0%| 86 'K 033
B T00% vivvsaniaes el 122 0.087 oruro 12-5% 86 034
COCENO .verevevnensoscnanns 86 | 0.086/C1 orobencet <t e gg 8_083
Bromuro ......... ciwesennel Tou | Go83Clovatormo sl 0L S E e
7 SRR S N e L vodl 86 0.'0;8 Cymene (p2* 14;)6 %079
Yoduro = oo S T T %gz 88%2 Decano (1) ~~*77T TN 1‘;8 08335
5 s 2 tADI0 S5 N 0.
Acetato de amilo ......... s 123 8833 iclorodifluorom e 60 0.8237
Alcohol (m-) ........ SRR A 86 0:094 100 | 0.048
212 | 0.089 140 © 0.043
.86 [ 0.088 el
Acetato butilico (n- S 0-087 Diclorostanio.  +*7"7 U7 L1 L TS
Alcohol (m-) ( i .) ___________ 77;86 gggg iclorometan?® gg 8(1);%
: 16 ; J60 i iivmialera ooy 0.075
Abeton CiS02)  vowmirscimeniss 53 3859)? ter de Petté 167 | 0.073
L P A “osises 186 0.102 tilen glic()l .‘.-.-.:::::::::: gg 8.(1);3
Acido acético 100% ...... coo| Te% | 2095 (Gasolina 15500 "I Sl 63 | 0:164
£ B2 BOOLT ha i 68 0.20 cerina 80% -t 68 0.189
Acide: estedrico ... c.io o0l 4 212 | 0.078 60T +-rvrreneennn 68 { 0.220
Acido laurico ........ ee RO 212 | 0.109 40% =220 ios ssnnes 68 1 0.259
Aeido Faleicol e o e Rte S - 212 {0092 Q0% v miidnnaaiae 68| 0.278
AC.ldO palqupco _______ SN 212 0.08 100% P e AR 212 0.164
Acido sulfdrico 90% B T 0-213 ; (). e e 86! 0.081
i e i
Rgwcii 0 "L 8 [930 Mexano (m) oo 10| 6078
86 |0.356 [Kerosena .----""" """ 7Tttt 163 0.088
MUDEH L st "53| 383"
Alcohol alfico ............... 6 .[0:308 Mercurio .«c '\ ... ......... 86 | 0.095
Alcohol heptilico (n-) ........ : 77&8;6 8(1)32 Nitrobencen© 212 | 0.088
. R R e Je S0 S S 86 0.125
Alcohol hexilico (n-) ......... 4o | Soa1 Nitrometano 140 | 0120
SAD e s e e s as el .084
Aleohol metdlico 100% ........ 1eE | 3090 Nenano 2 140 | 0,082
0% osienisieis ] U SR ST .0
60% ... vk £R | i jostano (6 140 | 0.081
4026 Sratsicalsns B 10097 Pivalichtde oot 86 | 0.084
2 1 o
Cloruro ......0.." el e p | OB fPentang feu) TR 167 | 0074
8 % R e S oo T L] i
Alcohol propilico. (n-) ........ 83 8'833 P:;lv;(l)oroemexf? ................. 212 49
X 167 0: -----
AlcoBOl (I80:). wivwcoioisimmiersnainiis lgg 088? Toliiene s S TRt e
Amoniaco:, |l oo N0 Cons o wieia et 0.090 .
Amoniaco, acuoso, 26% ....... 5636 8%81 g’:i?lﬂ:::éizzg
Anilina .... 140 | 0.29 Turpentina (2
i M da 32-68; 0.100 Vaselina ..--"°"
..................... 86 | 0.092 ﬁeno (orto')
140 | 0.087 Xileno (meta-)

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

k =

BTU.pie

0,091 ———
""" h.pie’. h
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Por tanto,

1
1 BTU b \3
(Cp % ‘u)§ 3 0,4‘25lb—OF * 1'7424ple—h B 1 99
k - BTU.pie -
00913 pie?

Calculando jycon Re = 62238,86:

Figura 9. Curva de transferencia de calor lado de tubos

Re=28
200000 20 50 100 3 1000 y
aoé 2 3 4 65§ 2 4 u 4 §$6 48 I&O
i CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO 0
500 apwdra de flojo a través de los tubes, pies cuadrados 5
400 ¢ =calor especifico del fluido, Btu/Ib X °F a0l
300 D =didmetro Interlor de los tubos, pies i
G =wlocidad misa, W/ai! Ib/h X piet o
200 h; =coeficiente da pelicula, Btu/h X pie? X *F _,{ L H \‘
K = conductividad térmica, Btu/h X piet X °F/ple - Fi »
L = Lomitud de la trayectorin, pies
00 w = Peso del fluido que fluye, Ib/h - 4 i SN 0
. = = Viscosidad a la temperatura calérica, Ib/pie X h 100
jw= Viseosidad 2 la temperatura de fa pared dol fubo, H
n 82
-~ 40° :gé
e,
0 2
g- < 20 B ; 20 C'T:
L =3 7
X et g
R 3
10 g
: 10
- a
5 6
s s
: 4
)
2
: 2

0 20 30 40 5060 80 00 00 3 4 561600 2 3 4 56150000 23 4 56ETHN0000 2 sauumé.ooo
Re=02

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

ju ~ 200

Entonces,

Uw:viscosidad dinamica en Cp

BTU.pie
h; = 200 * OO b pie” °F +199+1=131493 210 _
L 0,115 pie ’ ~ "7 77T hopie?.°F
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Corrigiendo h;:

h D! 314,93 BTU | 138 261,81 BTy
. = — = * = —_—
" DE "7 h.pie2.°F  1,66" """ h.pie?.°F
e. Coeficiente total limpio U,
hi, *h, 261,81 %323 BTU
U, = = =144,6 ———
h,, +h, 261,81+ 323 h.pie?.°F
f. Coeficiente de disefio
! = ! +R
Up U, °
52 0
R, = 0,002 h"#eu'}: (ya que se definié 0,001 h-pie?-°F/BTU por cada corriente)
1 1 0002 h.pie?.°F
Up 1446 BTU 7 BTU
" h.pie?.°F
Up =112,16 51U
b """ h.pie?.°F
g. Resumen
Tabla 3. Resumen de datos
hio ho
261,81 BTU 323 BTU
""" h.pie?.°F h.pie?.°F
U, BTU
144,6 ————
h.pie?.°F
U BTU
112,16 —————
h.pie?.°F

Fuente: Propia

h. Superficie requerida
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Q =Up*AxMLDT

0 167000217 2
A= = = 51,69 pie
Up *MLDT 11316 % « 28,8 °F

Figura 10. Dimensiones de tuberia de acero (IPS)
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4 bt
Tamarfio ’ Area |Superficie por pie | Peso por
nominal | Cédula DI vle | 9€ flujo | lineal, pies?/pie | pie lineal
del tubo, DE,Plg| No. | DLPlg | poriubo, ; . Ib de
IPS plg ] 7 plg2 Exterior | Interior | acarg
b 0.405 40* 0.269 0.058 | 0.106 0.070 0.25
80T 0.215 0.036 0.056 0.32
% 0.540 40* 0.364 0.104 0.141 0.095 0.43
80t 0.302 0.072 0.079 0.54
3 0.675 40* 0.493 0.192 0.177 0.129 0.57
807 0.423 0.141 0.111 0.74
] 0.840 40* 0.622 0.304 0.220 0.163 0.85
80t 0.546 0.235 0.143 1.09
34 1.05 40* 0.824 0.534 0.275 0.216 1.13
807 0.742 0.432 0.194 1.48
1 1.32 40* 1.049 0.864 | 0.344 0.274 1.68
807 0.957 0.718 0.250 2.17
== 111 1.66\/ 40* 1.380 ¢ 1.50 0.435/ 0.362 2.28
80F 1.278 1.28 0.335 3.00
114 1.90 40* 1.610 2.04 0.498 0.422 2.72
807 1.500 1.76 0.393 3.64
y
. 2 2.38 40* 2.067/ 3.35 0.622 0.542 3.66
80T 1.939 2.95 0.508 5.03
214 2.88 40* 2.469 4.79 0.753 0.647 5.80
80t 2.323 4.23 0. 609 7.67
3 3.50 40* 3.068 7.38 0.917 0.804 7.58
807 2.900 6.61 0.760 10.3
4 4.50 40* 4.026 12.7 1.178 1.055 10.8
80t 3.826 11.5 1.002 15.0
6 6.625 40* 6.065 28.9 1.734 1.590 1910
807 5.761 26.1 1.510 28.6
8 8.625 40* 7.981 50.0 2.258 2.090 28.6
80T 7.625 45.7 2.000 43 .4
10 10.75 40* 10.02 78.8 2.814 2.62 40.5
60 9.75 74.6 2.55 54.8
12 12.75 30 12.09 115 3.338 3.17 43.8
14 14.0 30 13.25 138 3.665 3.47 54.6
16 16.0 30 15.25 183 - 4,189 4.00 62.6
18 18.0 201 17.25 234 4.712 4.52 72.7
20 20.0 20 19.25 291 5.236 5.05 78.6
22 22.0 201 | 21.25 355 5.747 5.56 84.
24 24.0 20 23.25 425 6.283 6.09 94.7

* Comiinmente conocido como estindar.
T Comiinmente conocido como extragrueso.

¥ Aproximadamente.
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

0,435 pie?
pie longitud

De la tabla anterior para tubo de 1-1/4 IPS hay

Por tanto,

A
Longitud requerida = ————— = 118,84 pie
’ pie

Como las horquillas son de 20 pie,
[~ L™
_v

1 horquilla = 20 pie por dos lados = 40 pie

Por tanto,
3 horquillas * 40 pie = 120 pie
120 pie > 118,84 pie OK
Se necesita por tanto 3 horquillas y se conectaran en serie.
i) Correccion

La nueva superficie sera:

2

. ie
Area corregida = A, = 120 pie * 0,435 };ie = 52,2 pie?
Por tanto,
0 1670003’;;—11
U ida = Upe = = =111,08 ———
beorregida = ¥Dc ™ A « MLDT ~ 52,2 pie? 28,8 °F h.pie?.°F
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BTU BTU

R U Uy O pprezer — MLO8poereE 0.00208 h.pie?.°F
dcorregida — - =V, e ——
Ue=Ue 144,65 sop + 11108 i e

j. Caida de presion
j.-1.Para el anulo:

D, = (D, — D;) = (0,1725 pie — 0,138 pie) = 0,0345 pie

. lb
) De % Ga 0,0345 ple * 767000h——pl€2
Rea’nulo = = b = 26800
H 0,99 —
pie—h
f =0,0035+ 0264
4 De " Ga)0,42
u
= 0,0035 + 0264 0,0071
r=0 (26800)042 ™

De la siguiente figura:

