DISENO, CONSTRUCCION Y MONTAJE DE UN EQUIPO DE LABORATORIO
PARA EL ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR POR EBULLICION

Y CONDENSACION

CABIR DEL C. DORADO MONTES
ANA AMERICA RIOVALLES MENA

CORPORACION UNIVERSITARIA TECNOLOGICA DE BOLIVAR
FACULTAD DE INGENIERIA MECANICA
CARTAGENA

1998



DISENO, CONSTRUCCION Y MONTAJE DE UN EQUIPO DE LABORATORIO
PARA EL ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR POR EBULLICION

Y CONDENSACION

CABIR DEL C. DORADO MONTES

ANA AMERICA RIOVALLES MENA

Trabajo de grado presentado para optar por el titulo de Ingeniero Mecanico

DIRECTOR
ANTONIO AVILA CARAZO
Ingeniero Quimico

CORPORACION UNIVERSITARIA TECNOLOGICA DE BOLIVAR
FACULTAD DE INGENIERIA MECANICA
CARTAGENA

1998

i



Cartagena de Indias, Junio 16 de 1998

Senores

CORPORACION UNIVERSITARIA TECNOLOGICA DE BOLIVAR
ATN COMITE DE EVALUACION DE PROYECTOS
FACULTAD DE INGENIERIA MECANICA

L. C.

Respetados Sefiores:

La presente es para manifestarles que a peticion de los estudiantes ANA AMERICA
RIOVALLES y CABIR DEL C. DORADO MONTES, he decidido aceptar la direccion
del proyecto de grado titulado: DISENO, CONSTRUCCION Y MONTAJE DE UN
EQUIPO DE LABORATORIO PARA EL ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE

CALOR POR EBULLICION Y CONDENSACION.

Cordialmente,

ANTONIO AVILA CARAZO
C.C. No. 9.049.907 de Cartagena



Cartagena de Indias, Junio 16 de 1997

Senores

CORPORACION UNIVERSITARIA TECNOLOGICA DE BOLIVAR
ATN COMITE DE EVALUACION DE PROYECTOS

L. C.

Respetados Sefiores:

Nos permitimos presentar a ustedes para su consideracion, estudio y aprobacion el
proyecto de grado titulado: DISENO, CONSTRUCCION Y MONTAJE DE UN
EQUIPO DE LABORATORIO PARA EL ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE
CALOR POR EBULLICION Y CONDENSACION, requisito indispensable para optar

al titulo de Ingenieros Mecanicos.

Agradecemos la atencion prestada.

Cordialmente,

CABIR DEL C. DORADO MONTES  ANA AMERICA RIOVALLES MENA
Codigo 9103724 Codigo 9303460

v



ARTICULO 105

La Corporacion Universitaria Tecnoldgica de Bolivar se reserva el derecho de propiedad
intelectual de todos los trabajos de grado aprobados y no pueden ser explotados
comercialmente sin ser autorizados. Esta observacion debe quedar impresa en parte visible

del proyecto.



Cartagena de indias, junio 16 de 1.998

Nota de Aceptacion

Presidente del Jurado

Jurado

Jurado

v



A mis padres y amigos por toda la
ayuda prestada y la confianza que
tuvieron en mi hasta el final.

América



vi

A mi familia por creer en mi y
ayudarme a culminar con éxito la
carrera.

Cabir



AGRADECIMIENTOS

Los autores expresan sus agradecimientos a:

ANTONIO AVILA CARAZO, Ingeniero Quimico y Director de la investigacion, por su

valiosa orientacion.

EDGAR ESCOBAR, Técnico Electricista por su ayuda valiosa en este trabajo y constante
motivacion.

vii



CONTENIDO

Pag.
INTRODUCCION
1. INFORMACION PRELIMINAR
1.1 RESENA HISTORICA DE LOS PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE
CALOR 10

2. FUNDAMENTOS TEORICOS DE LOS MECANISMOS DE TRANSFEREN-

CIA DE CALOR 12
2.1 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONDUCCION 13
2.2 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION 15
2.3 TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACION 17
2.4 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION Y RADIACION

COMBINADAS 20

2.5 FLUJO LAMINAR Y TURBULENTO 21
2.5.1 Flujo dentro de tubos circulares 24
2.6 TRANSFERENCIA DE CALOR CUANDO HAY CAMBIO DE FASE 26
2.6.1 Transferencia de calor por condensacion 27
2.6.1.1 Condensacion de vapores simples 29
2.6.1.2 Condensacion en forma de gota y de pelicula 30
2.6.1.3 Condensacion sobre tubos horizontales 32
2.6.1.4 Condensacion sobre un haz horizontal de tubos 33

2.6.1.5 Numero de Reynolds del flujo de condensado 34
viii



2.6.1.6 Correlaciones experimentales para la condensacion
2.6.2 Transferencia de calor por ebullicion
2.6.2.1 Ebullicion en recipientes
2.6.2.1.1 Ebullicion nucleada
2.6.2.1.2 Pico de flujo de calor en la ebullicion nucleada
46
2.6.2.1.3 Ebullicion en pelicula estable
2.6.2.1.4 Los regimenes de ebullicion; la curva de ebullicion
2.6.2.1.5 Correlaciones experimentales para la ebullicion
3. DISENO BASICO DEL EQUIPO
3.1 CARACTERISTICAS DE OPERACION
3.2 ESQUEMA BASICO DEL EQUIPO
3.3 DESCRIPCION DE LAS PARTES DEL EQUIPO
3.4 SISTEMAS DE CONTROL, MEDICION Y SEGURIDAD
62
4. DISENO DETALLADO
4.1 SUPOSICIONES GENERALES PARA EL DISENO DETALLADO
4.1.1 Tubo de vidrio
4.1.2 Sustancia Pura (R-11)
4.1.3 Sistema de calefaccion

4.2 DISENO DE LA SUPERFICIE DE CONDENSACION

4.2.1 Parametros y suposiciones generales para el disefio de la superficie de

condensacion

4.2.2 Calculo del area de transferencia de calor del condensador
iX

36

38

38

43

47

49

55

58

60

61

64

65

67

68

70

71



4.3 DISENO DE LOS FLANCHES

4.4 CALCULO DE LOS PERNOS

5. EQUIPOS

5.1 EQUIPOS DE CONTROL DE CALOR
5.2 EQUIPOS DE MEDICION Y TERMICOS
5.2.1 Termometro del agua de condensacion
5.2.2 Termometro de la superficie de calefaccion
5.3 SISTEMAS DE PROTECCION Y CONTROL
5.3.1 Disyuntor de alta presion o presostato
5.4 SISTEMA ELECTRICO

5.4.1 Sistema de fuerza

5.4.2 Sistema de control y mandos

5.5 EQUIPOS Y PARTES AUXILIARES

91

5.5.1 Valvula de servicio

5.5.2 Mesa soporte

6. OPERACION DEL EQUIPO

6.1 PRECAUCIONES PRELIMINARES

92

6.2 PROCEDIMIENTOS DE OPERACION
6.2.1 Preparacion del equipo

6.2.2 Activacion del tablero

79

82

85

85

86

88

88

88

&9

&9

&9

91

91

94

94

95



6.2.3 Pruebas y tomas de datos 95

6.2.4 Procedimiento de parada y desactivacion 95

7. EXPERIENCIAS REALIZADAS CON EL EQUIPO Y ELABORACION DE
TABLAS DE DATOS 96

7.1 VISUALIZACI(')N DEL FENOMENO DE CONDENSACION Y
EBULLICION 96

7.2 REPRESENTACION DE LA GRAFICA P, Vs T, Y SU COMPARACION
CON LA TEORICA
97

7.3 REPRESENTACION DE UNA GRAFICA DE FLUJO DE CALOR CONTRA
DIFERENCIA DE TEMPERATURA (Tw - Ts) A LA PRESION CONSTANTE 98

7.4 GRAFICA DE LA CURVA DE EBULLICION 99
7.5 CALCULO EXPERIMENTAL DE LA CONSTANTE SUPERFICIAL Csf
(COBRE-FLUIDO) 99
7.6 CALCULO DEL CALOR RETIRADO POR EL. CONDENSADOR Y
PERDIDAS EN EL EQUIPO 100
8. RESULTADOS Y GRAFICAS 101
8.1 RESULTAQOS DE LA VISUALIZACI()N DE LOS FENOMENOS DE
EBULLICION Y CONDENSACION 101
8.1.1 Ebullicion 101
8.1.2 Condensacion 101

8.2 EXPERIENCIA 2: REPRESENTACION DE LA GRAFICA PR]*;SI(')N DE
VAPOR Vs TEMPERATURA Y COMPARACION CON LA TEORICA
104

8.3 EXPERIENCIA 3: REPRESENTACION DE UNA GRAFICA DE FLUJO DE
CALOR CONTRA LA DIFERENCIA DE TEMPERATURAS (Tw - Ts) A

xi



PRESION CONSTANTE 107
8.4 EXPERIENCIA 4: GRAFICA DE LA CURVA DE EBULLICION
117

8.5 EXPERIENCIA 5. CALCULO EXPERIMENTAL DE LA CONSTANTE DE

SUPERFICIE DE CALEFACCION - FLUIDO Csf 121
8.6 EXPERIENCIA 6. CALCULO DEL CALOR RETIRADO POR EL
CONDENSADOR Y PERDIDAS EN EL EQUIPO 124
CONCLUSIONES 126
RECOMENDACIONES 131
BIBLIOGRAFiA 132
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 133

ANEXOS

xii



LISTA DE TABLAS

Tabla 1. Valores del coeficiente Cy de la ecuacion (30) para varias combinaciones
liquido superficie

Tabla 2. Valores de la tension superficial para varios liquidos en la superficie de
separacion liquido-vapor

Tabla 3. Tabla para toma de datos

Tabla 4. Tabla de resultados para ebullicion y condensacion

Tabla 5. Tabla de resultados para graficar P, Vs T,

Tabla 6. Tabla de resultados para graficar q/A Vs AT a presion constante
Tabla 7. Tabla de resultados para el calculo del Csy.

Tabla 8. Tabla de resultados para el calculo del calor perdido o disipado por el
serpentin

xiil

pag.