Figura 11. Gravedades especificas y peso molecular de liquidos
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: |
C esto Mol. | S * Compuesto Mol. S*
ompu a
i ...l 645 | 0.92
0.78 Cloruro de etilo ..........
cetaldehido . .i..eve- etk 1333% 0.88 Cloruro de metilo ....coeveens ggg 83%
cetato de amilo ..veeeneess |88 | 0.90 || Cloruro de m-propilo.........-slygp | g
cetato de etilo ...... sl vl 74,9 | 093 Cloruro de sulfariclo.......... 187.9 | 208
Acetato e metilo ...vieenr -‘ -.'. 58.1 | 0.79 Dibrometano ................. 9910 1.17
LatODB  « ..o s e ~o]116.2 | 0.88 || DICIOROSLANO  ooeose e evnnes v 88.9 | 1.34
cetato de butilo ...eeee.n 86.1 | 0,93 || Diclorometano ........ s rvvttlgede | 000
cetato de vinilo .....ene- 1180 | 1.0 Difenilo  ...cvviiiiiiineiianee a1 om
BER - - ii1o0 1009 +aemonssss 604 | 105 || Eter etflico ...\ neennnno| TE ] 0T
cido acét_ co 0°o ......... 1.07 Etilbenceno .......... oo a e 881 1.04
cido acético T0% ..o.eocer-t 881 | 0:96 | Etilglicol ......oivvueeiiienns 94.1 | 1.07
p-butiirxilco ....... S esRBd 10,88 Fenol .. yLEeel IR siiweeanonl gl Sl
ido i-butirico ocecocresererss 116.8. | 1.77 ‘|l Formiatol e €LLIO" veesgeesis: 92.1 | 1.96
Acido clorosulfénico ....... 46.0 | 1.22 || Glicerina 100% ...voovvnereers 113
Bl O g ol i e (L8O || GHoEZR 0% wouoosriner (OB s
B o s S g 1.38 || n-heptano ..... o WA 86.1 | 0.66
Acido m nciénicoo ........... 741 0.99 n-hexané) d odio 507 ............ 153
B0 Rt 100% . vanvnne 86,1 | 188 || EBidroxido €82 S T 155.9 | 1.93
Sl g e 1,84 | Todueg 08 BLAG e et t oot 170.0 | 1.75
Acido sulfirico 98% ... cacre V1081l Yoduto de TFPRODO feersvie 200.6 | 13.55
Lo e o g MeEme e s e Sog
Alcohol a ixlgo .............. ‘| 882 |0.81 Metacreisoloo.‘?. i . ekl 395 0.79
Aleohol e thico - ARy ..o 741 1081 Metanol Rt G T 0.82
ST e e (R L B . i T 0.94
e 110|461 | 078 | Mo etona .ioieveesereinsf, T2l | 081
B e BB s an frn s L e = N 1128.1 | 1.14
PLoliol el R e 00d || INSSEHD __reranan Lot G 123.1 | 120
Alcohol etflico 40% .. 60.1 0.79 || Nitrobenceno . C37a 116
Alcohol isopropilico ........ 113023 | 0.82 || Nitrotolueno, orto ........ 1371 | 116
Alcohol octilico ..... T 601 0.80 || Nitrotolueno, meta .. 1371 1.99
Alcohol n-propilico ........ Y0l 0.8l Nitrotolueno, para .......-«-:ipy 5 0.70
finoniaco 100% ..o oeneennens] 00 0,81 | DOGlBO0  comesiat i 146.1 | 1.08
moniaco 26% .....evoo .. 1021, |1.08 || Oxalato de dietllo -.......c-rhyygy | g
Anhidrido acético ........... 931" [1.02 || Oxalato de dimetllo ......... 174.1 | 1,02
T 108.1 (099 | Oxalato de dipropilo ........: 202.3 | 1.6
CAnisol L ...ieieeens ceeeereneePogy loss pentafloroetano .............. 721 0'6:'3
#Benceno ... oo s R S B41 138 || D-DEDtANO . ...ieeseieeiet Al e
¥ Bi'ox1'do %e azifg':m; ...... 440 |1.99 Propano A fapierenet) SARRH
R R L U 76.1 |1.98 || Salmuerd, L& fop G i el 1.19
‘Blsulfuf‘l’ e 171.0 | 1.42 Sag?‘“e’a’ o e e 17230 | 097
R o it L. e 171.0 |1.41 | Sodio TOROREANG.  orasbinamy o\ 1B797 1560
| Bromotolueno, o ‘11710 | 1.39 Tetracloroets e 165.9 163
| Bromotolueno, para .......oeee 1089 |1.43 Tetracloroetileno «....oveevveve a8 | e
yomuro de etilo .......oeienes 1930 | 135 || Tetracloruro de carbono ....... e | A5
romuro de n-propilo ......... 581 | 060 Tetracloruro de titanio ........ hom | oA
.................. 281 | 060 Tribromuro de fésforo ........ 4313 | 516
jlbutano ... *****1100.2 | 0.96 || Tricloruro de arsénico ........- Rl oy
1 Ciclohexanol .....cooeveeeenrs 112.6 |1.11 || Tricloruro de fésforo .......... sl 15k
Clorobenceno ..... 1194 |1.49 | Tricloroetileno 10 087
Clorofolrmo 'c'n:tb. 3 g 1966 |1.08 Tolueno b O 1 087
& Clorotolueno, s 1966 |1.07 Xileno, o N Vi 0.86
IR e 1966 | 107 | Xileno, meta . l 0.86
i rg{gzgtr%ueest'éﬁico ............. 2605 {223 ! Xileno, P

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

p =625

pie3

S = 0,87 para el tolueno

AFsnyio =

*S =625

lb
* 0,87 = 54,3—3
pte

pie3

4% fxG2xL

2% gxp?xD,
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2
4 %0,0071 * (767000h_l—2i62) 120 pie
AFsnu0 = ie b \2 = 23,5 pie
2  4,18x108 Z;l—z * (54’3W) x 0,0345 pie
La velocidad:
Ib
LG 767oooh_—piez_ 1oy Vi€
~ 3600%p b~ 77" s
pie
V2 3,92 psﬁ
Fperdiaa = 3*2*g - 3*@= 0,7 pie

AP, _ (AFa + Fpérdl-da> e (23,5 pie + 0,7 pie
anulo 144 - 144

b ,

) * 54,3ﬁ = 9,2 psi
Como AP, permitida = 10 psi

10 psi > 9,2 psi OK

j.2. Para la tuberia:

Con Re = 62238,86

0,264
f=00035+ s
f = 00035 + e yom = 0,006059

Figura 12. Gravedades especificas y peso molecular de liquidos
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; _ |
C esto Mol | §* Compuesto Mol. S»
ompu g
i ...] 645 | 0.92
0.78 Cloruro de etilo .......... .
cetaldehido . ....v.- sistareren Ak 133% 0.88 Cloruro de metilo . AEONR: ggg 823
cetato de amilo ....ee.se **1"g81 | 0,90 || Cloruro de n-propilo..... ool I 08D
Acetato de etilo ...... s.afe a8 08 74,9 | 093 Cloruro de sulfariclo....ee..e 1879 S0
cetato de metilo ..... ‘o -‘ -.'. 58.1 | 0.79 Dibrometano ................. 9910 1.17
cetona ...« AL "2 | 0.88 Dicloroetano ........ieieees s el 3 ay
cetato de butilo ...e.e. 1’861 | 0.93 Diclorometano ........ sesvsenlygiiol| A8
Acetato de vinilo «.veeennes | 180 | 1.0 Difenilo  ...oceeieiiiiiiieeanee 741 | om
R e S 60.1 | 1.05 [ Eter etilico .......cocceweeons 106.1 | 0.87
cido acético 100% .......c-:) OE 1.07 || Etilbenceno .......... g MRl S
ido acético T0% .....ccot " iggif | ggg || Etilghicol .ovooovvnnenncsneens 94.1 | 107
nbutirico ... aborae LBBM 11088 || EEDOL g cis sy inne e 74.1 | 0.92
i i-but B0 Yo S may rus ey 1165 1.77 Fo;-ml.ato e oe 0F e wseseiieee 921 196
Acido cloro'sulfomco ------- 46.0 1.22 || Glicerina 100% ...covcnvrvvvees i
jdo fOTMICO .. vevnvneverenes 1.50 || Glicerina 50% ....ovecnvnrers 1002 068
Y 33:7” P v 1.38 | n-heptano ..... wiwawe e 86.1 | 0.66
““““i% L e e 741 | 0.99 || n-hexano ...... O N A 1.53
propidnico ........ee 081 1.83 || Hidréxido de sodio o A agaismi 1589 (B
sulfdrico L00R S et SHGY 184 || Yoduro de etilo ...........oee: 1700 1
sulfirico 98% ....cever ]ttt | o0l Yoduro de m-propilo ........... 200.6 | 1355
sulf{lif'lco 60% yEAsT "*1'58.1 | 0.86 || Mercurio ok sy L 1081 | 1.03
PRoholm e o sl EaR [ody | MBSO ot 32.5 | 0.79
leohol Shaidiice Aty Leo| 741 |0BL | Metanc S Y 0.82
L el oo A R L S e s 0.94
Alcohol l-ﬂt“ 10000+ Breanie ... 461 1079 Metamﬁ tonao e SN O DR
L e o SR o1 ] DS e 1281 | 1.14
Jioncy LI W00 . e b 04 | INGCIAIEDD _ peenid Lo o e 1231 | 120
Alcohol etflico 40% .. 60.1 0.79 || Nitrobenceno ! A 116
Alcohol isopropilico ........ 113023 | 0.82 || Nitrotolueno, orto ........ 1371 | 118
Alcohol octilico ..... T 601 0.80 || Nitrotolueno, metad . ooeisaieneineie LE o
jcohol mn-propilico ........ 1170 loe1 Nitrotolueno, para ..........- 10/ 57
OEAGR VAODT Tsige e cospan e | ol T, 081 N miogtano  <csrescmenens 146.1 | 1.08
Amoniaco 26% ...e.iiiiere .. 1021, |1.08 || Oxalato de dietllo -.......c-rhyygy | g
Anhidrido acético ........... 931" [1.02 || Oxalato de dimetllo ......... 174.1 | 1,02
Bnfling oovoovosnennnnneneines 108.1 |0.99 || Oxalato de dipropilo ........: 2023 | 1.6
¥ Anisol . ...eeeeenn Ul 4 T T Pentafloroetano """""""" 72.1 0'6'..3
QHONCEN0 _ obsinens s ST gl WSdR 841 [12.88 || D-PERGBNG oo i sae s e nRAnE 441 . 059
J1oxico de e A e 44.0) | 1,99 || FEOPEDO oot gpad ' evess) sans| 193
| Bioxido edcacarbom;“ ....... 76.1 | 1.26 || Salmuera, Ol 1 G SRl 1.19
el 1710 | 142 | Seimuers, (o N R .} 230 | 097
' Bromotolueno, 2 ceslre et CETINO DR 1679 | 160
FOMOIOINEND,. THEM. vies it ¢ 171.0 |1.39 || Tetracloroetano ...... 1659 | 1.63
romotolueno, para .......ccee 1089 | 143 || Tetracloroetileno ..........oeesjiggrg | e
yomuro de etilo .......oeienes 1230 | 135 | Tetracloruro de carbono ....... 1oy L
romuro de n-propilo ......... 531 | 080 Tetracloruro de titanio ........ hom | oA
""""""""" 581 |0.60 || Tribromuro de fésforo .......-ljusg | g4g
ibutano . ...eee recec11002 | 096 || Tricloruro de arsénico ......... R
= Ciclohexanol .. .....coeeneeenns 1126 | 1.11 Tricloruro de fésforo .......... N 14
Clorobenceno ..... 119.4 | 1.49 Tricloroetileno 1 0.87<de=
R e s a(1a88 | 108§ LoleRb ooty . 0.87
! Cloroto ueno, s "l126.6 |1.07 ! Xileno, o0 ta 0.86
Cloroto}ueng, S, 196.6 |1.07 | Xileno, mara 0.86
Poioroiotuen, pora oo 168 1330 | oo,

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México

S = 0,88 para el benceno

p= 62,5pl_e3*5 = 62'5pie3* 0,88 =55
4xf*xGExL
Apt:f—t
2xg*xp?xD
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2
4 % 0,006059 * (943000%) « 120 pie
AF, = , m P > = 8,82 pie
2 * 4,18x108%e * (SSW) % 0,115 pie
. Ib
8,82 pie * 55—
ap, = Merp  TPTPET Pie® _ 336 psi
t 144 144 ’

Como AP, permitida = 10 psi
10 psi > 3,36 psi OK

Intercambiadores de calor de flujo a contracorriente sin aletas

Cuando se utiliza aletas, éstas son colocadas en el anulo del intercambiador. Su
funcidn es mejorar la transferencia de calor de fluido a fluido. No obstante existen

intercambiadores que no las tienen.