45

45
108
103

105
118

123

125



LISTA DE FIGURAS

pag.
Figura. 1. Conductividades térmicas de distintos materiales 14
Figura. 2. Conductividades térmicas de gases comparada con materiales
aislantes Vs temperatura 16
Figura. 3. Conveccidn libre y conveccion forzada 18

Figura. 4. Experimento de Reynolds a)Flujo Laminar b)Flujo Transicional c)Flujo

Turbulento 18
Figura. 5. Perfiles de velocidad para flujos dentro de tubos circulares 25
Figura. 6. Perfil de velocidad para flujo turbulento completamente desarrollado 25
Figura. 7. Condensacion 28
Figura. 8. Condensacion en forma de gota 28

Figura. 9. Condensacion en forma de pelicula sobre cilindros horizontales
31

Figura. 10. Ebullicion en una superficie caliente sumergida
39

Figura. 11. Datos experimentales tipicos del flujo de calor (q) en funcion de AT 42

Figura. 12. Curva de variacion del coeficiente de transferencia de calor en

funcion de la diferencia de temperatura (Tw - Ts). 54
Figura.13 Esquema general del equipo 61
Figura.14 Tubo de vidrio 67
Figura.15 Superficie de calefaccion 70
Figura.16. Serpentin de condensacion 76
Figura.17. Cantidad de refrigerante en el tubo 79

Xiv



Figura.19. Seccion del flanche 82

Figura. 20. Flanche superior 83
Figura. 21. Seccién de un termémetro bimetalico 88
Figura. 22. Sistema de fuerza 90
Figura. 23. Esquema del banco de pruebas, tablero de control 93
Figura. 24. Experiencia 2. Gréafica (P, Vs T,.) 106
Figura. 25. Experiencia 3. Gréaficas (q/A Vs AT) a presion constante 110
Figura. 26. Experiencia 4. Grafica (q/A Vs AT) a presion variable 120

XV



LISTA DE ANEXOS

Anexo A. Refrigerantes Ecologicos

Anexo B. Propiedades del R-11 (FREON-11)

Anexo C. Codigo A.P.1. 350 Tabla 3.2

Anexo D. Cédigo A.P.I. 350 Seleccion de flanches

Anexo E. Conexiones de Valvulas y accesorios a la red de agua del Laboratorio
Anexo F. Conexiones del Tablero de Control en el Laboratorio

Anexo G. Guia de Laboratorio

Xvi

pag.
135
136
137
138
139
140

141



LISTA DE SIMBOLOS

A Area, Pie?

Ag Area de flujo, pie?

°C Grados centigrados

C Calor especifico, capacidad calorifica, Btu/lbm °F

Cp Calor especifico a presion constante, Btu/lbm °F

Cpmo Calor especifico a presion constante del agua de condensacion, Btu/lbm °F
Cpv  Calor especifico del vapor, Btu/lbm °F

Cp Calor especifico del liquido, Btu/lbm °F
C

Corrosion permisible en pulgadas,

d Diémetro

D Diémetro, pie

D, Diametro exterior de las espiras
D. Diametro equivalente

D, Didmetro exterior del tubo, pie

o9

Fuerza total en los pernos, Ibf

°F Grados Fahrenheith

g Aceleracion de la gravedad, pie/seg?
., . Lbf _ Pie
o Factor de conversion gravitacional, —— x —
Lbm seg
h coeficiente convectivo de transferencia de valor promedio, Btu/hePie*e°F

xvii



DI

DE

L, L,
Lbm

Lbf

Coeficiente convectivo de transferencia de calor por radiacion, Btu/hePie*e°F
Coeficiente convectivo de transferencia de calor en el interior, Btu/hePie?e°F
Coeficiente convectivo de transferencia de calor en el exterior, Btu/hePie?e°F

Valor dehi referido al diametro exterior del tubo

Distancia radial desde el didmetro de los pernos al diametro del flanche
Entalpia del liquido saturado

Entalpia del vapor saturado

Calor latente de vaporizacion, Btu/hePie*e°F

Fuerza total de la prueba hidrostatica

Didmetro interior del tubo

Diametro exterior del tubo

Conductividad térmica, Btu/hePic?e°F

Kilogramos

Conductividad térmica del liquido, Btu/hePie?e°F
Conductividad térmica del vapor, Btu/hePie?e°F

Longitud, pie

Longitud de los tramos netos del condensador (Ver Figura.12)
Libras masa

Libras fuerza

Flujo masico, Ibm/h

Flujo masico del agua de condensacioén, Lbm/h
Numero de espiras del condensador

xviii



Presion del disefio, Lbf/pie?

Presion del vapor, Lbf/pie?

Razoén de transferencia de calor, Btu/h

Fuerza ejercida sobre cada uno de los pernos
Pérdidas de calor, Btu/h

Calor, Btu

Factor de suciedad

Distancia radial, pie

Switche de presion (preostato)

Esfuerzo permisible maximo, Lbf/in?

Espesor, in

Temperatura promedio, °F

Temperatura promedio del agua de condensacion, °F
Temperatura de la superficie, °F

Temperatura de entrada, °F

Temperatura del liquido, °F

Temperatura de salida, °F

Temperatura de saturacion, °F

Temperatura del vapor, °F

Coeficiente global de transferencia en superficies limpias, Btu/hePie?e°F
Coeficiente global de transferencia en superficies sucias, Btu/hePie?e°F

Viscosidad dinamica, Lbm/Pieeseg

Xix



199 Viscosidad dindmica del liquido, Pie?/s

Vm  Velocidad media, pie/seg

\Y Velocidad, pie/seg

W Carga de diseno de los pernos

AT  Diferencia de temperatura, °F

AT0 Diferencia de temperatura del agua de condensacion, °F
p Densidad, Lbm/pie?

pL Densidad del liquido, Lbm/pie?

o Esfuerzo ultimo del material, Lbf/in?

Cu Esfuerzo de tension real, Lbf/in?

hD :
Nu, = > Numero de Nusselt evaluado en el didmetro
P = % Numero de Prandtl
pvD , .
Re=—— Numero de Reynolds evaluado en el didmetro
1)
pvL , :
Re=——  Numero de Reynolds evaluado en una longitud
1)
T Constante numérica (su valor es 3,141516)

XX



LISTA DE ABREVIATURAS

A-36 Acero al Carbono estructural.
A.PL Instituto Americano de Petréleo (American Petroleum Institute)
ASME Sociedad Americana de Ingenieros Mecéanicos (American Society of

Mechanical Engineers)

I-1 Interruptor de alimentacion eléctrico al tablero de control
Div Division

DSY-1 Disyuntor de alta presion

Ing. Ingenieria

LZ-1 Luz piloto de energizacion del tablero (roja)
min. Minutos

N° Numero

NPT Rosca conica American Standard para tubos
OFF Apagado

ON Encendido

PSI Libras por pulgadas cuadradas

R-11 Refrigerante Freon 11

RST-1 Reostato

seg segundos

xxi



TCI Termometro entrada agua de condensacion

TCO Termometro salida agua de condensacion

TD-1 Termometro digital superficie

TD-2 Termometro digital liquido saturado

VAT-1 Vatimetro

VLT-1 Voltimetro

VPL-1 Vilvula de alimentacion de agua al condensador

VRG-1Valvula reguladora de agua de condensacion
VSP-1 Valvula de servicio para R-11

Vs Versus

xxii



GLOSARIO

TEMPERATURA (T): Es una propiedad intensiva que da una medida del nivel
energético. Su unidad de medida es (° F).

CALOR (Q): Interaccion energética entre un sistema y los alrededores, debido a la
variacion de una propiedad intensiva llamada temperatura, sus unidades de medida son
(Btu/Lbm).

CAPACIDAD CALORIFICA (C): Es la cantidad de energia requerida para elevar la
temperatura de un kilogramo de la sustancia en un grado centigrado; sus unidades son
(Btu/Lbme° F).

VOLUMEN ESPECIFICO (V): Es la relacion del volumen ocupado por el peso unitario
en condiciones especiales de presion y temperatura; sus unidades de medida son
(Pie*/Lbm).

CONDUCTIVIDAD TERMICA (K): Propiedad termofisica de los materiales que indica
la facilidad de transporte de energia en forma de calor en la unidad de tiempo por unidad
de espesor sobre unidad de area por unidad de cambio de temperatura; sus unidades de
medida son (Btu/hrePie?e°F).

EMISIVIDAD (E): Es la relacion entre el flujo emisivo espectral proveniente de una
superficie real a una temperatura absoluta (T), sobre el flujo emisivo espectral de un
cuerpo negro proveniente de una superficie negra a la misma temperatura.

TRANSMISIVIDAD (T): Fraccion transmitida de la radiacion incidente.

COEFICIENTE CONVECTIVO DE TRANSFERENCIA DE CALOR (h): Es la
eléctrica relacion del flujo de calor en la superficie sobre la diferencia de temperaturas
entre el fluido y la superficie en (Btu/hePie?e°F).
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RESUMEN

Nombre del Proyecto: DISENO, CONSTRUCCION Y MONTAJE DE UN EQUIPO
DE LABORATORIO PARA EL ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR

EN EBULLICION Y CONDENSACION

OBJETIVO GENERAL DEL PROYECTO: Disefiar, construir y montar un equipo para
visualizar con exactitud fenémenos de ebullicion y condensacion y cuantificar de manera
directa o indirecta variables como: temperatura, presion, caudal, potencia eléctrica,

coeficientes de transferencia de calor, a partir de disefios térmicos y mecanicos basicos.

OBJETIVOS ESPECIFICOS: (1) Visualizar a través de un tubo de vidrio, los lugares
de formacion o nucleacion de burbujas en el fendmeno de ebullicion; (2) Comparar las
velocidades de desprendimiento de las burbujas, su condensacion en el seno del fluido y la
disposicion en la superficie; (3) Verificar si el fenomeno de ebullicion llega al punto de

quemado.

HISTORIA DEL PROYECTO: Durante muchos afos, el estudio de los procesos de

transferencia de calor en la corporacion se han hecho con muchos limitantes, debido tal vez

a que la Corporacion no posee un laboratorio adecuado para el area de transferencia de

XX1v



calor y Termodinamica.
Teniendo en cuenta este problema nos dimos a la tarea de realizar este proyecto con el fin
de ayudar a conformar y dotar el laboratorio de transferencia de calor y contribuir asi con

el desarrollo del estudiante de la universidad misma.