Figura 13. Intercambiador de calor con aletas
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Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

Para el disefio, se debe seguir el siguiente procedimiento:
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a. Se debe encontrar la temperatura promedio, tanto del fluido frio como del fluido

caliente.
_ Talta fluido frio + Tbaja fluido frio
Tpromedio fluido frio — 2
_ Talta fluido caliente + Tbaja fluido caliente
Tpromedio fluido caliente — 2
Donde,

Todas las temperaturas estan en °C.

b. Obtener las siguientes propiedades de cada fluido, tanto el caliente como el frio:
p: Densidad en kg/m®

C,: Calor especifico a presion constante en kJ/kg.K

k: Coeficiente de conductividad térmica en W/m.K

u: Viscosidad dinamica en Pa.s

Pr: El nUmero de Prandlt adimensional

Figura 14. Ejemplo de propiedades de los fluidos
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Thermophysical Properties of Saturated lce-Water-Steam

v Ve h* hy Ky ke k,

P (bar) T (K) (107 m/kg) (m¥kg) (kJ/kg) (kj/kg) (10 Pa-s) (W/m-K) (W/m-K) Pr Pr,
0.001 252.84 1.0010 1167 -374.9 2464.1 0.0723 2.40 D.0169

0.002 260.21 1.0010 600 -360.1 2477.4 0.0751 235 0.0174

0.003 265.11 1.0010 4085 -350.9 2486.0 0.0771 231 0.0177

0.004 267.95 1.0010 309.1 -344.4 2491.9 0.0780 229 0.0179

0.005 270.74 1.0010 2496 -337.9 2497.3 D.0789 227 0.0180

0.006 273.06 1.0010 209.7 -333.6 2502 0.0798 226 0.0182

0.0061 273.15 1.0010 206.0 -333.5 2502 0.0802 226 0.0182

0.0061 273.15 ~1.0002 206.0 00 2502 0.0802 0.566 0.0182 13.0 0.817
0.008 276.73 1.0001 159.4 21.9 2 0.0816 0.568 0.0184 11,66 0.323
0.010 280.13 1.0001 129.2 29.4 2° 0.0829 0.578 0.0186 10.39 0.828
0.02 290.66 1.0013 67.00 735 253 0.0872 0.595 0.0193 751 0.841
0.03 297.24 1.0028 45,66 101.1 25 0.0898 0.605 0.0195 6.29 0854
0.04 302.13 1.0041 34.80 121.4 2 0.0918 0.612 0.0198 5.57 0.865
0.05 306.04 1.0053 28.19 137.8 25 0.0933 0618 0.0201 5.08 0871
0.06 309.33 1.0065 23.74 1515 28 0.0946 0622 0.0203 4.62 0877
0.08 314,68 1.0085 18.10 1739 25 0.0968 0.629 0.0207 4.22 0883
0.10 318.98 1.0103 14.67 191.9 2583.9 0.0985 0.635 0.0209 387 0,893
020 333.23 10172 7.65 2515 2608.9 0.1042 0.651 0.0219 3.00 0913
0.30 342,27 1.0222 5.23 289.3 2624.6 0.1078 0.660 0.0224 2.60 0929
0.40 349.04 1.0264 3.99 317.7 2636.2 0.1105 0.666 0.0229 2.36 0941
0.5 354.50 10299 3.24 340.6 2645.5 0.1127 0.669 0.0233 2.19 0951
06 359.11 1.0331 2.73 3599 2653.0 0.1147 0.673 0.0236 2.06 0961
0.8 366.66 1.0385 2.09 391.7 2665.3 0.1176 0.677 0.0242 1.88 0979
1.0 372.78 1.0434 1.6937 4175 2675.4 0.1202 0.6805 0.0244 1.735 1.009
15 384.52 1.0530 1.1590 467.1 2693.4 0.1247 0.6847 0.0259 1.538 1.000
20 393.38 1.0608 0.8854 504.7 2706.3 0.1280 0.6866 0.0268 1.419 1.013
25 400.58 1.0676 0.7184 5353 2716.4 0.1307 0.6876 0.0275 1.335 1.027

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

c. Debe encontrarse el calor o masa de acuerdo a:
Q = (me)c * AT, = (me)h * ATy
Donde:
Q: Transferencia de calor entre fluidos en W
C,: Calor especifico a presion constante en kJ/kg.K
m: masa del fluido en kg/s
AT, Diferencia de temperatura del fluido frio en K: Tgiq fuido frio — Thaja fluido frio

ATy Diferencia de temperatura del fluido caliente en K: Tyi4 fivido catiente —

Tbaja fluido caliente

Nota: Los subindices h y c, significan caliente (hot) y frio (cold) respectivamente,

en referencia al fluido caliente y al fluido frio.
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d. Calcular la velocidad y el nimero de Reynolds del fluido caliente

Pr * Ac

Umhn

Donde,
pn: Densidad del fluido caliente en kg/m?®
my,: masa del fluido caliente en kg/s

U, Velocidad del fluido caliente en m/s

Vs
Ac = df
Donde,

d;: Diametro interno del tubo interno en m

Re = Pn * Ump ¥ d; 4% my,

u S mrpxd;
Donde,

p: Densidad del fluido caliente en kg/m?®

U, Velocidad del fluido caliente en m/s

d;: Diametro interno del tubo interno en m

u: Viscosidad dindmica del fluido en Pa.s

my,: masa del fluido caliente en kg/s

Re: Numero de Reynolds adimensional

Dependiendo de si el flujo es turbulento o laminar se selecciona la ecuacién de la

siguiente figura:
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Figura 15. Correlaciones para conveccion forzada turbulenta a través de tuberias

circulares con propiedades constantes

Number Correlation? Remarks and Limitations
1 (f/2)Re,Pr, Based on three-layer turbulent
Ny, =— ST boundary layer model, Pr > 0.5
1+8.7(f/2) " (P, -1)
2 Nu, = 0.021 Re,*$Pr,0* Based on data for common gases;
recommended for Prandtl
numbers = 0.7
3 ( f/2) Re,Pr, Based on three-layer model with
Nu, = 173 = constants adjusted to match
107 +12.7(f/2) ™ (P> - 1) experimental data 0.5 < Pr,
< 2000, 10* < Re, < 5 x 108
4 ( f/2) Re,Pr, Theoretically based; Webb found
Nu, = 173 i case 3 better at high Pr and this
107+9(f/2) " (Pr, - 1) Pr;" one the same at other Pr
5 Nu, = 5 + 0.015 Re,™ Pr,» Based on numerical results
m =0.88 -0.24/(4 + Pr,) obtained for 0.1 < Pr, < 10%, 10* <
Re, < 10°
n=1/3+ 0.5 exp(-0.6 Pr,) Within 10% of case 6 for Re, > 10*
Nu, =5 + 0.012 Re,*¥ (Pr, + 0.29) Simplified correlation for gases, 0.6
< Pr, <09
6 (f/p_)( Re, —1000)Pr, Modification of case 3 to fit
e (f/Z) 172 ( P23 _ 1) experimental data at low Re (2300
g 2 < Re, < 10%)
f= (158 In Re, — 3.28)2 Valid for 2300 < Re, < 5 x 10° and
0.5 < Pr, <2000
Nu, = 0.0214 (Re,%® - 100)Pr 04 Simplified correlation for 0.5 < Pr
< 1.5; agrees with case 4 within
% and +4%
Nu, = 0.012 (Re,0% — 280)Pr,0+ Simplified correlation for 1.5 < Pr
< 500; agrees with case 4 within
-10% and +0% for 3 x 10° < Re, <
108
7 Nu, = 0.022 Re,%8Pr,05 Modified Dittus-Boelter

correlation for gases (Pr = 0.5 -
1.0); agrees with case 6 within 0
to 4% for Re, > 5000

* Properties are evaluated at bulk temperatures.

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

Donde,

2002.
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f: Factor de friccion obtenido a partir de la siguiente figura:

Figura 16.Factor de friccibn de Fanning isotérmico para flujo turbulento en

tuberias circulares lisas

Turbulent Flow Isothermal Fanning Friction Factor Correlations for Smooth Circular

Ducts

Number Correlation?

Remarks and
Limitations

Ref.P

1 f=1,/1/2 pu? = 0.0791 Re-1/4

2 f=10.00140 + 0.125 Re-02

3 1/4f=1737In(Re,[F)-04

or
1/\f =4 log(Re [f)-04
approximated as
f=(3.64log Re—3.28)"
f=0.046Re0
4 f=1/(1.58 In Re - 3.28)?

w

Re

2

1/f = ( 1.7372 In

1.964 In 1{3—3.8215]

This approximate
explicit equation agrees
with case 3 within
+2.5%, 4 x 10° < Re < 107

This correlation agrees
with case 3 within
-0.5% and +3%, 4 x 10°
< Re <5 x 10°

von Karman's theoretical
equation with the
constants adjusted to
best fit Nikuradse’s
experimental data, also
referred to as the
Prandtl correlation,
should be valid for very
high values of Re.
4x10°<Re <3 x10°

This approximate
explicit equation agrees
with the preceding
within -0.4 and +2.2%
for 3 x 10* < Re < 10¢

Agrees with case 3
within +0.5% for 3 x 10*
< Re < 107 and within
+1.8% at Re = 10%
10t < Re < 5 x 10°

An explicit form of case
3; agrees with it within
+0.1%, 10* < Re < 2.5 x
108

Blasius

Drew, Koo, and
McAdams

von Karman
and Nikuradse

Flonenko

Techo, Tickner,
and James

* Cited in References 17, 23, 24, 26.

® Properties are evaluated at bulk temperatures.
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Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

e. Calcular el coeficiente de transferencia de calor por conveccion

_Nub*k
i — dl'

Donde,

Nu,: Numero de Nusselt a temperatura del fluido (bulk temperature)
k: Coeficiente de conductividad térmica en W/m.K

d;: Diametro interno del tubo interno en m

h;: Coeficiente de conveccién interno en W/m?.K

f. Para el caso del fluido frio que se encuentra en el anulo

Donde,
p.: Densidad del fluido frio en kg/m®
m,: masa del fluido frio en kg/s

Une. Velocidad del fluido frio en m/s
T
Ac = _(Diz - dtz))
4
Donde,
d,: Diametro externo del tubo interno en m

D;: Diametro interno del tubo externo en m

g. Calculando el nimero de Reynolds
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D 4+ A,

=Di_do

Donde,

P,,: Perimetro mojado en m

A,: Area transversal del anulo en m?

d,: Diametro externo del tubo interno en m
D;: Didmetro interno del tubo externo en m

Pc * U >th
U

Re =

Donde,

p.: Densidad del fluido frio en kg/m®

Unme. Velocidad del fluido frio en m/s

D,,: Diametro hidraulico en m

u: Viscosidad dinamica del fluido en Pa.s

Re: NUmero de Reynolds adimensional

Dependiendo de si el flujo es turbulento o laminar se selecciona la ecuacion de la

siguiente figura:

Figura 17. Correlaciones para conveccion forzada turbulenta a través de tuberias

circulares con propiedades constantes
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Number

Correlation?

Remarks and Limitations

1

R

Nu, = — (f / 2) Bsgl’rh
1+8.7(f/2)" (Pr, -1)
Nit, = 0.021 Re,05Pr,04

i, (f/2)Re,Pr,
" 107+12.7(f/2) " (P2 <)

(f/2)Re,Pr,

Nu, = e -
1.07+9(f/2)"" (Pr, - 1) Pry V*

Nu, = 5 + 0.015 Re,™ Pr,”
m =0.88 -0.24/(4 + Pr,)

n=1/3 + 0.5 exp(-0.6 Pr,)
Nu, =5 + 0.012 Re,*¥ (Pr, + 0.29)

_ (f/2)(Re, ~1000)Pr,
o 1+127 (£/2) " (PR 1)
f= (158 In Re, - 3.28)2

Nu, = 0.0214 (Re,*8 - 100)Pr,04

Nu, = 0.012 (Re,0%” — 280)Pr,4

Nub = 0022 Rebo'spfbo's

Based on three-layer turbulent
boundary layer model, Pr > 0.5

Based on data for common gases;
recommended for Prandtl
numbers = 0.7

Based on three-layer model with
constants adjusted to match
experimental data 0.5 < Pr,
< 2000, 10* < Re, < 5 x 106

Theoretically based; Webb found
case 3 better at high Pr and this
one the same at other Pr

Based on numerical results
obtained for 0.1 < Pr, < 10%, 10* <
Re, < 106

Within 10% of case 6 for Re, > 10*

Simplified correlation for gases, 0.6
< Pr, <09

Modification of case 3 to fit
experimental data at low Re (2300
< Re, < 10%)

Valid for 2300 < Re, < 5 x 10 and
0.5 < Pr, <2000

Simplified correlation for 0.5 < Pr
< 1.5; agrees with case 4 within

% and +4%

Simplified correlation for 1.5 < Pr
< 500; agrees with case 4 within
-10% and +0% for 3 x 10° < Re, <
108

Modified Dittus-Boelter
correlation for gases (Pr = 0.5 -
1.0); agrees with case 6 within 0
to 4% for Re, > 5000

* Properties are evaluated at bulk temperatures.

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

Donde,

2002.

f: Factor de friccion obtenido a partir de la siguiente figura:
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Figura 18.Factor de friccibn de Fanning isotérmico para flujo turbulento en

tuberias circulares lisas

Turbulent Flow Isothermal Fanning Friction Factor Correlations for Smooth Circular

Ducts

Number Caorrelation?

Remarks and
Limitations

Ref.b

1 f=1./1/2 pu? = 0.0791 Re1/4

2 f=0.00140 + 0.125 Re032

3 1/yf=1737In(Re )04

or
1/ f =4 log(Re,f)-04
approximated as
f=(3.64log Re—3.28)"
£ =0.046 Re 9%
4 F=1/(158 In Re — 3.28)2

w

Re

1= (1.7372 In

1.964 In Re—-3.8215

This approximate
explicit equation agrees
with case 3 within
+2.5%, 4 x 10° < Re < 10°

This correlation agrees
with case 3 within
—0.5% and +3%, 4 x 10°
< Re <5 x 10°

von Kdrman's theoretical
equation with the
constants adjusted to
best fit Nikuradse's
experimental data, also
referred to as the
Prandtl correlation,
should be valid for very
high values of Re.
4 x10% < Re <3 x10°

This approximate
explicit equation agrees
with the preceding
within -0.4 and +2.2%
for 3 x 10* < Re < 108

Agrees with case 3
within +0.5% for 3 x 10*
< Re < 107 and within
+1.8% at Re = 104
10t < Re < 5 x 10°

2 An explicit form of case
] 3; agrees with it within
+0.1%, 10* < Re < 2.5 x

108

Blasius

Drew, Koo, and
McAdams

von Karman
and Nikuradse

Flonenko

Techo, Tickner,
and James

2 Cited in References 17, 23, 24, 26.

® Properties are evaluated at bulk temperatures.

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

2002.
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h. Se calcula el coeficiente por conveccion:

D? — d?

1

D, =
e do

Donde,

d,: Diametro externo del tubo interno en m

D;: Didmetro interno del tubo externo en m

D,: Diametro equivalente en m

_ Nuy xk
o — De

Donde,

Nuy,: Namero de Nusselt a temperatura del fluido (bulk temperature)
k: Coeficiente de conductividad térmica en W/m.K

D.: Diametro equivalente en m

h,: Coeficiente de conveccién exterior en W/m?.K

i. Célculo del coeficiente global de transferencia de calor

d
d, *In| 7°
1 d, do*Ry </di)

— R il
U dixh 4 2xk e,

Donde,

Us: Coeficiente global de transferencia de calor en W/m2.K
h;: Coeficiente de conveccién interno en W/m?.K

h,: Coeficiente de conveccién exterior en W/m?%.K

k: Coeficiente de conductividad térmica en W/m.K
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d,: Diametro externo del tubo interno en m
d;: Didmetro interno del tubo interno en m
R;;: Factor de resistencia interno en m*.K/W
Rs,: Factor de resistencia externo en m*.K/W

Figura 19.Ejemplo de factores de resistencia

Temperature of Heating R¢ (m?2 - K/W)
Medium Up to 115°C 115 to 205°C
Temperature of Water 50°C : Over 50°C

Water Velocity (m/s) 0.9 and Less Over 0.9 0.9 and Less Over 0.9
Seawater 0.000088 0.000088 0.000176 0.000176
Brackish water 0.000352 0.000176 0.000528 0.000352

Cooling tower and
artificial spray pond

Treated make up 0.000176 0.000176 0.000352 0.000352
Untreated 0.000528 0.000528 0.000881 0.000705
City or well water 0.000176 0.000176 0.000352 0.000352
River water
Minimum 0.000352 0.000176 0.000528 0.000352
Average 0.000528 0.000352 0.000705 0.000528
Muddy or silty 0.000528 0.000352 0.000705 0.000528
Hard (over 15 0.000528 0.000528 0.000881 0.000881
grains/gal}
Engine jacket 0.000176 0.000176 0.000176 0.000176
Distilled or closed cycle
Condensate 0.000088 0.000088 0.000088 0.000088
Treated boiler 0.000176 0.000088 0.000176 0.000176
feedwater

Boiler blowdown 0.000352 0.000352 0.000352 0.000352

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

j. Para el area de transferencia de calor:

a-_9
U, = AT,,
Donde,

0: Transferencia de calor entre fluidos en W
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U, = U;: Coeficiente global de transferencia de calor en W/m*.K

AT,,: Temperatura media logaritmica en K
Esta temperatura media logaritmica se considera:

ATl - ATZ

In (ATl/ ATz)

Sin embargo, cuando (m * C,), = (m* C,) , entonces AT, = AT, = AT,.

ATy, =

k. El area de transferencia de calor por cada horquilla:
App =21 xd, * L

Donde,

d,: Diametro externo del tubo interno en m

L: Longitud de la tuberia en m

I. El nimero de horquillas es:

Donde,

A,: Area de transferencia de calor en m?

App: Area de transferencia de calor por cada horquilla en m?

m. Calculando el coeficiente total limpio U,

d
d,*In[ 7°
1 d, < MJ 1

U " dixh T 2+k ' h

Donde,
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h,: Coeficiente de conveccién exterior en W/m?.K
h;: Coeficiente de conveccién interno en W/m?%.K
k: Coeficiente de conductividad térmica en W/m.K
d,: Diametro externo del tubo interno en m

d;: Didmetro interno del tubo en m

n. Para el factor de limpieza:

Donde,
U;: Coeficiente global de transferencia de calor en W/m*.K
U,: Coeficiente global de transferencia de calor limpio en W/m?.K
En porcentaje,
0S = 100 * U, * Ry,

Donde,

U,: Coeficiente global de transferencia de calor limpio en W/m?.K

fi. La caida de presién en el tubo es:

A _4*f*2*L*th*ph*u$nh
pt_ Z*dl

f: Factor de friccion de Fanning

L: Longitud de la tuberia en m
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d;: Diametro interno del tubo en m

Ny, Numero de horquillas

pn: Densidad del fluido caliente en kg/m?
Unn. Velocidad del fluido caliente en m/s
Ap,: Caida de presion en el tubo en Pa

0. La potencia de bombeo seré:

Ap; * my,
Np * Pn

s
I

Donde,

Ap,: Caida de presion en el tubo en Pa

pn: Densidad del fluido caliente en kg/m®

n,- Eficiencia de la bomba, considerada en 0,8
my,: masa del fluido caliente en kg/s

p. La caida de presion en el anulo es:

_4*f*2*L*th*pc*u$nc

Ap. =
pa Z*Dh

f: Factor de friccion de Fanning
L: Longitud de la tuberia en m
D,,: Diametro hidraulico en m

Ny, Numero de horquillas

p.: Densidad del fluido frio en kg/m®

Une. Velocidad del fluido frio en m/s
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Ap,: Caida de presion en el anulo en Pa
g. La potencia de bombeo seré:

Apg *m,
Np * Pe

Donde,

Ap,: Caida de presion en el anulo en Pa

p.: Densidad del fluido frio en kg/m®

n,: Eficiencia de la bomba, considerada en 0,8
m,. masa del fluido frio en kg/s

Nota: En la practica se debe adicionar pérdidas de friccion en las salidas, entradas

y vueltas en U.

Intercambiadores de calor de flujo a contracorriente con aletas

Las aletas son colocadas entre el diametro exterior del tubo interno y el diametro

interior del tubo externo.

Figura 20. Dimensiones de la aletas
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Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

Para comprender este tipo de disefios, se hara a través de un ejemplo en el cual
aceite de motor se mueve a razon de 3 kg/s y debe ser enfriado de 65°C a 55°C

por agua de mar a 20 °C. La temperatura de salida del agua de mar es 30 °C y

SN

2002.

fluye a través del tubo interior. Las propiedades dadas son:

Tabla 4. Propiedades de los fluidos

Fluido Anulo (aceite) Tubo (agua de mar)
Densidad en kg/m® 885,27 1013,4
Calor especifico a presion 1,902 4,004
constante en kJ/kg.K
Viscosidad dinamica en 0,075 9,64 x 10
kg/m.s
Conductividad térmica en 0,1442 0,639
W/m.K
Numero de Prandtl, Pr 1050 6,29
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Fuente: Propia

Algunos datos adicionales son:

Longitud de la horquilla (hairpin) = 4,5m

Diametro nominal del anulo = 2”

Diametro nominal del tubo interno = 34"

Altura de la aleta = Hr = 0,0127 m

Espesor de la aleta = § = 0,9 mm

Numero de aletas por tubo = 30

Material de tubos: Acero al carbono (k = 52 W/m.K)
Numero de tubos dentro del anulo = N,= 1

Este ultimo punto se ve reflejado en que puede haber mas de un tubo interno
dentro del tubo externo como muestra la figura.