DESARROLLO DEL PROYECTO:

Visualizacion de los fenémenos. El proceso consta de una etapa de calentamiento de un
liquido de bajo punto de ebullicion, en este caso Refrigerante 11, en el cual se produce un
cambio de fase de liquido a vapor, con formacion de burbujas en puntos calientes.

Luego de esto vendra una etapa de enfriamiento del liquido evaporado mediante un
serpentin con circulacion de agua que al quitarle calor al vapor lo condensa,

desarrollandose el fenomeno de condensacion en forma de gotas.

Aspectos concernientes al disefio. El plan general de disefio se llevo a cabo de la

siguiente forma:

1. Basados en pardmetros supuestos se calculd el tipo de tubo a utilizar para las
condiciones de operacion del liquido refrigerante.

2. Se calculd la superficie de condensacion y se asumieron condiciones y dimensiones
generales para el disefo del intercambiador.

3. Se calculd el area de transferencia fe calor del condensador mediante procedimientos

hallados en textos de la materia.

XXV



4. Se disenaron los flanches, teniendo en cuenta los cdodigos de fabricacion como el
ASTM, tomando como referencia las propiedades fisicas del liquido refrigerante y la
maxima presion dentro del recipiente.

5. Por ultimo se procedio a calcular los pernos a utilizar mediante el codigo API 620 para

recipientes a presion.

Todos estos datos son bastante confiables puesto que se tomaron como referencia datos

reales.
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INTRODUCCION

Los procesos de transferencia de calor, concretamente aquellos que implican cambio de
fase, estan intimamente ligados desde tiempo atrds a diversos e importantes procesos
industriales que han marcado momentos dentro de la historia del hombre, aplicados a

ciclos de vapor, ciclos de refrigeracion y algunos ciclos de potencia.

También es de considerar su innegable importancia en procesos quimicos, en
procesamiento de alimentos, en procesos de destilacion y otras multiples aplicaciones

industriales, comerciales y domésticas.

A medida que se ha incrementado el grado de tecnologia y complejidad en la ciencia
moderna, se ha ido viendo la necesidad de profundizar en los conocimientos de
transferencia de calor. En casi todos los trabajos cientificos y los procesos de ingenieria se
encuentran involucrados intercambios de energia a través de flujos de calor. Esta energia es
convertida en trabajo mediante calderas, turbinas, condensadores, calentadores de aire y

piezas o aparatos que también son partes constitutivas importantes en la industria.

Otras de sus importancias bésicas las encontramos en el enfriamiento o calefaccion de

1. INFORMACION PRELIMINAR
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1.1 RESENA HISTORICA DE LOS PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE

CALOR

Poco antes del siglo XIX, se creia que el calor era un fluido misterioso llamado
caldrico. Se suponia que era invisible y que podia ser extraido de cualquier cosa
caliente al enfriarla, o que cualquier cosa fria podia succionarlo para

calentarse.

La teoria calorica fue muy conveniente y fue propuesta en 1798 en Baviera por el
Conde de Rumford, Benjamin Thompson, siendo Ministro de Guerra del pais.
Mientras controlaba la perforacion del agujero de un cafén, Thompson quedo
impresionado por la relacién aparente entre la Energia Mecanica gastada, es
decir , la cantidad de trabajo realizado en el momento de perforar y el calor
producido, que podia ser estimado si se rodeaba el caiidn con agua y luego se
media el aumento de temperatura. Thompson se dio cuenta de que el calor era
una forma de energia y sugiri6 que podia deberse al movimiento de las

moléculas.

Fue asi como en 1842 J.P. Joule llevé a cabo los famosos experimentos que
dejaron aclarado definitivamente el problema. Joule hizo que la caida de unas
pesas impulsaran el giro de unas paletas en el interior de un recipiente con agua y
demostré que el aumento de temperatura del agua asi producido, estaba

10
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relacionado con el numero de veces que el peso subia y se dejaba caer, o sea,

con la energia mecanica total que perdian unas pesas en su caida.

Lo que esencialmente midié6 Joule durante su experimento era la cantidad de
energia medida en Julios, que se requiere para producir una unidad de calor, lo
que se denomina “Equivalente Mecanico del Calor”, que hoy en dia se expresa
como: La cantidad exacta de calor que se requiere para elevar la temperatura de

1 Kg. de agua, de 14,5°C a 15,5°C.

11
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2. FUNDAMENTOS TEORICOS DE LOS MECANISMOS DE TRANSFERENCIA

DE CALOR

2.1 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONDUCCION

La conduccién es la forma de transferencia de calor en la cual el intercambio de
energia ocurre de la regibn de mayor a la de menor temperatura por el
movimiento cinético o el impacto directo de las moléculas como en el caso de los
fluidos en reposo o por el arrastre de los electrones, como en el caso de los
metales. En un sélido, que es un buen conductor eléctrico, un nimero grande de
electrones libres se mueve alrededor de una estructura cristalina; por esta razén,
los materiales metalicos son buenos conductores del calor (por ejemplo el cobre,

la plata, etc.)

La ley basica de la conduccién del calor basada en observaciones
experimentales, proviene de Biot, pero en general se conoce con el nhombre del
fisico matematico francés Joseph Fourier' quien la aplicé en su teoria analitica del
calor. Esta ley establece que la tasa de transferencia de calor por conduccion en
una direccién dada, es proporcional al area normal a la direccién del flujo de calor
y al gradiente de temperatura en esa direccion. Por ejemplo, para el flujo de calor

en la direccién x, la Ley de Fourier? esta dada por
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oT

Q = -kA=— Btu/h 0 Watts (1)
ox
Oy = 2 _ 9T Biyn -pied W/mz2 (2)
A ox

En donde Q es la tasa de calor a través del area A en la direccidn x positiva y gx
es el flujo de calor en la direccion x positiva. La constante de proporcionalidad (k)
se llama conductividad térmica del material y es una cantidad positiva. El signo
menos de la ecuacion (1) y (2) asegura que gx 6 (Q,) sea una cantidad positiva
cuando el calor fluye en la direccidn x positiva. Esto se debe a que la temperatura

debe disminuir en la direccidn x positiva si el calor fluye en esa direccion,

entonces a%x es negativo y la inclusion del signo negativo en las ecuaciones

anteriores asegura que gy 6 (Qx) sea una cantidad positiva.

La conductividad térmica k en las ecuaciones (1) y (2) tiene unidades Btu/h«pie »
°F o (W/m? .« °C) si el flujo de calor gx se expresa en Btu/h « pie2 o (W/m?), y el

gradiente de temperatura a%x en °F/pie (o °C/m). Como se muestra en la fig.1

hay una gran diferencia en las conductividades térmicas de los distintos
materiales. El mayor valor lo tiene los metales puros y el menor los gases y
vapores; los materiales aislantes amorfos y los liquidos inorganicos tienen
conductividades térmicas intermedias entre otros valores. Para dar una idea del
orden de magnitud de la conductividad térmica aparece en seguida una lista de

algunos valores de k de varios materiales:
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Metales: 30 a 240 Btu/h «pie «°F (0 52 a 415 W/m?2 . °C)

Aleaciones: 7 a 70 Btu/h «pie «°F (6 12 2 120 W/m?2 . 2C)

Liquidos no metadlicos: 0.1 a 0.4 Btu/h «pie «°F (6 0.173 a 0.69 W/m? « °C)
Materiales aislantes: 0.02 a 0.1 Btu/h «pie «°F(6 0.035 a 0.173 W/m? . °C)

Gases a presién atmosférica: 0.004 a 0.1 Btu/h « pie F (6 0.0069 a 0.173
W/m2.2C)

14



Figura 1. Conductividades térmicas de distintos materiales
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La conductividad térmica varia también con la temperatura. La de la mayoria de
los metales puros disminuye con la temperatura, mientras que la de los gases y la
de los materiales aislantes aumenta con ella. Como se muestra en la fig. (2) a
bajas temperaturas la conductividad térmica varia rapidamente con la

temperatura.

2.2 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION

Cuando un fluido en movimiento pasa sobre un cuerpo sélido o fluye dentro de un
canal y si las temperaturas del fluido y del sélido o del canal son diferentes, habra
transferencia de calor entre el fluido y la superficie sélida debido al movimiento
relativo entre el fluido y la superficie, a este mecanismo de transferencia de calor
se da el nombre de conveccion. Se dice que la transferencia de calor es por
conveccién forzada si el movimiento es inducido artificialmente, digamos con una
bomba o un ventilador que impulse el fluido sobre la superficie. Se dice que la
transferencia de calor es por conveccion libre (o natural), si el movimiento del
fluido es ocasionado por fuerzas de empuje debidas a diferencias de densidad
causadas por diferencias de temperatura en el fluido. Por ejemplo, una placa
caliente suspendida verticalmente en aire frio en reposo (ver fig.3), produce un
movimiento en la capa de aire adyacente a la superficie de la placa, debido a que
el gradiente de temperatura en el aire da lugar a un gradiente de densidad, que a
la vez pone el aire en movimiento. Como el campo de temperatura de un fluido es
influenciado por el movimiento de éste, la determinacion de la distribucién de

temperatura y de la trasferencia de calor por conveccién es asunto complicado en
16
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la mayoria de los casos practicos. En aplicaciones de la ingenieria, para

simplificar los calculos de transferencia de calor entre una superficie a
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Figura 2.

Conductividades térmicas de gases comparadas con
materiales aislantes Vs. Temperatura

18

18



19
temperatura T,, y un fluido que se desplaza sobre ella a temperatura media T; se
define el coeficiente de trasferencia de calor h como

q=h(Ti- Tw) (3)
En donde q es el flujo de calor en la pared. Algunas veces se da esta relacion el
nombre de “Ley de enfriamiento de Newton”. Si el flujo de calor se expresa en
unidades de Btu/h « pie? o (W/m?) y la temperatura en °F o (°C) entonces el
coeficiente de transferencia de calor h tiene unidades de Btu/h «pie® °F o

(W/mz2.2C).

2.3 TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACION

Cuando dos cuerpos de temperaturas diferentes estan separados por un vacio
perfecto, no es posible la trasferencia de calor entre ellos por conduccidén o
conveccién; en tal caso, la transferencia de calor ocurre mediante radiacién
térmica. Es decir, la energia radiante emitida por un cuerpo, debida a su
temperatura, es transmitida en el espacio en forma de ondas electromagnéticas
de acuerdo con la teoria clasica de las ondas electromagnéticas de Maxwell® o en
forma de fotones discretos, de acuerdo con las hipétesis de Planck®. Ambos
conceptos han sido utilizados en la investigacion de la transferencia de calor por
radiacion. La emisiébn o absorcién de energia radiante por un cuerpo, €s un
proceso global, o sea, la radiacion que se origina en el interior del cuerpo se emite
a través de la superficie; reciprocamente, la radiacidn que incide sobre la
superficie de un cuerpo penetra en el medio, en donde es atenuada. Se puede

decir que la radiacion fue absorbida o emitida por la superficie cuando una gran
19
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proporcién de la radiacién incidente se atenda en una distancia muy pequefia a

partir de las superficie. Por ejemplo, en muchas aplicaciones de la ingenieria
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se considera que la absorcién o emisién de radiacion por un metal es un proceso
de superficie, debido a que la radiacion se atenta en una distancia de unos pocos
centenares de angstroms a partir de la superficie; pero siempre se considera que
la emision o absorcidén de radiacion por gases es un proceso global. La energia
radiante emitida por un cuerpo es proporcional a la cuarta potencia de su
temperatura absoluta. Consideremos, por ejemplo, que un cuerpo negro (esto es,
un emisor perfecto y un receptor perfecto) de area superficial A y temperatura
absoluta T esta dentro de un recinto de temperatura absoluta T.. El cuerpo
emitird energia radiante en cantidad AoT:* Btu/h (0 W) y absorbera energia
radiante en cantidad AoT,* Btu/h o (W), asi que la energia radiante neta que sale
del cuerpo sera

Q=Ac(T*-T.Y) Btu/h (0 W)  (4)
donde ¢ es la constante de Stefan - Boltzmann, la cual tiene un valor de 0,1714 x
108 Btu/h «pie °R4 (0 5,6697 x 10° W/m2.K*).
Si los dos cuerpos no son perfectamente negros y si la superficie A no esta
completamente rodeada por el otro cuerpo, se puede modificar entonces la
relacion asi:

Q=FAc (T+*- T2*) Btu/h (0 W) (5)
en donde el factor F es una cantidad menor que la unidad, que tiene los efectos
de la distribucidon geométrica de las superficies y el hecho de que los cuerpos no
sean emisores o receptores perfectos.
Cuando la diferencia entre las temperaturas Ty y T, es suficientemente pequefa

en comparacion con T4, se puede linealizar la ecuacion (5) como
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Q=FAc(T1- To)(T1+ To)(Ti?+ TA) = FAG4T3(T - To)

q= %: (FAGAT)(T; - T) 6)

En tales casos se puede definir un coeficiente de trasferencia de calor por
radiacion h;.

h.=F4oT,® (7)
entonces la ecuacion (7) se escribe en la forma

q=h(T1-To) (8)
que es andloga a la ecuacion (3) de la transferencia de calor por conveccion. Esta
expresion aproximada y simple del flujo de calor radiante, ecuacion (8), es

aplicable solamente si |T1 - To|/ T1< 1.

2.4 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION Y RADIACION

COMBINADAS

Cuando las transferencias por conveccion y radiacién son del mismo orden de
magnitud y ocurren simultdneamente, es muy complicado hacer un analisis
apropiado de la transferencia de calor considerando la interaccion entre las dos
formas de transferencia. Por otro lado, bajo condiciones muy restringidas, puede
determinarse en forma aproximada la transferencia de calor por conveccion y
radiacion simultaneas, mediante la superposicién lineal de los flujos de calor
debidos a estas dos formas de transferencia. Consideremos, por ejemplo, el flujo

de los productos calientes de combustién a una temperatura Tg, a través de un
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ducto frio cuyas paredes se mantienen a una temperatura T,. Los productos de
combustién tales como CO,, CO y H,O absorben y emiten radiacién . Entonces, la
transferencia de calor de gas a las paredes del conducto se realiza tanto por
conveccidén como por radiacion y un analisis apropiado de este problema de
transferencia de calor requiere una solucién simultdnea de las ecuaciones de
conveccién y radiacidon; luego éste es un asunto muy complicado. Si la
componente radiante del flujo de calor no es muy apreciable, se puede calcular
aproximadamente el flujo total de calor q desde el gas hasta la superficie de la
pared, sumando el flujo de calor por conveccion q. y el flujo de calor por radiacién
gr cOomo
q=0c+ 0 9)

cuando en la ecuacién (9) se reemplazan las relaciones de los flujos de calor por

conveccién y radiacion dados por las ecuaciones (3) y (8) se encuentra que

q=he (Tg - Tw) + hr(Tg - Tw) = (he+ hr)(Tg - Tw) (10)

q = her (Tg - Tw) (11)

en donde se define el coeficiente combinado de transferencia de calor por

conveccién y radiacion

hcr= hc+ hr (12)

2.5 FLUJOS LAMINAR Y TURBULENTO

24



25
Si se derrama miel de una botella, vemos un flujp muy suave con todas las
particulas moviéndose en trayectorias bien organizadas. Dicho flujo se conoce
como un flujo laminar. este es un patrdén bien ordenado en donde las capas del
fluido se deslizan una sobre la otra. Si se inyectara un colorante en un
flujo laminar de agua se formaria un rango de agua coloreada que habria de
mantener su identidad distintiva a través de todo el campo del fluido. En general,
las particulas de fluido en un flujo laminar se mueven en trayectorias bien
definidas. La trayectoria que describe una particula de fluido cuando se mueve a
través del espacio se llama Linea de trayectoria. A una linea que se dibuja a
través del fluido, tangente a los vectores de velocidad en dicho instante, se le
llama, Linea de flujo. En un flujo estacionario, laminar, las lineas de trayectoria y
las lineas de flujo son idénticas.
Considere un experimento sencillo Fig. (4) en el que el agua fluye a través de un
tubo transparente y la razon del flujo se regula mediante una valvula que se
encuentra en el extremo donde termina el flujo. Esta es esencialmente la idea del
experimento clasico efectuado por Osborne Reynolds® en 1889. Se ha
provisionado el sistema con agua, cerca del extremo del tubo donde principia el
flujo. Cuando la véalvula se desagie se abre un poco, el colorante formara una
linea muy fina a lo largo del agua que estéa fluyendo fig. (4-a). Cuando la valvula
se va abriendo progresivamente mas y mas, el colorante continuara fluyendo en
linea recta, hasta que se alcanza una razén de flujo en la cual se hacen evidentes
fluctuaciones en el filamento del colorante. Esto indica el principio de transicién de
flujo laminar a turbulento fig. (4-b). Cuando la valvula se abre mas, el colorante,
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inmediatamente después de salir del inyector de colorante, se dispersa a través
del fluido, indicando un flujo completamente turbulento fig. (4-c).

Al efectuar un andlisis de flujo de fluido, se requiere saber si se trata de un flujo
laminar o un flujo turbulento. Los flujos turbulentos son mucho mas complejos en
un analisis que los flujos laminares.

En el caso de un flujo turbulento; por ejemplo, si se abre la llave del agua en una
casa completamente, usualmente el flujo del agua resultante es turbulento. Las
particulas de fluido en un flujo turbulento no viajan en forma bien ordenada. En
lugar de esto, existen componentes de la velocidad transversales a la direccién

principal del flujo, y estos
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componentes estan cambiando constantemente de magnitud.

Es posible predecir si un flujo es laminar o turbulento si conocemos su densidad
(0); velocidad media, U,,; viscosidad, x; y una dimension caracteristica, L., para la
geometria de flujo. La dimension caracteristica para un flujo sobre una placa es la
distancia x del lado principal de la placa. Para el flujo dentro de tubos la longitud
caracteristica es el didmetro hidraulico, Dy dado por:

4 (area de la seccion transversal)
Dy = : : (13)
Perimetro mojado

De la ecuacién (13) tenemos que para un tubo circular, el didmetro hidraulico es el
mismo que el diametro interno del tubo.
Las cuatro cantidades p, Uprom, Lc Y 1, Se combinan en un namero sin dimensiones

al que llaman Numero de Reynolds

U,onL.
Re — p prom ¢ (14)
u

El numero de Reynolds se puede interpretar como la razén entre las fuerzas de
inercia y las fuerzas viscosas. El valor del numero de Reynolds determina la
naturaleza de un flujo. En flujos laminares, las fuerzas viscosas dominan a las
fuerzas de inercia. El flujo dentro de tubos circulares es siempre laminar para un
numero de Reynolds menor que 2300. Es comun que resulte un flujo turbulento si
el niumero de Reynolds es mayor que 4000. Cuando el numero de Reynolds varia
entre 2300 y 4000, el flujo en un tubo se conoce como flujo transicional. El valor

del numero de Reynolds en que comienza la transicion de flujo laminar a
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turbulento se conoce como el Numero Critico de Reynolds. Bajo condiciones

controladas
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con mucho cuidad, se han observado numeros criticos de Reynolds tan altos
como 40000.

Cuando se examina el flujo sobre una placa plana con un lado principal agudo, se
observa en general un flujo laminar para niumeros de Reynolds menores que
5x10°. Bajo condiciones controladas, el nimero critico de Reynolds puede ser
también tan alto como 2x10°. Cuando un fluido fluye sobre una placa plana de
longitud suficiente, es posible observar un flujo laminar cerca del lado principal de
la placa seguido por una regién de transicion, la cual a la vez sigue un flujo

turbulento.

2.5.1 Flujo dentro de tubos circulares. Tipicamente, cuando un fluido entra a
un tubo desde una gran camara llena tiene una distribucién de la velocidad
uniforme. Para un tubo circular, esto implica que la velocidad, u, en sentido de la
corriente, es la misma para todos los valores de radios en la entrada del tubo (x =
0). Esto se muestra en la figura 5a. Como el fluido fluye a lo largo del tubo, el
perfil de velocidad que refleja la variacion de a como una funcion de r, viene a ser
mas redondeada. A cierta distancia de la entrada del tubo, el perfil de la velocidad
viene a ser establecido y no cambia de ahi en adelante. Esta distancia se llama
longitud de entrada, Le. Una expresion teérica para la longitud de entrada laminar
queda dada por Langhaar®, la cual concuerda con resultados experimentales, esto
es

Le = 0.058 Re D (15)
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Para posiciones después de la longitud de entrada, se dice que el flujo esta
enteramente desarrollado. Para flujo laminar, el perfil de velocidad enteramente

desarrollado es una parabola.