Figura 21. Mdltiples tubos internos

Ndtese que
pueden ser tubos
desnudos o con

aletas

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

Figura 22. Problema descrito
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Hair-pin Support Engine Oil Inlet
‘ Sea Water Outlet

S
1 W N Eed S

5

S

=S
==
)

o
S
o
e

©

| t f A,_J L—g'u;m«}

l Sea Water Inlet  Section A-A
Return Bend Housing

Engine Oil Outlet

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

De la siguiente figura, se puede obtener los datos de la tuberia.

Figura 23. Datos de tuberia
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Heat Exchanger and Condenser Tube Data

= Cross-Sectional

Surface Area Area
Nominal  Qutside Schedule Wall Inside Metal  Flow
Pipe Size  Diameter Numberor Thickness Diameter Outside  Inside Area Area
(in.) (in.) Weight (in.) (in.) (ft.fe)  (ft.Yfe) (in2) (in.?)
40 0.113 0.824 0.275 0.216 0.333 0.533
3/4 1.05 80 0.154 0.742 0.275 0.194 0.434 0.432
40 0.133 1.049 0.344 0.275 0.494 0.8364
1 1.315: 80 0.179 0.957 0.344 0.250 0.639 0.719
40 0.140 1.38 0.434 0.361 0.668 1.496
1-1/4 1.660 80 0.191 1.278 0.434 0.334 0.881 1.283
40 0.145 1.61 0.497 0.421 0.799 2.036
1-1/2 1900 80 0.200 1.50 0.497 0.393 1.068 1.767
40 0.154 2.067 0.622 0.541 1.074 3.356
2 2375 80 0.218 1.939 0.622 0.508 1.477 2953
40 0.203 2.469 0.753 0.646 1.704 479
2-1/2 2.875 80 0.276 2.323 0.753 0.608 2.254 424
40 0.216 3.068 0916 0.803 2.228 7.30
3 35 80 0.300 2.900 0916 0.759 3.106 6.60
40 0.226 3.548 1.047 0.929 2.680 9.89
3-1/2 4.0 80 0.318 3.364 1.047 0.881 3.678 8.89
40 0.237 4.026 1.178 1.054 317 12.73
4 4.5 80 0.337 3.826 1.178 1.002 4.41 11.50
10S 0.134 5.295 1.456 1.386 229 22.02
5 5.563 40 0.258 5.047 1.456 1.321 4.30 20.01
80 0.375 4.813 1.456 1.260 6.11 18.19
10S 0.134 6.357 1.734 1.664 2.73 31.7
6 6.625 40 0.280 6.065 1.734 1.588 5.58 28.9
80 0.432 5761 1.734 1.508 8.40 26.1
10S 0.148 8.329 2.258 2.180 3.94 54.5
8 8.625 30 0.277 8.071 2.258 2.113 7.26 51.2
80 0.500 7.625 2.258 1.996 12.76 45.7
108 0.165 10.420 2.81 2.73 5.49 85.3
10 10.75 30 0.279 10.192 2.81 2.67 9.18 81.6
Extra heavy 0.500 9.750 2.81 2.55 16.10 747
10S 0.180 12.390 3.34 3.24 71 1206
12.75 30 0.330 12.09 3.34 317 1288 1148
Extra heavy 0.500 11:75 3.34 3.08 19.24 108.4
10 0.250 135 3.67 3.53 10.80 143.1
14 14.0 Standard 0.375 13.25 3.67 3.47 16.05 1379
Extra heavy 0.500 13.00 3.67 3.40 2121, 1327
10 0.250 15.50 419 4.06 12.37 188.7
16 16.0 Standard 0.375 15.25 4.19 3:99 18.41 1827
Extra heavy 0.500 15.00 419 3.93 2435 1767
108 0.188 17.624 4.71 4.61 10.52 2439
18 18.0 Standard 0.375 17:25 471 4.52 20.76 2337
Extra heavy 0.500 17.00 4.71 4.45 2749 2270

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

Para este caso:

Tuberia de %", cédula 40, d,= 0,02666 my d;= 0,02093 m.
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El didmetro nominal del anulo es 2” y D;= 0,0525 m.

El flujo méasico de agua de mar puede ser calculada a partir del balance de calor:

- (Gyxmm), « ATy 341,902 * (65 — 55)
Me= T *AT, | 4,004+ (30 — 20)

= 1,425kg/s

La seccion transversal en el anulo con aletas es:

T
A, = Z(Diz—dg*Nt)—(é‘*Hf*Nf*Nt)

s
A, = 1 ((0,0525)? — (0,02666)?) — ((0,9x10_3) % (0,0127) = 30 * 1) = 1,263 x 1073m?

El diametro hidraulico es:

Donde,
B, = n(D; + d, * Ny) + 2 x Hy * N; * N,
P, = m(0,0525 + 0,0266) +2 % 0,0127* 30 =1,011m

4 (1,263x1073)

_ -3
n= 101l m =5x10"m

El perimetro mojado para la transferencia de calor puede ser calculado como:
P, = m(d, * N¢) + 2 x He * Np * N,
P, = m(0,0266) + 2% 0,0127+*30+1=0,845m
Y el didmetro equivalente para la transferencia de calor se determina:

D _4xA,
e Ph

4 (1,263x1073)

— -3
D, 0.845 598x107°m
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Para el tubo interno donde va el agua de mar, la velocidad sera:

me
U, =
p*m3z

_ 4%1425x107
Um = 70134 + 7(0,02092)

=4,1m/s

Esta velocidad es alta en aplicaciones practicas.

El nimero de Reynolds es:

P rUp * d; _ 1013,4 % 4,1 «0,02093 _

R = 90082
¢ 1 9,64x10*

Aqui se observa que el flujo es turbulento. Se hace uso de la correlacion de

Petukhov-Kirillov:

f=(158*InRe —3,28)72 = (1,58 xIn90082 — 3,28)2 = 0,0046

(f/z) * Rep * Pry,

1/2
1,07 + 12,7 * <f/2) (Pr2* —1)

Nub =

(0'0046/2> x 90082 * 6,29

Nu, = =513,8

1/2
1,07 + 12,7 * (0'0046/2> (6,292/3 — 1)

Figura 24. Correlaciones para conveccion forzada turbulenta a través de tuberias

circulares con propiedades constantes

51




Number

Correlation?

Remarks and Limitations

1

R

Nu, = — (f / 2) Bsgl’rh
1+8.7(f/2)" (Pr, -1)
Nit, = 0.021 Re,05Pr,04

i, (f/2)Re,Pr,
" 107+12.7(f/2) " (P2 <)

(f/2)Re,Pr,

Nu, = e -
1.07+9(f/2)"" (Pr, - 1) Pry V*

Nu, = 5 + 0.015 Re,™ Pr,”
m =0.88 -0.24/(4 + Pr,)

n=1/3 + 0.5 exp(-0.6 Pr,)
Nu, =5 + 0.012 Re,*¥ (Pr, + 0.29)

_ (f/2)(Re, ~1000)Pr,
o 1+127 (£/2) " (PR 1)
f= (158 In Re, - 3.28)2

Nu, = 0.0214 (Re,*8 - 100)Pr,04

Nu, = 0.012 (Re,0%” — 280)Pr,4

Nub = 0022 Rebo'spfbo's

Based on three-layer turbulent
boundary layer model, Pr > 0.5

Based on data for common gases;
recommended for Prandtl
numbers = 0.7

Based on three-layer model with
constants adjusted to match
experimental data 0.5 < Pr,
< 2000, 10* < Re, < 5 x 106

Theoretically based; Webb found
case 3 better at high Pr and this
one the same at other Pr

Based on numerical results
obtained for 0.1 < Pr, < 10%, 10* <
Re, < 106

Within 10% of case 6 for Re, > 10*

Simplified correlation for gases, 0.6
< Pr, <09

Modification of case 3 to fit
experimental data at low Re (2300
< Re, < 10%)

Valid for 2300 < Re, < 5 x 10 and
0.5 < Pr, <2000

Simplified correlation for 0.5 < Pr
< 1.5; agrees with case 4 within

% and +4%

Simplified correlation for 1.5 < Pr
< 500; agrees with case 4 within
-10% and +0% for 3 x 10° < Re, <
108

Modified Dittus-Boelter
correlation for gases (Pr = 0.5 -
1.0); agrees with case 6 within 0
to 4% for Re, > 5000

* Properties are evaluated at bulk temperatures.

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

2002.

Figura 25.Factor de friccion de Fanning isotérmico para flujo turbulento en

tuberias circulares lisas
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Turbulent Flow Isothermal Fanning Friction Factor Correlations for Smooth Circular

Ducts

Number

Correlation?

Remarks and
Limitations

Ref.b

1

w

f=1./1/2 pu} =0.0791 Re1/4

f=10.00140 + 0.125 Re-02

1/\f =1737In(Re,f)-04

or
1/ \v"f =4 log(Re\,‘-fJ—O.:l
approximated as
f=(3.64 log Re-3.28)"
f=0.046Re*>
f=1/(158 In Re ~ 3.28)2

Re

1/f= (1.7372 In

1.964 In Re —-3.8215

2

:

This approximate
explicit equation agrees
with case 3 within
+2.5%, 4 x 10° < Re < 107

This correlation agrees
with case 3 within
—0.5% and +3%, 4 x 10°
< Re'<:5:%:10°

von Karman's theoretical
equation with the
constants adjusted to
best fit Nikuradse's
experimental data, also
referred to as the
Prandtl correlation,
should be valid for very
high values of Re.
4 x10° < Re <3 x 108

This approximate
explicit equation agrees
with the preceding
within -0.4 and +2.2%
for 3 x 10* < Re < 108

Agrees with case 3
within £0.5% for 3 x 104
< Re < 107 and within
*1.8% at Re = 10
10* < Re < 5 x 10°

An explicit form of case
3; agrees with it within
+0.1%, 10* < Re < 2.5 x
108

Blasius

Drew, Koo, and
McAdams

von Karman
and Nikuradse

Flonenko

Techo, Tickner,
and James

2 Cited in References 17, 23, 24, 26.

® Properties are evaluated at bulk temperatures.

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén

2002.

_ Nuxk 513,8%0,639
N ~0,02093

i di
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Para el anulo donde se encuentra el aceite, la velocidad es:

Loy 3
~ pxA. 88527 %1,263x103

U, = 2,68m/s

Re = P*Um* D, 885,27 * 2,68 * 5x107°
¢= T 0,075

= 158,17

En este caso el flujo es laminar.