30



31

camara llena

N

recimiento de la capa
/-C de frontera

>~ —
N L€ S —>
fljodeentrada Lo ptS — 15— — — [ SF == - — -
uniforme > g Sl g
Ea
N ) -

longitud de entrada
Figura 5. Perfiles de velocidad para flujos dentro de tubos

capa frontera

nuacleo del_
flujo

Y'vy
1

—»
—>»

YVY

Longitud de entrada

Figura 6. Perfil de velocidad para flujo turbulento completamente desarrollado.

31



32
Si las condiciones permiten un flujo turbulento, entonces a cierta distancia de la
entrada, un perfil de velocidad para flujo turbulento completamente desarrollado
aparecera como lo muestra la figura 5b. El andlisis de Latzko’ para la prediccion
de la longitud de onda fue mejorado por Holdhusen®. La caida de presién
resultante, la fuerza cortante en la pared y la pérdida de energia en la regién de
entrada concuerda con los experimentos. Parece que el perfil de velocidad
completamente desarrollado no se logra y no hay una relacion general
satisfactoria aceptable para la longitud de entrada de un flujo turbulento. Barbin y
Jones® encontraron que el flujo completamente desarrollado en una tuberia suave
no se obtuvo en una longitud de entrada de 40.5 diametros para un niumero de
Reynolds de 388000. Ellos encontraron que la fuerza cortante en la pared obtuvo
valores completamente desarrollados en una longitud igual a 15 veces el diametro

de la tuberia.

En un flujo turbulento, porciones del fluido llamados remolinos se mueven en la
direccion transversal o radial en una forma azarosa y ellos llevan consigo su
momento. Tal proceso tiende a hacer el perfil de velocidad mas uniforme en la
region donde existen los remolinos. Esta region se llama el corazén turbulento del
flujo. En consecuencia, el perfil de velocidad para un flujo tubular turbulento es

casi plano en la region central, como se ve en la figura 5b.

2.6 TRANSFERENCIA DE CALOR CUANDO HAY CAMBIO DE FASE

32



33
Los fendmenos de ebullicion y condensacion son de gran importancia practica
debido a que pueden involucrar flujos de calor muy grandes con diferencias
pequefias de temperatura. Aunque la ebullicion y la condensacién no son
procesos convectivos en el mismo sentido que los definidos antes, se emplea el
coeficiente de transferencia de calor h para describir el flujo de calor en funcién de
la diferencia de temperatura entre la superficie sélida y el fluido adyacente. Las
consideraciones adicionales de caracteristicas de la superficie, tensidon superficial,
calores latentes del cambio de fase hacen mas complejas las correlaciones
empiricas y el analisis que en los casos convectivos simples involucran fluidos de
una sola fase.
La ebullicién y la condensacién involucran cambios entre las fases liquida y de

vapor de un fluido. A continuacion se consideran estos fendmenos por separado.

2.6.1 Transferencia de calor por condensacion. Los condensadores y las
calderas constituyen un tipo muy importante y extensamente usado de
intercambiadores de calor y presentan un mecanismo de transferencia de calor de
caracteristicas unicas en el lado de la condensacién o de la ebullicién. Si un vapor
se pone en contacto con una superficie de temperatura ligeramente inferior a la
correspondiente temperatura de saturacién, el vapor se condensara pasando

inmediatamente a la fase liquida (ver fig. 6).

Por lo tanto en el disefio de condensadores es muy importante comprender muy
bien el mecanismo de transferencia de calor y predecir en forma exacta el
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coeficiente de transferencia de calor de los vapores en condensacién cuando hay

0 no gases no condensables.
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pared del tubo

Figura 7. Condensacién.

Figura 8. Condensacion en forma de gotas.
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2.6.1.1 Condensacion de vapores simples. Un fluido puede existir como gas,
vapor o liquido. El cambio de liquido a vapor es vaporizacion, y el cambio de
vapor a liquido es condensacién. Las cantidades de calor involucradas en la
condensaciéon o vaporizacion de una libra de fluido son idénticas para fluidos
puros a una presion dada, el cambio de liquido a vapor o de vapor a liquido ocurre
s6lo a una temperatura, que es la de saturacién o de equilibrio. Puesto que los
cambios de transferencia de calor vapor - liquido usualmente ocurren a presion
constante o casi constante en la industria, la vaporizacién o condensacion de un
compuesto simple normalmente se efectla isotérmicamente. Cuando un vapor se
remueve después de su formacidén y no se le permiten contactos posteriores con
el liquido, la adicion de calor al vapor causa sobrecalentamiento, durante el cual
se comporta como un gas. Si se condensa una mezcla de vapores en lugar de un
vapor puro, a presion constante, en muchos casos los cambios no tiene lugar
isotérmicamente. El tratamiento general de la mezcla de vapores difiere en ciertos
aspectos de aquellos de los compuestos simples.
La condensacién tiene lugar a muy diferentes velocidades de transferencia de
calor por cualquiera de los dos siguientes y distintos mecanismos fisicos que
seran discutidos: en forma de gota y en forma de pelicula. El coeficiente de
pelicula en la condensacion esta influido por la textura de la superficie en la cual
tiene lugar la condensacién y también si la superficie condensante esta montada
vertical u horizontalmente. A pesar de estas complicaciones aparentes, la
condensacion, igual que el flujo laminar, es susceptible de un estudio matematico
directo.
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2.6.1.2 Condensacion en forma de gota y de pelicula. Cuando un vapor puro
saturado entra en contacto con una superficie fria tal como un tubo, se condensa
y puede formar goéticas en la superficie del tubo. Estas goticas pueden no exhibir
ninguna afinidad por la superficie y en lugar de cubrir el tubo se desprenden de él,
dejando el metal descubierto en el cual se puede formar sucesivas goéticas de
condensado. Cuando la condensacion ocurre por este mecanismo se llama
condensacion en forma de gota (ver fig.7). Sin embargo, usualmente puede
aparecer una inconfundible pelicula a medida que el vapor se condensa en el tubo
cubriéndolo. Se requiere vapor adicional para condensarse en la pelicula del
condensado en lugar de hacerlo sobre la pared del tubo directamente. Esta es
condensacion en forma de pelicula (ver fig.8). Los dos mecanismos son distintos
e independientes de la cantidad de vapor por condensante por pie cuadrado de
superficie. La condensacion en forma de pelicula no es una transicién de la
condensacion en forma de gota debido a la rapidez a la cual el condensado se
forma sobre el tubo. Debido a la resistencia de la pelicula de condensado al paso
de calor a través de ella, los coeficientes de transferencia de calor para la
condensacion por gotas son de cuatro a ocho veces mayores que para la
condensacion de pelicula. El vapor de agua es el Unico vapor puro conocido que
se condensa en forma de gota, y se requieren condiciones especiales para que
esto ocurra. Estas son descritas por Drew, Nagle y Smith'™, influyendo
principalmente la presencia de polvo en la superficie o el uso de contaminantes
que se adhieran a la misma. Nagle'" ha identificado materiales que promueven la
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condensacion en forma de gota en el vapor de agua. La condensacion por gota
también tiene lugar cuando varios materiales se condensan simultaneamente
como en una mezcla, y donde la mezcla de condensado no es miscible, como en
el caso de hidrocarburos y vapor de agua. Sin embargo, durante varios periodos
en la operacion normal de un condensador normal de vapor de agua, el
mecanismo puede ser inicialmente del tipo de pelicula, y cambiar luego a la

condensacion en forma de gota, y un
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tiempo mas tarde invertir el mecanismo. Debido a la falta de control no es
costumbre en los célculos considerar las ventajas de los altos coeficientes que

han sido obtenidos en experimentos por condensacion por gotas.

Afortunadamente, el fenémeno de condensacion en forma de pelicula es
susceptible de andlisis matemético, y la naturaleza de la condensacion en una
superficie fria puede ser considerada como de autodifusion. La presion de
saturacién del vapor en el cuerpo del vapor es mayor que la presion de saturacién
del condensado frio en contacto con la pared fria. Esta diferencia de presiones
provee el potencial necesario para mover al vapor del cuerpo de éste a mayor
velocidad. Comparada con la pequena resistencia a la transferencia de calor por
difusion del vapor al condensado, la pelicula del condensado, en la pared fria del
tubo, constituye la resistencia controlante. Es la lentitud con la que el calor de
condensacion pasa a través de esta pelicula lo que determina el coeficiente de
condensacion. La expresion ultima para una ecuacién de los coeficientes de
condensacion se puede obtener del analisis dimensional donde el coeficiente
promedio h es una funcion de las propiedades de la pelicula de condensado, k, g,
uy L, Aty A, esta Gltima propiedad es el calor latente de vaporizacién. Nusselt'
derivé tedricamente las correlaciones del mecanismo de condensacion en forma

de pelicula, y los resultados que obtuvo estan en excelente concordancia con los

experimentos.
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2.6.1.3 Condensacion sobre tubos horizontales. El analisis de la transferencia
de calor por condensacién sobre la superficie exterior de un tubo horizontal es
mas complicado que el analisis para una superficie vertical. El analisis de

.t13

Nusselt'® para la condensacion laminar tipo pelicula sobre la superficie de un tubo

horizontal da el siguiente coeficiente de transferencia de calor

_ h ‘ k3 1/4
h, = O.725|:gpl([le p;) )f; L sen (p} (16)
u’l v o Ay
_ h ‘ k3 1/4
h, = O.943|:gpl(p(lT pVT) )jz L sen (p} (16a)
u’l v Ay

en donde D es el didmetro exterior del tubo. Comparando las ecuaciones (16) y
(16a) para un T, - T, dado, se encuentra que los coeficientes promedios de
transferencia de calor para un tubo vertical de longitud L y un tubo horizontal de
diametro exterior D son iguales cuando L = 2.87D. Por ejemplo, cuando L = 100D,
el hy, para la posicién horizontal seria te6ricamente 2.44 veces el h, de la posicién
vertical. Por esta razon al disefiar condensadores generalmente se prefieren las

distribuciones de tubos horizontales.