La correlacion de Sieder-Tate podria ser utilizada, pero debe corroborarse:

1
3

D 0,14
Nu, = 1,86 (Reb * Pry * —h) ('u—b)
L/ \py

-3

Dy, 5x10
Rey, * Pry, * 7= 158,17 * 1050 * = 184,5
1 (65+55+20+30)—425°C
w2\ 2 2 )"

Con T,,, entonces yu,, = 0,197 Pa.s

1
Dy\3 [ i\ 014 0,075\*"
(Reb * Pry, *T> <E> = (184,5)1/3 % (0,197) =497 > 2

Por tanto se puede utilizar la correlacion Sieder-Tate:

0,14

) = 9,25

)

0,197

1
Nu, = 1,86 (184,5)5(

_ Nuxk  9,25%0,1442
°" D,  598x1073

= 223,05 W/m%K

El area aleteada:
Ap = 2% Nt*Nf*L*(Z*Hf+6) =2x%1%30%45%(2%0,0127 +0,9x1073) = 7,101 m

El area no aleteada o desnuda:

Ay=2x% Nyx(mxdy*L—NpxL*8)=2x1x[(m*0,0266+*4,5)— (30 *4,5 % 0,9x107%)] = 0,509 m?
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El area total de la horquilla es:
A, = A, +A; =7,1014 0,509 = 7,61 m?
La eficiencia de la aleta es:

_ tanh(m * Hy)

_ [2rhe_ | 2e22305 _
™= 5%k~ 09210352 "

_ tanh(97,63+0,0127)
=T 9763500127

Donde,

0,682

La eficiencia global de la superficie:

As 7,101
No = [1—(1—nf)*A—t]_ [1—(1—0,682)* <1

)

=0,703

El coeficiente global de transferencia de calor considerando las incrustaciones
(fouled):

1
Uof—
A 1 A Rfo 1
AR A Bt Ao Rt g P SR,
U 1
of T4, 1 A A, *n(d,/d) R 1
St~ 44 , t o/ % Zfo
Ai* i+Ai*Rf‘+2*n*k*2*L+no+no*ho

A =2m*Lx*d; =2mx0,02093 4,5 =0,592m

Para las incrustaciones se utiliza las siguientes tablas:
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Fi [ [
gura 26.Factor de incrustaciones para fluidos industriales

B REF S e -

TEMA Design Fouling Resistances for Industrial Fluids

Industrial Fluids R; (m?- K/W)

Qils

Fuel oil no. 2
Fuel oil no. 6
Transformer oil
Engine lube oil
Quench oil

Gases and Vapors

Manufactured gas

Engine exhaust gas

Steam (nonoil bearing)
Exhaust steam {oil bearing)
Refrigerant vapors (oil bearing)
Compressed air

Ammonia vapor

CO, vapor

Chlorine vapor

Coal flue gas

Natural gas flue gas

Liquids

Molten heat transfer salts
Refrigerant liquids

Hydraulic fluid

[ndustrial organic heat transfer media
Ammonia liquid

Ammonia 1iquid (oil bearing)
Calcium chloride solutions
Sodium chloride solutions
CO, liquid

Chlorine liquid

Methanol solutions

Ethanol solutions

Ethylene glycol solutions

56

[ S vy

0.000352
0.000881
0.000176
0.000176
0.000705

0.001761
0.001761
0.000088
0.000264-0.000352
0.000352
0.000176
0.000176
0.000176
0.000352
0.001761
0.000881

0.000088
0.000176
0.000176
0.000352
0.000176
0.000528
0.000528
0.000528
0.000176
0.000352
0.000352
0.000352
0.000352

Acenciation (1988). ©1988




Fouling Resistances for Water

Temperature of Heating R, (m? - K/'W)
Medium Up to 115°C 115 to 205°C
Temperature of Water 50°C Over 50°C L
Water Velocity (m/s) 0.9 and Less Over 0.9 0.9 and Less Over 0.9
Seawater 0.000088 0.000088 0.000176 0.000176
Brackish water 0.000352 0.000176 0.000528 0.000352

Cooling tower and
artificial spray pond

Treated make up 0.000176 0.000176 0.000352 0.000352
Untreated 0.000528 0.000528 0.000881 0.000705
City or well water 0.000176 0.000176 0.000352 0.000352
River water
Minimum 0.000352 0.000176 0.000528 0.000352
Average 0.000528 0.000352 0.000705 0.000528
Muddy or silty 0.000528 0.000352 0.000705 0.000528
Hard (over 15 0.000528 0.000528 0.000881 0.000881
grains/gal)
Engine jacket 0.000176 0.000176 0.000176 0.000176
Distilled or closed cycle
Condensate 0.000088 0.000088 0.000088 0.000088
Treated boiler 0.000176 0.000088 0.000176 0.000176
feedwater
Boiler blowdown 0.000352 0.000352 0.000352 0.000352

Fuente: Kakag, Sadik et al. Heat Exchangers: Selection, Rating and Thermal Design. CRC Press, Boca Ratén
2002.

K
Rso = 0,176x10‘3m2.W (aceite)

K
Ry = 0,088x10‘3m2.W (agua de mar)

Asi que,
-1
7,61 1 7,61 5y, 761%In(0,0266/0,0209)  0176x107 1
Uor = |0592 * 156859 T 0,502 * (08810 )+ — 0 7+ as 0,703 0,703 * 223,05
U, =108,6
of m2. K

Bajo condiciones limpias:
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1

oo = 4, 1 A+In(d,/d) L1
Ai h;  2+xmxkx*2xL n,*h,
_ [7.61 1 7,61%In(0,0266/0,0209) 1 - e W
oc = 10,592 156850 1 2sm#52+2%45 0,703 223,05 " m2.K
El coeficiente total limpio CF:
Uy 1086
CF = = = 0,85
U, 1276

El area total de transferencia de calor es:

a9
U, * AT,
Q =(C, = m)h(Th1 — Thy) = 3% 1,902x103 * (65 — 55) = 57060 W
AT,, = AT, = AT, = 65 — 30 = 55 — 20 = 35 °C

Sin incrustaciones:

Q 57060
U,. * AT,, 127,6 %35

Ay = 12,78 m?

Con incrustaciones:

0 57060

= = 15,01 m?
Ups * AT,,  108,6 * 35 mn

AOf =

La seccion de transferencia de calor de las horquillas:
App = A; =7,61m?
El nimero de horquillas puede ser determinado como:

v Aor _ 1501
" A, 7,61

=1,97

Por lo que se pueden escoger dos horquillas.
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La caida de presion para el tubo interior se calcula:

4*f*2*L*th*p*ur2n

Ap, =
Dt 2 % dl'
A _4*0,0046*2*4,5*2*1013,4*4,12*2 _ 135 kp
Pe = 2 +0,0209 - ¢
La potencia de bombeo es:
p - Ap, *m _ 135x10° 1,425 2373 W
L Np * Pt ~08%1013,4 ’
La caida de presion en el anulo es:
= 16— 16 =0,1011
Jop = g = 158,17
= (“b>_0's =0,1011 (0’075)_0'5 = 0,164
f=Jer Ly S 0,197 -
4*f*2*L*th*p*u72n
Ap, =
2 *Dh
4%0,164 %2 % 4,53 %885,27 * 2,68% % 2
Ap, = = 11,26 MPa

2 x5x1073

La potencia de bombeo del anulo sera:

P _Apa*ma_11,26x106*3_477kw
* my*p, 080x88527

Intercambiadores de calor de flujo a contracorriente en arreglos serie-paralelo

Un intercambiador de este tipo, divide el flujo de uno de los fluidos entre las

horquillas existentes, tal y como lo muestra la siguiente figura.

Figura 27.Intercambiadores de calor serie-paralelo
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£ WC T, 1,we

Nota: El de la izquierda es totalmente serie mientras que el de la derecha es serie-paralelo

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Para el proceso de disefio se debe considerar lo siguiente:

En el intercambiador I:

UA
Q= WCc(T - Tz) = 7 * MLTD,

Donde,

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
T: Temperatura intermedia en °F

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

U: Coeficiente total de transferencia de calor en BTU/h.°F.pie?

A: Superficie de transferencia de calor en pie?

(T—t)— (T, —t,)

MUEDr = =) = (T — 0]
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Donde,

T: Temperatura intermedia en °F

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

t!: Temperatura de salida del fluido frio en °F del primero de los intercambiadores
t,;: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

Si,

3 (T—TZ)_ wc
C(H-t) 2wc

RI

Donde,

T: Temperatura intermedia en °F

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

t!: Temperatura de salida del fluido frio en °F del primero de los intercambiadores
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F

w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h

c: Calor especifico del fluido frio en las derivaciones en BTU/Ib.°F

R!: Temperatura del primer intercambiador adimensional

En el intercambiador II:
UA
Qu=WC(T,—T) = R * MLTDy,
Donde,
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W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
T: Temperatura intermedia en °F

T;: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F

U: Coeficiente total de transferencia de calor en BTU/h.°F.pie?

A: Superficie de transferencia de calor en pie?

(T —t))—(T—-t)
In[(T; — &) — (T — t,)]

MLTDII =

Donde,
T: Temperatura intermedia en °F
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F

til . Temperatura de salida del fluido frio en °F del segundo de los

intercambiadores
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

Si,

Donde,
T: Temperatura intermedia en °F
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F

til © Temperatura de salida del fluido frio en °F del segundo de los

intercambiadores

t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
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W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h

c: Calor especifico del fluido frio en las derivaciones en BTU/Ib.°F

R'': Temperatura del segundo intercambiador adimensional

Ya que c y C se suponen constantes,

wc

R'=R"=R =
2Wce

Donde,

R’: Temperatura adimensional

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h

c: Calor especifico del fluido frio en las derivaciones en BTU/Ib.°F

(T, —T7)
ot —ty)

Donde,

n: Namero de corrientes paralelas

T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F
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Sea,

g -t
(T —t,)
Y,
(T —ty)
Entonces,
M! =R'S!
Donde,

M!: Temperatura adimensional del primer intercambiador
ST: Temperatura adimensional del primer intercambiador
T: Temperatura intermedia en °F

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

t!: Temperatura de salida del fluido frio en °F del primero de los intercambiadores

Asi que:

SI — SII
Y,

MI — MII
Por lo que,

T=1t =% \/(T1 - t1)(T2 - t1)
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Donde,
T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
Para el arreglo completo serie paralelo:

Q =WC(T, —T,) = UA % At
Donde,
W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h
C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
A: Superficie de transferencia de calor en pie®

At = y(T; — t;)

Donde,
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
y: Constante adimensional

_ WC(T, —Ty)
~ UA(T, — ty)

Donde,
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F

t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
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W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
A: Superficie de transferencia de calor en pie?

U: Coeficiente total de transferencia de calor en BTU/h.°F.pie?

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

Debido a que,
(T, = T,)
M J—
(T, — t1)
Y,
. (T, —ty)
P J—
(T, — t4)
Y,
UA M
C vy
Donde,

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F

t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

C: Calor especifico del fluido caliente en las derivaciones en BTU/Ib.°F
A: Superficie de transferencia de calor en pie?

U: Coeficiente total de transferencia de calor en BTU/h.°F.pie?

y: Constante adimensional
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P’: Temperatura adimensional
M: Temperatura adimensional

Para una corriente caliente en serie y n corrientes frias en paralelo:

1—P'_23n*R'l R —1 (1)1/"+1
=% R,_log 7 P 7

Donde,

T, —T
R=—1 "2
n(t, —ty)

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
T;: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

R": Temperatura adimensional

y: Constante adimensional

P’: Temperatura adimensional

n: Nimero de corrientes paralelas

t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F

Para una corriente fria en serie y n corrientes calientes en paralelo:

1—P"_23 no, (1 R")(1>1/n+R"
y =4 1_R,,og P
Donde,
. n(T;, =T
M=)
=t
Y,
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-t
Tt

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
T;: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,;: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

R": Temperatura adimensional

y: Constante adimensional

P": Temperatura adimensional

n: Nimero de corrientes paralelas

t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F

En algunas ocasiones se debe realizar una correccion por viscosidad. El uso de la

0,14
siguiente figura para calentar o enfriar fluidos, con un valor supuesto de (#L) =

w

1, produce una desviacion despreciable de las propiedades del fluido a partir del

flujo isotérmico.