2.6.1.4 Condensacion sobre un haz horizontal de tubos. El disefio de
condensadores involucra generalmente tubos horizontales dispuestos en hileras
verticales en tal forma que el condensado de un tubo caiga directamente sobre el
tubo que estd inmediatamente debajo. Si se supone que el condensado que cae

de un tubo fluye suavemente sobre el tubo inferior, se puede demostrar entonces
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que para una hilera vertical de N tubos cada uno de diametro D, el coeficiente de

transferencia de calor h,, de los N tubos es

1/4

sz(pz - pv)h‘fgk;
HI(TV -T )ND

w

h, =0.725 sen @ (17)

Esta relacion da generalmente un resultado conservador puesto que es inevitable
que haya alguna turbulencia que afecte o altere la pelicula de condensado

durante la caida, con lo cual
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se aumenta el coeficiente de transferencia de calor.

2.6.1.5 Numero de Reynolds del flujo condensado. Aunque sobre un mismo
tubo horizontal es muy dificil que durante la condensacién el flujo cambie de
laminar a turbulento, si se puede presentar turbulencia en la parte inferior de un
tubo vertical. Cuando en la pelicula de condensado se presenta la turbulencia,
empieza a aumentar el coeficiente promedio de transferencia de calor con la
longitud del tubo, en contraposicién con la condensacién laminar del tipo de
pelicula, en que h, disminuye con la longitud. Se define entonces un niumero de
Reynolds del flujo del condensado para poder establecer un criterio de cuando
ocurre la transicion de flujo laminar a turbulento.

Re = M (18)

W,
en donde un, es la velocidad media de la pelicula de condensado y D, es el
diametro hidraulico del flujo del condensado, que se expresa como

D 44 4x area de la seccion transversal del flujo de condensado
e = — =

(19)

p perimetro humedo
Por ejemplo, en el caso del flujo de condensado sobre una placa vertical de
anchura b, si & es el espesor de la pelicula de condensado en una posicién
particular, tenemos que p = b, A =b x 8 y Ds = 49; entonces el nimero de
Reynolds del flujo de condensado sobre una placa vertical es

Re = H0uP: _ 4T (20)

W, W,

en donde
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I' = oupp = tasa de flujo méasico de condensado por unidad de
anchura de la placa, Ib/pie<h (21)
en la condensacién sobre un tubo vertical de diametro exterior D, el nUmero de

Reynolds del flujo de condensado en el extremo inferior del tubo es

Re = ui,(%j (22)

en donde
W = Tasa de flujo masico de condensado en el extremo inferior del
tubo vertical, Ib/h o kg/s
En la condensacion sobre un tubo horizontal el nUmero de Reynolds en la parte
inferior del tubo es

41,
M,

Re = (23)

en donde

I'y = Tasa de flujo méasico de condensado por unidad de longitud en

la parte inferior del tubo horizontal, Ib/piesh 0 kg/mes

Los experimentos han demostrado que en la condensacién sobre una placa
vertical o un tubo vertical la transicién del flujo laminar a turbulento ocurre cuando
el numero de Reynolds tiene un valor cercano a 1800. En el caso de la
condensacion sobre un tubo horizontal con el numero de Reynolds, en la parte
inferior del tubo, definido anteriormente [es decir ecuacion (23)] la transicién del
flujo laminar a turbulento ocurre a numeros de Reynolds de alrededor de 3600
debido a que la pelicula de condensado sobre ambos lados del tubo se junta en el

fondo del tubo para dar la tasa de flujo mésico I'y.
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2.5.1.6 Correlacion experimental para la condensacion. Para correlacionar la
teoria de la condensacion con los datos experimentales se ordenan las
expresiones anteriores del coeficiente promedio de transferencia de calor en
funcion del numero de Reynolds del flujo de condensado. Por ejemplo, el
coeficiente promedio de transferencia de calor para la condensacion sobre una

t14

superficie vertical obtenido con la teoria de Nusselt'™ se puede expresar de la

siguiente forma

en donde T es la tasa de flujo masico de condensado por unidad de anchura en la
parte inferior de la superficie de condensacién. Al comparar esta relacion con los
experimentos se demuestra que debido a la formacion de rizos u ondulaciones
sobre la superficie de la pelicula de condensado el coeficiente de transferencia de
calor experimental es casi 20% mayor que el tedrico. Por esta razén McAdams'™
recomienda que la teoria de Nusselt del coeficiente promedio de transferencia de
calor para la condensacion sobre placas verticales se multiplique por 1.2, es decir,
la ecuaciones (16a) y (24) deben reemplazarse respectivamente por

£1[312hfgkl3

1/4
h, =113 ——*—— (25)
[ul(Tv —TW)L]

) AT -13
hm( e j:1.76(—) (26)
k/ P, g W,

la cual es valida para Re = 4I'/u1 < 1800
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Cuando el numero de Reynolds del flujo de condensado es mayor de 1800
comienza la turbulencia en la pelicula de condensado y empieza a aumentar el
coeficiente promedio de transferencia de calor con la longitud de la superficie.
Para la condensacion sobre una superficie vertical, después de que comienza la
turbulencia, el coeficiente promedio de transferencia de calor h, se puede
representar por la siguiente relacién empirica propuesta por Kirkbride'®:

2 /3 AT 0.4
h, (%j - o.oom(-j (27)
k' 'p, g K,

para Re = 4I/uy < 1800.

Las siguientes son las unidades delas cantidades que intervienen en las

relaciones anteriores

D, L en pie (m)

g en pie/h? (m/s?)

hyg en Btu/lb (J/kg 0 Wes/kg)
hm en Btu/hepie2.°F (W/m2.2C)
ki en Btu/hepie«.°F (W/m.°C)
T, Tw en °F (°C)

O Py en Ib/pie® (kg/m®)

My en Ib/hepie (kg/mes)

r en Ib/hepie (kg/mes)

las propiedades fisicas del condensado se deben determinar a la temperatura

media aritmética del vapor y de la superficie.
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2.6.2 Transferencia de calor por ebullicion. En el fenédmeno de ebullicion,
agregar energia térmica a un liquido saturado tiene como consecuencia un
cambio de la fase liquida a la de vapor a la misma temperatura. Se pueden
transferir cantidades relativamente grandes de calor cuando ocurre la ebullicién;
en consecuencia en determinados casos este puede ser el mecanismo de mayor
importancia en la transferencia de calor. En otros casos puede ser que el
resultado deseado de un proceso de intercambio de calor sea la formacién de
vapor de un liquido; es vital la necesidad de conocer las razones de transferencia
de calor y de los mecanismos de control para lograr un proceso bien disefado y
de eficiente operacién.
Cuando ocurre la ebullicibn en una superficie caliente sumergida en un liquido en
reposo, se clasifica el caso como ebullicion en estanque. Si el fluido se mueve con

respecto a una superficie caliente ocurre la ebullicién de flujo.

2.6.2.1 Ebullicion en recipientes. La forma mas sencilla de ebullicion es la
ebullicion en recipientes, en la cual una superficie sumergida por debajo de la
superficie libre de un liquido y que se encuentra a una temperatura mayor que la
temperatura de saturacion del liquido produce la ebullicion de éste. En este punto
se debe determinar si la masa total del liquido que rodea la superficie caliente
esta a (o ligeramente por encima de) la temperatura de saturacién o por debajo de
ella (ver fig. 10). La ebullicion bajo esta ultima condicién recibe el nombre de
ebullicién subenfriada (o local) debido a que las burbujas de vapor que se forman
sobre la superficie metalica caliente se destruyen antes de dejar la superficie o
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inmediatamente después de separarse de ella. La primera clase de ebullicion es
la ebullicibn saturada (o total) debido a que el liquido se mantiene a la
temperatura de saturacion. La figura 11 ilustra la variacidn del coeficiente de

transferencia de calor en funcién de la

@)
L&d-00

O O =

oo 5 S :
([-)

To o S L> =

Figura 10. Ebullicion en una superficie caliente sumergida.
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diferencia de temperatura entre la pared T, y la de saturacién T del liquido, en el
caso de ebulliciébn en recipientes de un liquido a la temperatura de saturacion.
Estos resultados, obtenidos por Farber y Scorah para la ebullicién del agua en
recipientes a presion atmosférica y a la temperatura de saturacién sobre la
superficie sumergida de un alambre de platino calentado eléctricamente, son
tipicos de la ebullicion en recipientes y son aplicables a otras formas geométricas
diferentes a la de un alambre. Si en la figura se representara también el flujo de
calor g en funcion de la diferencia de temperatura T, - Ts se obtendria una curva
general de forma similar a la curva del coeficiente de transferencia de calor. La
curva de h se divide en seis regiones diferentes y la pendiente de la curva en
cada region es diferente de las otras regiones. En la region | no se forman
burbujas de vapor debido a que la transferencia de energia desde la superficie
caliente hasta el liquido saturado se realiza por corrientes de conveccién libre las
cuales producen circulacion suficiente para que se remueva calor de la superficie
por evaporacién. En la regién Il se empiezan a formar las burbujas en la superficie
caliente del alambre pero tan pronto como se separan de la superficie se disipan
en el liquido. En la region lll las burbujas que se separan de la superficie del
alambre suben hasta la superficie del liquido en donde se disipan. En las regiones
II'y lll se dice que la ebullicibn es nucleada. En la region IV la formacién de
burbujas es tan rapida que estas comienzan a agruparse antes de desprenderse;
en consecuencia una gran fraccidén de la superficie de calefaccion queda cubierta
con una capa inestable de vapor lo que ocasiona una disminucion brusca del flujo
de calor y del coeficiente de transferencia de calor. Esta es una regién inestable e
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implica la transicién de la ebullicion nucleada a la ebullicidbn en pelicula. En la
regién V el flujo de calor disminuye a un minimo y la superficie del alambre queda
cubierta con una capa estable de vapor; esta region recibe el nombre de ebullicién
en pelicula estable. En la regiéon VI aumentan tanto el flujo de calor como el
coeficiente de transferencia de calor con la diferencia T, - Ts, debido a que en
esta region la temperatura de la superficie del alambre es suficientemente alta
para que los efectos de la radiacion térmica aumenten la transferencia de calor a
través de la pelicula de vapor. En esta regién la ebullicién tiene lugar también en

pelicula estable pero predominan los efectos de la radiacion.

En la figura (10) el pico de flujo de calor en la ebullicién del agua en recipientes es
del orden de 10° Btu/hepie? (3.154 x 10° W/m2 o 3.154 MW/m2), en la regién de
ebullicibn nucleada se alcanza este pico de flujo de calor con una diferencia de
temperatura menor de 100° F (55.6° C). Si se quisiera obtener el mismo flujo de
calor en la regién VI de ebullicion en pelicula se requeriria una diferencia de
temperatura bastante superior a la del punto de fusion de la mayoria de los
materiales. Es obvio que cuando la ebullicién ocurre en el régimen nucleado si el
flujo de calor suministrado excede el valor del pico de flujo de calor se desplazara
inmediatamente la ebullicién a la region VI de ebullicién en pelicula en donde la
ebullicién seguira ocurriendo con grandes diferencias de temperatura, si es que el
material no se funde a dicha temperatura. Por esta razon el punto de flujo maximo

de calor en la region nucleada recibe el nombre de punto quemado o de fundicién.
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El calculo del coeficiente de transferencia de calor en los diferentes regimenes de
ebullicién y la localizacion del pico de flujo de calor en la ebullicion de recipientes

es de gran importancia practica.
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Figura 11.
funcién de

Datos experimentales tipicos del flujo de calor g en
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2.6.2.1.1 Ebullicion Nucleada. El anadlisis del proceso de la ebullicién nucleada
es extremadamente dificil porque todavia no se entiende muy bien el mecanismo
exacto de la formacion de burbujas y el movimiento de las mismas. Por lo tanto
hasta el momento no existe un analisis satisfactorio de la transferencia de calor en
la ebullicién nucleada. Por otro lado se dispone de una cantidad considerable de
datos experimentales sobre el flujo de calor en la ebullicion en funcién de la
diferencia entre las temperaturas de la superficie de la pared y de saturacion, AT =
Tw - Ts, para diversos liquidos y sobre un amplio rango de niveles de presién. La
figura 10 muestra datos experimentales tipicos del flujo de calor g en funcién de
AT. Posteriormente se intenté obtener correlaciones empiricas mas generales
entre q y T que pudiera aplicarse a un grupo de liquidos en un amplio rango de
niveles de presion. El concepto basico de tales correlaciones fue el hecho de que
en la ebullicién nucleada el mecanismo principal de la transferencia de calor es la
conveccidén forzada causada por la agitacidon producida por las burbujas. Al
analizar el significado de los varios parametros relacionados son la conveccién
forzada Rohsenow'’ propuso la siguiente relacién empirica con el fin de

correlacionar el flujo de calor en el régimen de ebullicion nucleada:

0.33

C,AT
1.7
hfg Pr,

en donde C, = calor especifico del liquido saturado, Btu/Ib«*F (W.s/kg+*C)

Css = constante que se debe determinar con los datos experimentales y
que depende de la combinacién “superficie de calefaccién - fluido”

hy = calor latente de vaporizacion, Btu/lb (W.s/kg)
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9, 9c = aceleracion de la gravedad « pie/h? (m/s?) y factor de conversidon
gravitacional Ibepie/lbs « h? (kgem/N+s?), respectivamente

Pr;= Cpy/ki, nUmero de Prandtl del liquido saturado
g = flujo de calor de la ebullicién, Btu/h « pie2 (W/m?)

AT =T, - Ts, diferencia de temperatura entre la temperatura de la pared y
la de saturacién, °F (°C)

My = viscosidad del liquido saturado, Ib/h « pie (Kg/m «s)

P, Py = den:;sidad del liquido y del vapor saturado respectivamente, Ib/pie®
(kg/m”)

o = tension superficial en la superficie de separacién entre el liquido y el
vapor, Ib/pie (N/m)

Se encuentra que la correlacion dada por la ecuacion (28) es aplicable a la
ebullicion de liquidos de un solo componente sobre superficies limpias. Se ha
encontrado que para superficies sucias o contaminadas el exponente de P, varia
entre 0.8 y 2.0 en vez de ser 1.7 como aparece en la ecuacién anterior. Luego el
coeficiente Cg es el Unico parametro de la ecuacién que permite ajustar la
correlacién para la combinacién liquido-superficie de calefaccién. En la tabla 2 se
da una lista de los valores de Cs determinados experimentalmente para varias
combinaciones de liquido-superficie los cuales fueron obtenidos de varias
referencias. La tabla 3 da los valores de las tensiones superficiales o* para varios

liquidos, en las superficies de separacion vapor-liquido.
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TABLA 1 Valores del coeficiente Csrde la ecuacion 28 para varias combinaciones

liquido-superficie

Combinacién liquido-superficie Cst
Agua-cobre 0.0130
Agua-cobre rayado 0.0068
Agua-cobre esmerilado y pulido 0.0128
Agua-cobre esmerilado y pulido, tratado con parafina0.0147
Agua-acero inoxidable 0.0133
Agua-acero inoxidable pulido mecanicamente 0.0132
Agua-acero inoxidable esmerilado y pulido 0.0080
Agua-acero inoxidable picado, relleno con teflon 0.0058
Agua-platino 0.0130
Agua-laton 0.0060
Benceno-cromo 0.0100
Alcoho etilico-cromo 0.0027
Tetracloruro de carbono-cobre 0.0130

TABLA 2 Valores de la tensién superficial para varios liquidos en la superficie de

separacion liquido-vapor

Temperatura Tensién Superficial
P de saturacion

Liquido o*x 10% o*x 10°

°F °C lb/pie N/m
Agua 32 0 51.8 75.6
Agua 60 15.56 50.2
73.2
Agua 100 37.78 47.8
69.7
Agua 200 93.34 41.2
60.1
Agua 212 100 40.3 58.8
Agua 320 160 31.6 46.1
Agua 440 226.7 21.9 31.9
Agua 560 293.3 11.1 16.2
Agua 680 360 1.0 1.46
Agua 705.4 374.11 0.0
0
Sodio 1618 881.1 77 11.2
Potasio 1400 760 43 62.7
Rubidio 1270 687.8 30 43.8
Cesio 1260 682.2 20 29.2
Mercurio 675 357.2 27 39.4
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Benceno (CeHe)
Alcohol etilico
8.5

(C2HeO)

176
112

80
44.4

19
5.8

27.7
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La figura 10 da alguna idea de la exactitud de la ecuacidn (28) para correlacionar
los datos experimentales de la ebullicibn nucleada. En esta figura se
correlacionan los datos experimentales de Addoms dados previamente en la
figura 7 para presiones que varian desde 1.47 hasta 2465 Ibf/pulg abs., con la
ecuacion (28) en el caso de Csr= 0.013.
La dispersién de los datos experimentales es aproximadamente de 20% con

respecto a la linea continua calculada.

2.6.2.1.2 Pico de flujo de calor en la ebullicion nucleada. La correlacion dada
por la ecuacién (28) proporciona informacion sobre el flujo de calor en la ebullicién
nucleada, pero no permite determinar el pico de flujo de calor. En la ebullicién
nucleada es importante determinar el pico de flujo de calor debido a la posibilidad
de que se funda la superficie de calefaccion; es decir, si el flujo de calor aplicado
excede el pico de flujo de calor, ocurrira entonces la transicién del régimen
nucleado a la ebullicibn en pelicula estable en la que, dependiendo de la
naturaleza del fluido, la ebullicion puede ocurrir a una diferencia de temperatura
bastante superior al punto de fusion de la superficie de calefaccion. Se han
desarrollado algunas ecuaciones para calcular el pico de flujo de calor.
Kutateladze'® traté este problema de la ebullicién nucleada como un problema
puramente hidrodinamico y derivd una ecuacién que requiere la determinacion

1
.19

experimental de una constante. Zuber et al.”” desarrollaron una relacién analitica

considerando la estabilidad de la superficie de separacion liquido-vapor. La
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ecuacion de Zuber® da el pico de flujo de calor gmax en la ebullicién nucleada de

la siguiente forma

cxgg (p.p,)]" "
T Iy
qma'x = ﬂpvhfg[ £ 2 :| ( pl J (29)

pv p[ +pv

en donde o* = tensién superficial en la superficie de separacién entre el liquido y
el vapor, Ib/pie (N/m)
g = aceleracion de la gravedad, pie/h? (m/s?)

gc = factor de conversidn gravitacional Ibepie/lbsh? (kgem/Ne«s?)

o, pv = densidad del liquido y del vapor respectivamente, Ib/pie® (kg/m°)
hy = calor latente de vaporizacion, Btu/lb (W.s/kg o J/kg)

gmax = pico de flujo de calor, Btu/hspie? (W/m?)

Segun esta ecuacion, si el pico de flujo de calor que se debe alcanzar es alto,
entonces es de desear que los valores de hg, py, g y o* sean también altos. Por
ejemplo, el valor de hg del agua es alto; por lo tanto el pico de flujo de calor que
se obtiene en la ebullicion del agua es alto. La ecuacion indica también que un

campo gravitacional reducido disminuye el pico de flujo de calor.