Figura 28. Curva de transferencia de calor lado de tubos
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Para fluidos no viscosos la desviacion de flujo isotérmico durante el calentamiento

o enfriamiento no introduce error apreciable en el calculo del coeficiente de

transferencia de calor. Cuando la temperatura de la pared del tubo difiere

apreciablemente de la temperatura caldrica del fluido controlante y el fluido

u

0,14
controlante es viscoso, el valor actual de ¢ = (u_) debe tomarse en cuenta.

w

Para incluir la correccion, se debe determinar t,,:

h,
t,=t.+—(T.—t
w C+hio+ho(c C)
o,
h,
t,=T.+———(T.—t
w C+hio+ho(c C)
Donde,

T.: Temperatura calérica del fluido caliente en °F

T.=T,+ Fc(Tl - Tz)
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t.: Temperatura calérica del fluido frio en °F

te =ty + F.(t; — ty)
T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
T;: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,;: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F
F.: Fraccién calorica

Figura 29. Factor F de temperatura calérica

70 533,31 s - - TR 9.8
a8 : SR IRES i} Temperatura promedio del fluido, SH 8 i
€0 3. 3] 1l
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Atc (TZ - tl)

At, (T, —t,)

Para el valor de K, se requiere los valoresde T; — T, y t, — t;
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h,: Coeficiente de pelicula exterior en BTU/h.pie?.°F
h;,: Coeficiente de pelicula interior referido a la superficie exterior en BTU/h.pie®.°F

_hi*Ai_ hl*DI

hio A DE

DI: Didmetro interno en pie?
DE: Diametro externo en pie?

Los coeficientes corregidos de ¢ = 1 son:

ho = (22)

Donde,

M 0,14 ;
bq = (—) : Del anulo

Hw

0,14
Y 7 N ‘
¢p = (—HW) : De la tuberia

El coeficiente total U, es:

U. = hio*ho
" hip+h,

Donde,
h,: Coeficiente de pelicula exterior en BTU/h.pie?.°F
h;,: Coeficiente de pelicula interior referido a la superficie exterior en BTU/h.pie®.°F

Intercambiadores de calor de tubo y coraza (shell and tube)
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El uso de intercambiadores de tubo y coraza se da cuando en aplicaciones
industriales el numero de horquillas en intercambiadores de flujo a contracorriente
se vuelve inmanejable. El intercambiador de tubo y coraza permite una mayor area

de transferencia de calor.
Algunos de los arreglos comunes de los tubos se muestran en la siguiente figura:

Figura 30. Arreglos comunes de tubos en intercambiador de tubo y coraza

AR ) T\
JODHE DR Re
DN AT T

(b) Arreglo trian-

(a) Arreglo en
cuadro
gular

X

Sty
)

(c) Arreglo en cua- (d) Arr i
eglo triangy-
dro rotado lar con espacios gg-

ra limpieza

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Las partes de un intercambiador de tubo y coraza se muestra en la siguiente

figura:
Figura 31. Partes de un intercambiador de tubo y coraza
3 B

2l by S

1 e - : '/ -

- 2o — f——— —— :
T e ¥ AN LR SN (L]

[ e— : :

1. Coraza. 2. Tubos o espejos. 3. Carretes. 4. Tapas. 5. Deflectores transversales. 6. Espaciadores de

deflectores

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Para el caso de un disefio se toma en cuenta lo siguiente:

Condiciones de proceso requeridas:
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Fluido caliente T, T,, W, c, s, u, k, Rz, AP

Fluido frio ty, t,,w,c, s, u, k, R, AP

Donde,

T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F

T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F

t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h

w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h

s: Gravedad especifica adimensional

c: Calor especifico del fluido en BTU/Ib.°F

u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

k: Conductividad térmica BTU/[(h.pie?)(°F.pie)]
R,:Factor de obstruccién combinado en h.pie®.°F/BTU
AP: Caida de presion en Ib/pulg?

Para el intercambiador se deben conocer los siguientes datos:

Lado de la coraza:

Diametro interno (DI)
Espaciado de los deflectores
Pasos

Lado de los tubos:
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Numero de tubos y longitud
Diametro externo (DE)
BWG (Birmingham Wire Gauge): Para conocer el espesor del tubo
Arreglo (tringular, cuadrado, etc.)
Pasos
El balance de calor se define como:
Q =WC(T,—T,) =wc(t, —t;)
Donde,
W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h
w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h
c: Calor especifico del fluido frio en BTU/Ib.°F
C: Calor especifico del fluido caliente en BTU/Ib.°F
T,: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
T,: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
t,: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
t,: Temperatura de salida del fluido frio en °F

La diferencia verdadera de temperatura At sera:

Atz - Atl

2,3 log (2—2)

MLDT =

Donde,

Atz- T]_ - tz en OF

74




Atl Tz - tl en OF

T, —T.
R = 1 2
t, =t
Donde,
R: Grupo temperatura adimensional
Y,
t,—t
S = 2 1
T, -t
Donde,

S: Grupo temperatura adimensional
Por tanto,

At = MLDT x Fy

Figura 32. Factores de correccion MLDT para intercambiadores de calor 1-2
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

La temperatura cal6rica:

Te

Te= T, + (T, — T)
: Temperatura calorica del fluido caliente en °F

te =t + F(t; — t;)
: Temperatura calorica del fluido frio en °F
: Temperatura de salida del fluido caliente en °F
: Temperatura de entrada del fluido caliente en °F
: Temperatura de entrada del fluido frio en °F
: Temperatura de salida del fluido frio en °F

: Fraccion calérica

76




Figura 33. Factor F de temperatura calorica
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

At, _ (TZ B tl)
At, (T, —tp)

Para el valor de K, se requiere los valoresde T, — T,y t, — t;

A) Para el fluido caliente, en el lado de la coraza:

DI «C'B
144 P,

Area de flujo = a, =
Donde,
a,: Area de flujo en la coraza en pie?
P;: Espaciado de los tubos en pulg
DI: Diametro interno de la coraza en pulg
C": Seccion libre entre los tubos en pulg

B: Espaciado de los deflectores en pulg
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Figura 34. Seccidn libre entre tubos y espaciado de los tubos

P, —
zall

(b) Arreglo triangular

(a) Arreglo en cuadro

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

La velocidad de la masa es:

Donde,
G,: Velocidad de la masa en Ib/h.pie?

a: Area de flujo en la coraza en pie?

W: Peso del flujo del fluido caliente en Ib/h
Se debe encontrar el diAmetro equivalente:

4« (Pr—mxd,/4)

de w*d,

78




Donde,
d.: Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de presion en pulg

P;: Espaciado de los tubos en pulg

d,: Diametro exterior de los tubos en pulg
El valor de u @ T, Ib/pie.h = cp x 2,42 debe obtenerse.

El nimero de Reynolds es:

Donde,

Re: Numero de Reynolds adimensional

D, Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de presion en pie
u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

Ahora se busca el valor de j, de la siguiente figura:

Figura 35. Curva de transferencia de calor para lado de la coraza haz de tubos

con deflectores segmentados 25%
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Obtener c @ T, en BTU/Ib.°F y k en BTU/[(h.pie®)(°F.pie)]

Computar

()
Donde,
u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h
c: Calor especifico del fluido en BTU/Ib.°F

k: Conductividad térmica BTU/[(h.pie®)(°F.pie)]

Calcular
~k scpn1/3
h, = ]HB(?) bs

ju: Factor para transferencia de calor adimensional
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u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h
c: Calor especifico del fluido en BTU/Ib.°F
k: Conductividad térmica BTU/[(h.pie®)(°F.pie)]

D: Didmetro interior de los tubos en pie

s - . u 0,14
¢,: Razon de viscosidad (#—) en la coraza
Debe obtenerse la temperatura de la pared del tubo:
ho
/o

-
Mo ot "

N

(T, —t.)

Donde,

t,,. Temperatura de la pared del tubo en °F

h,: Coeficiente de fluido exterior en BTU/h.pie?.°F

h;,: Valor de h; cuando se refiere al diametro exterior del tubo en BTU/h.pie.°F
T.: Temperatura calorica del fluido caliente en °F

t.. Temperatura calorica del fluido frio en °F

0,14
¢s: Razén de viscosidad (ML) en la coraza
w

0,14
¢.: Razén de viscosidad (HL) en los tubos
w

Se debe obtener y,, y calcular:

Donde,
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u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

U, - Viscosidad a la temperatura de la pared del tubo centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

El coeficiente corregido sera:

_ ho * ¢s
9

ho

Donde,

h,: Coeficiente de fluido exterior en BTU/h.pie?.°F

0,14
¢,: Razoén de viscosidad (#L) en la coraza
w

B) Para el fluido frio, en el lado de los tubos:

No.de tubos *a, N, *a,

Areade flujo = a, = No.de pasos ~  144n

Donde,

El valor de a,: Area de flujo/tubo se obtiene de la siguiente figura:

Figura 36. Datos de tubos para condensadores e intercambiadores de calor
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Superficie por pie
Espesor dA;'Iea: lin. pies? 1?es<.) por
BWG| de la DI, plg e flujo pie lineal,
S por tubo, ) " Ib, de
’ plg? Exterior | Interior aAcero
12 0.109 0.282 0.0625 0.1309 0.0748 0.493
14 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1076 0.0969 0.329
18 0.049 0.402 0.127 0.1052 0.258
20 0.035 0.430 0.145 0.1125 0.190
10 0.134 0.482 0.182 0.1963 0.1263 0.965
11 0.120 0.510 0.204 0.1335 0.884
12 0.109 0.532 0.223 0.1393 0.817
13 0.095 0.560 0.247 0.1466 0.727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.647
15 0.072 0.606 0.289 0.1587 0.571
16 0.065 0.620 0.302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469
18 0.049 0.652 0.334 0.1707 0.401
8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1ER 5
9 0.148 0.704 0.389 0.1843 1.47
10 0.134 0.732 0.421 0.1916 1.36
11 0.120 0.760 0.455 0.1990 1.23
12 0.109 0.782 0.479 0.2048 1.14
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 0.834 0.546 0.2183 0.890
15 0.072 0.856 0.576 0.2241 0.781
16 0.065 0.870 0.594 0.2277 0.710
17 0.058 0.884 0.613 0.2314 0.639
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545
8 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2409 2.09
9 0.148 0.954 0.714 0.2498 1.91
10 0.134 0.982 0.757 0.2572 1.75
11 0.120 1.01 0.800 0.2644 1.58
12 0.109 1.03 0.836 0.2701 1.45
13 0.095 1.06 0.884 0.2775 1.28
14 0.083 1.08 0.923 0.2839 1.13
15 0.072 ol 0.960 0.2896 0.991
16 0.065 153:9, 0.985 0.2932 0.900
i B 0.058 1l 153 10 0.2969 0.808
18 0.049 1.15 1.04 0.3015 0.688
8 0.165 j {8 7 1.07 0.3925 0.3063 2.7
9 0.148 1.20 1.14 0.3152 2.34
10 0.134 1::23 1.19 0.3225 2.14
11 0.120 1.26 125 0.3299 1.98
12 0.109 1.28 1.29 0.3356 1.77
13 0.095 1.31 1.35 0.3430 1.56
14 i0.083 1.33 1.40 0.3492 1.37
15 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20
16 0.065 1..37 1.47 0.3587 1.09
17 0.058 1.38 1.50 0.3623 0.978
18 0.049 1.40 1.54 0.3670 0.831
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

n: Numero de pasos en los tubos

La velocidad de la masa se encuentra como:
G w
t — at

Donde,
G,: Velocidad de la masa en Ib/h.pie?

a,: Area de flujo en los tubos en pie?

w: Peso del flujo del fluido frio en Ib/h

Se debe obtener D de la figura anterior. D es el diametro interno de los tubos en
pie.

El valor de u @ t, Ib/pie.h = cp x 2,42 debe obtenerse.
El nimero de Reynolds es:

_ G xD
U

Re

Donde,

Re: Numero de Reynolds adimensional

D: Diametro interno de los tubos en pie

u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h
Se obtiene jy de la siguiente figura:

Figura 37. Curva de transferencia de calor lado de tubos
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Obtener c @ t, en BTU/Ib.°F y k en BTU/[(h.pie?)(°F.pie)]

Computar

()
Donde,
w: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h
c: Calor especifico del fluido en BTU/Ib.°F

k: Conductividad térmica BTU/[(h.pie®)(°F.pie)]

Calcular

h= i ()" g,

Jju: Factor para transferencia de calor adimensional

u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h
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c: Calor especifico del fluido en BTU/Ib.°F
k: Conductividad térmica BTU/[(h.pie®)(°F.pie)]

D: Didmetro interior de los tubos en pie

i ) ) u\ 014
¢.: Razon de viscosidad (—) en los tubos

Hw

Ahora,

hi, hi DI
b b

Donde,

h,: Coeficiente de fluido exterior en BTU/h.pie®.°F

, . . u 0,14
¢.: Razon de viscosidad (—) en los tubos

Hw

h;,: Valor de h; cuando se refiere al didmetro exterior del tubo en BTU/h.pie2.°F
DI: Diametro interno en pulg
DE: Diametro externo en pulg

Figura 38. Comprension de DE y DI

12”7 LET.
DE del cabezal de tubos

/ @@é@g 3 Dl de la coraza
@'@‘% Rl Contorno del  Cabezal de
v anillo dividido tubos fiotante
OO0 9" ‘%‘@%\ J ¢de la coraza

Taval A‘ AVAWAY JAVAY
7/ v‘ \VAAYAY] \aY

/ ®*_ had ; N Ede divi-
\GRBHIBER]) TN .
i @%ﬁé g { 2l m’
i Yavallav, ¥, ; Las i indican di-
\@ / visione.snel‘o‘ca?ir::::: lerl'I lf:nt:;a

Las lineas gruesas indican di- = Z del cabezal flotante
visiones localizadas en el
carrete

= FContornu del /

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
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Al obtener t,,:

(T, —t.)
ot g,

Donde,

t,: Temperatura de la pared del tubo en °F

h,: Coeficiente de fluido exterior en BTU/h.pie?.°F

h;,: Valor de h; cuando se refiere al didametro exterior del tubo en BTU/h.pie.°F
T,: Temperatura calorica del fluido caliente en °F

t.: Temperatura calorica del fluido frio en °F

0,14
¢,: Razén de viscosidad (ui) en la coraza
w

0,14
¢,: Razén de viscosidad (ui) en los tubos
w

Se debe obtener y,, y calcular:

Donde,
u: Viscosidad centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

U, . Viscosidad a la temperatura de la pared del tubo centipoises x 2,42 = Ib/pie.h

El coeficiente corregido sera:




Donde,

h;,: Valor de h; cuando se refiere al diametro exterior del tubo en BTU/h.pie®.°F
7 . . u 0,14
¢.: Razon de viscosidad (ﬂ—) en los tubos

El coeficiente total limpio U,:

_ hio*ho
© " hip + hy

h;,: Valor de h; cuando se refiere al didmetro exterior del tubo en BTU/h.pie?.°F
h,: Coeficiente de fluido exterior en BTU/h.pie?.°F

El coeficiente total de disefio Up:

Q
U J—
D™ A« At
Donde,
A=a’L N,

N;: Numero de tubos

L: Longitud del tubo en pie

A: En pie?

a’: Superficie externa por pie lineal. Obtenida de la siguiente figura.

Figura 39. Datos de tubos para condensadores e intercambiadores de calor
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Superficie por pie
Espesor dA;'Iea: lin. pies? 1?es<.) por
BWG| de la DI, plg e flujo pie lineal,
S por tubo, ) " Ib, de
’ plg? Exterior | Interior aAcero
12 0.109 0.282 0.0625 0.1309 0.0748 0.493
14 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1076 0.0969 0.329
18 0.049 0.402 0.127 0.1052 0.258
20 0.035 0.430 0.145 0.1125 0.190
10 0.134 0.482 0.182 0.1963 0.1263 0.965
11 0.120 0.510 0.204 0.1335 0.884
12 0.109 0.532 0.223 0.1393 0.817
13 0.095 0.560 0.247 0.1466 0.727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.647
15 0.072 0.606 0.289 0.1587 0.571
16 0.065 0.620 0.302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469
18 0.049 0.652 0.334 0.1707 0.401
8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1ER 5
9 0.148 0.704 0.389 0.1843 1.47
10 0.134 0.732 0.421 0.1916 1.36
11 0.120 0.760 0.455 0.1990 1.23
12 0.109 0.782 0.479 0.2048 1.14
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 0.834 0.546 0.2183 0.890
15 0.072 0.856 0.576 0.2241 0.781
16 0.065 0.870 0.594 0.2277 0.710
17 0.058 0.884 0.613 0.2314 0.639
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545
8 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2409 2.09
9 0.148 0.954 0.714 0.2498 1.91
10 0.134 0.982 0.757 0.2572 1.75
11 0.120 1.01 0.800 0.2644 1.58
12 0.109 1.03 0.836 0.2701 1.45
13 0.095 1.06 0.884 0.2775 1.28
14 0.083 1.08 0.923 0.2839 1.13
15 0.072 ol 0.960 0.2896 0.991
16 0.065 153:9, 0.985 0.2932 0.900
i B 0.058 1l 153 10 0.2969 0.808
18 0.049 1.15 1.04 0.3015 0.688
8 0.165 j {8 7 1.07 0.3925 0.3063 2.7
9 0.148 1.20 1.14 0.3152 2.34
10 0.134 1::23 1.19 0.3225 2.14
11 0.120 1.26 125 0.3299 1.98
12 0.109 1.28 1.29 0.3356 1.77
13 0.095 1.31 1.35 0.3430 1.56
14 i0.083 1.33 1.40 0.3492 1.37
15 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20
16 0.065 1..37 1.47 0.3587 1.09
17 0.058 1.38 1.50 0.3623 0.978
18 0.049 1.40 1.54 0.3670 0.831
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.
El factor de obstruccion Ry:

UC_UD

R, = ——
¢ Uc* Up

Si este factor de obstruccion excede al factor requerido, se contintda con la caida
de presion.

Con el célculo de la caida de presion, se realiza por separado para la coraza y
para los tubos.

Fluido caliente: Lado de la coraza

Con el nimero de Reynolds se debe obtener f en pie?/pulg?.

Figura 40. Factores de friccion lado de la coraza para haces de tubos con

deflectores segmentados 25%
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Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

Se calcula el niumero de cruces:
N+1=12L/B
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Donde,

N: Numero de deflectores en la coraza
L: Longitud de tubo en pie

B: Espaciado de los deflectores en pulg
La caida de presion seré:

_ f*GixDgx(N+1)
522x100 % D, * 5 * Pg

APy

Donde,

AP,: Caida de presion en la coraza en Ib/pulg?
G,: Velocidad masica Ib/h.pie?

D,: Diametro interno de la coraza en pie

N: Numero de deflectores en la coraza

0,14
¢,: Razén de viscosidad (ui) en la coraza
w

D, Diametro equivalente para transferencia de calor y caida de presion en pie
s: Gravedad especifica adimensional

Fluido frio: Lado de tubos

Con el nimero de Reynolds se debe obtener f en pie?/pulg?.

Figura 41. Factores de friccion lado de tubos

91




M‘loE 20 30 40 5060 &0 90 00 3 05 ) 1 2 el it 1.8 J00D00 2 3 9 5618 %00
0008 h e 3 ~ of 5} A
i “1 : ‘ it = j Ap‘=zfx alxn f.x falxn + Ib/pign 30008
noos B L T et : = = i S Qi R T ek
oo L f 5 B i - D DI de tubos o luberia, pies um:
o : e : ZEuiin g Factor de friczién, pies?/ply?
: i = = =0 Velocidad masa, Mh/h(pie?)
& e = = G Aceleracion d la gravedad, pies/ht
ooz = e L Lengitud de 12 trayectoria del tubo o Ln en intercambiadores =
£ : : de milltiple paso, pies — *
t R ﬁ‘ﬁ - " Nimero de pases en los tubos
+ i i masas i 5 it 7 Caida de presion en tubos o tuberias, In/plg?
apor TE0 . - s " Gravedad especifica
o & P Densidad, Ib/pie’ 001
= I Viscosidad a la temperatura calirica, Ib/pie X h 0008
: = Mw Viscosidad a3 fa pared del tubo, Ib/pie X h
g‘mtm: S B Gfpa)o.14 sohre R: = 2100 0006
Coe0efE .
¥ in O Q/ent0.25 abaje Re: = 2100 004 o
500003 fooim : 3
: = : [P TR PR s B g s ) -
= odone = — : e S 3
P Exeesaziie T =is Tubos de intercambiader foc2. ‘.
S i R4S e N
 ErHERE fest j L =t
P 5 S : : -
0000 : i ;x T umnm:
00000 0.00005
QL0004 i
050003 !
H FEL =
000002 i =2 = iy
Eiif i it i FH HioHNota: Los factores de friczion ssn dimensi
Bt i = Hiti o Ditse/oly? para dar APy directaments & Dﬁ.’
T i T i ] ah il Para obtener factores de- friccid) iopale!
000001 LI iy i A i T e tipfiqus |2 ordenada por 144
40 5060 7 3 S 618 34 B € TdfG00 1 |m'
RN- m

Fuente: Kern, D. Procesos de transferencia de calor. Editorial Cecsa, México D.F., 1998.

La caida de presion sera:

B f*Gtz*L*n
~ 522x101° %D x5 % @,

AP,

Donde,

AP,: Caida de presién en lado de tubos en Ib/pulg?
G,: Velocidad masica Ib/h.pie?

D: Didametro interior del tubo en pie

n: Namero de pasos en los tubos

2

Uw

7 . . 0’14
¢.: Razon de viscosidad ( ) en los tubos

s: Gravedad especifica adimensional

_4xn V? %625
s 2%g %144

AP,
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Donde,
n: Numero de pasos en los tubos
s: Gravedad especifica adimensional
V: Velocidad en pie/s
g : Aceleracion de la gravedad en pie/s?
AP.: Caida de presién de retorno en Ib/pulg?
Por tanto, la presion total seré:
AP; = AP, + AP,
Donde,
AP.: Caida de presién de retorno en Ib/pulg?
2

AP,: Caida de presion en lado de tubos en Ib/pulg

AP;: Caida de presion total en Ib/pulg?
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CONCLUSION

Las posibles soluciones son variadas y complejas en cada uno de los casos. Cada
tipo de fluidos y cada tipo de aplicacion debe ser valorada por los ingenieros
disefiadores para obtener el maximo rendimiento y lograr el minimo costo posible
constructivo.

Las ecuaciones mostradas permiten de manera adecuada organizar el andlisis y la
metodologia de disefio de intercambiadores de calor.

Los ejemplos numéricos dan una idea generalizada del proceso de calculo de un
intercambiador de calor, desde su concepcién, andlisis y disefio. Es también
interesante el uso de terminologia propia del tema, lo cual introduce a una mejor
perspectiva de lo que se busca y lo que se requiere.

Es importante que las personas que utilicen este documento comprendan que no
sustituye la variedad que existe en el campo de resolver los problemas de
transferencia de calor y que cada caso debe ser tratado de manera puntual y
exhaustiva.
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