2.6.2.1.3 Ebullicion en pelicula estable. Tal como se ilustra en la figura 11,
cuando se alcanza el pico de flujo de calor, termina la region de ebullicién
nucleada y empieza la region de ebullicion en pelicula inestable. No existe ningun
analisis que permita calcular el flujo de calor en funcién de la diferencia de
temperatura (T, - Ts) en la regidn inestable, hasta que se alcanza el punto minimo
en la curva de ebulliciébn en donde comienza la region de ebullicion en pelicula

estable. En las regiones V y VI de ebullicion en pelicula estable la superficie de
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calefaccidn esta separada del liquido por una capa de vapor a través de la cual se
debe transferir el calor. En esta regién la transferencia de calor necesita grandes
diferencias de temperatura puesto que la conductividad térmica del vapor es baja;
por lo tanto generalmente se evita la transferencia de calor en esta regién cuando
intervienen temperaturas altas. Por otro lado, la ebullicién en pelicula estable tiene

numerosas
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aplicaciones en la ebullicién de fluidos criogénicos. Bromley?' desarrollé una
teoria para determinar el coeficiente de transferencia de calor de la ebullicion en
pelicula estable sobre la superficie exterior de un cilindro horizontal. El enfoque
basico del analisis es similar a la teoria de Nusselt sobre la condensacion tipo
pelicula sobre un tubo horizontal. El coeficiente promedio de transferencia de
calor h, para la ebullicion en pelicula estable sobre la superficie exterior de un

cilindro horizontal en ausencia de radiacion esta dado por la ecuaciéon

(30)

3 1/4
kv pv(pl - pv)ghfg (1 + 04vaATj]

w, D AT h

h, = 0.62{
/g

endonde  h, = coeficiente promedio de transferencia de calor para la ebullicién
o ausencia de radiacién, Btu/hspie«°F (W.m?/kg.°C)
Cpv = calor especifico del vapor saturado, Btu/lb«.°F (W.s/kg«®C)
D, = didametro exterior del tubo, pie (m)
hyy = calor latente de vaporizacion, Btu/lb (Wes/kg)
k, = conductividad térmica del vapor saturado, Btu/hspie«*F (W/m.«°C)
AT = Ty - Ts, diferencia entre las temperaturas de la pared y de
saturacion, °F (°C)
Se recomienda que se determinen las propiedades fisicas del vapor a la

temperatura media aritmética entre la temperatura de la pared y la de saturacién,

pero p;y hy se deben determinar a la temperatura de saturacion.

La ecuacién (30) se dedujo bajo la consideracion de que la transferencia de calor

a través de la pelicula de vapor se realiza por conduccién pura; por lo tanto no
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contiene los efectos de
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la radiacion. Bromley sugirié que el coeficiente promedio de transferencia de calor
hn se puede calcular por medio de la siguiente ecuacion cuando la temperatura
de la superficie es lo suficientemente alta como para que los efectos de la
radiacion sean importantes:

1/3
h,
h,=h|—=| +h, (31)
h,
en donde ho es el coeficiente de transferencia de calor para la ebullicion, dado por
la ecuacién (30) cuando no se consideran los efectos de la radiacion y h, es el
coeficiente de transferencia de calor por radiacion el cual se debe determinar

aproximadamente mediante la relacion

1 o, -1}

w

h =
" 1/e+l/a-1 T,-T

(32)

2.6.2.1.4 Los regimenes de ebullicidn; la curva de ebulliciéon. En la figura 11
se muestra un enfoque bastante usado y muy descriptivo para comprender el
mecanismo de la transferencia de calor por ebullicién. La grafica corresponde al
flujo de calor contra la diferencia de temperatura entre una superficie caliente y un
liquido saturado adyacente. Se puede considerar que la superficie en ebullicion es
un alambre calentado por electricidad; en consecuencia, es facil controlar el flujo
de calor por medio de la caida de voltaje a través del alambre de resistencia fija.
Para fines del estudio se separ6 la curva de flujo de calor en seis regimenes. Los
valores mostrados para T, - Ty son representativos del agua saturada a la

presion atmosférica. Los distintos fluidos se comportan en la misma forma; sin
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embargo, las diferencias en las temperaturas pueden ser distintas a las usada

aqui para fines de la discusion.

63



64
Régimen I. El mecanismo de intercambio de energia para una temperatura de
superficie de alambre que estd a muy pocos grados por encima del liquido
saturado adyacente es el de conveccion natural. La transferencia de calor ocurre
por medio de corrientes de conveccion natural que transportan liquido
supercalentado desde la superficie caliente a la superficie libre del liquido, en

donde ocurre la evaporacion.

Régimen Il. Al aumentar la temperatura superficial del alambre, se forman
burbujas de vapor de agua en la superficie del alambre. Cuando las burbujas
llegan a un tamafo suficiente para que las fuerzas boyantes superen las fuerzas
de tensién superficial, se desprenden, se elevan entre el liquido mas frio y se
condensan antes de llegar a la superficie libre del liquido. Se observa que se
forman burbujas de vapor en localizaciones favorecidas de la superficie del
alambre; a estas localizaciones se les denomina lugar activo o lugar de

nucleacion.

Régimen lll. Cuando se aumenta el nivel de energia en el alambre de manera
que se eleva todavia mas la temperatura de la superficie, se forman burbujas, se
desprenden y se elevan con frecuencia e intensidad cada vez que mas grandes.
Ahora las burbujas llegan a ser superficie libre y despiden el vapor que se forma
en la superficie del alambre directamente a la atmdésfera ambiente. En este

régimen la superficie del alambre nunca esta completamente cubierta con vapor y
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las burbujas todavia se forman en localizaciones preferidas del alambre. Al tipo de

ebullicién que ocurre se llama ebullicién en nucleos.

Se deben notar los valores relativamente altos del flujo de calor posibles en el

régimen de
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ebullicidn en nucleos. Con el agua son posibles flujos de calor del orden de 10
Btu/hr-ft2 para una diferencia de temperaturas de aproximadamente 100 °F. en
consecuencia el valor equivalente de h es de 100 Btu/hr-ft>-°F. Este alto valor
posible de h, con una diferencia relativamente pequefa de temperatura, hace que
el régimen de ebullicion en nucleos sea de mucha importancia practica.
Se debe considerar brevemente la razén de las altas transferencias de calor en el
régimen de nucleo, la contribucidbn mas importante a la transferencia de calor es la
agitacion violenta del liquido conforme se forman las burbujas, se separan de la
superficie sblida y se elevan con rapidez en medio del liquido. La circulacién del
liquido junto a la superficie caliente, parte de la cual no esta cubierta por el vapor,
es la principal responsable de las altas razones de la transferencia de calor. Es
significativa la energia involucrada en la formacion de burbujas de vapor
posteriormente se elevan a través del liquido y entran al aire, aunque no la parte
mas importante del proceso total de transferencia de calor por ebullicion de

nucleos.

Al aumentar la diferencia de temperatura, mientras estéd en el rango de nucleos, la
razén del aumento de flujo de calor es bastante rapida. El proceso de formacién
de burbujas y de separacion en la superficie caliente aumenta en frecuencia y se
activa una mayor superficie. Conforme aumenta la superficie cubierta de vapor,
menor es la que estd en contacto con el liquido que se barre; por tanto, a flujos
cada vez mayores de calor, el potencial de transferencia de calor del proceso de
ebullicion de nucleos se aproxima a un maximo. Con el tiempo se llega al punto
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en que un aumento en la temperatura de la superficie hace que gran parte de la
superficie caliente esté cubierta con vapor de manera que disminuye el potencial
del flujo de calor. Al punto de méximo flujo de calor, designado por a en la figura

11, se
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denomina el punto de quemado por motivos que pronto se veran. El punto de
quemado representa el extremo superior del régimen Ill. En el agua, a presion
atmosférica, el quemado ocurre para AT ligeramente arriba de 100° F y un flujo de

calor del orden de 5x10 Btu/hr-ft2.

Régimen IV. A diferencias de temperaturas superiores al punto de quemado,
mayor parte de la superficie original queda cubierta por la pelicula de vapor al
aumentar AT. La transferencia de calor a través de la pelicula se hace primero por
la conduccion, luego por el transporte directo conforme se arranca el vapor de la
pelicula de la misma y se va a la superficie por las fuerzas boyantes y por la
agitacion del liquido provocada por este movimiento de las burbujas de vapor.
Gran parte de la superficie calentada se cubre continuamente por la pelicula de
vapor en esta region con cantidades cada vez mas pequefas de la superficie,
expuestas directamente al liquido saturado. En esa forma decrece continuamente
el potencial de la transferencia de calor para 4Ts mayores hasta que toda la

superficie queda cubierta continuamente por la pelicula de vapor.

Se llama ebulliciéon de pelicula al fendmeno que ocurre cuando la superficie esta
cubierta por vapor. Con frecuencia se llama régimen de ebullicién de transicion al
régimen IV, ya que ocurren tanto el fenédmeno de ebullicion de nucleos como el de

ebullicion de pelicula.
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Cerca del punto de quemado hay mayor parte de la superficie con ebullicién de
ndcleos, en tanto que la proporcidon de superficie que experimente la ebullicion de
pelicula aumenta conforme aumenta AT. por razones que se mencionaran

posteriormente, no se puede
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mantener la operacién estable en el régimen IV para superficies calentadas

eléctricamente.

Régimen V. A este régimen se le llama régimen de ebullicion de pelicula estable
y se caracteriza por un minimo en la curva de ebullicibn como se aprecia en la
figura 11 en el agua a presion atmosférica. Se logra la ebullicién de pelicula
estable a valores de AT de 500° F.

Régimen VI. Este régimen esta caracterizado por diferencias muy grandes de
temperatura entre la superficie y el liquido saturado. La ebullicion todavia es del
tipo de pelicula, sin embargo, las diferencias de temperaturas son tan grandes
que se hace significativa la transferencia de calor radiante, al grado que es la que
controla, con lo que la curva de flujo de calor nuevamente se eleva conforma se

eleva A4T.

Quemado. Ahora se estudia més detalladamente la naturaleza de una superficie
calentada eléctricamente sobre la que ocurre la ebullicién. A un nivel de flujo de
calor correspondiente al punto b en la figura 11, un pequefio cambio en el flujo de
calor hace que la temperatura de la superficie varie ligeramente, con lo que la
condicién de operacion cambia en una forma que el nuevo punto todavia esta

dentro del régimen de ebullicién de nucleos.

Sin embargo si se llega al punto de quemado, un pequefo aumento en el flujo de

calor hace que la temperatura de la superficie se eleve como antes, la curva de

70



71
ebullicibn muestra que un aumento en AT por encima del quemado esta
acompanado por una disminucién en la capacidad de transferencia de calor de la
superficie. El resultado es un aumento continuo en la temperatura de la superficie
y una disminuciéon continua en la transferencia de calor, situacion que empeora
continuamente. Este proceso seguiria hasta llegar al punto ¢ en el régimen VI. En
este punto la temperatura requerida de la superficie es tan elevada que mucho
antes el material ya se hubiera fundido y abierto el circulo eléctrico de

calentamiento.
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Figura 12. Curvas de ebullicion
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Por tanto, se ve que el término “quemado” describe claramente el proceso fisico
que ocurre. Por razones obvias nunca se puede lograr el régimen de ebullicién de
transicion para la operacion estable de una superficie calentada eléctricamente.
Se puede lograr la operacién estable en todo punto de la curva de ebullicion si se
controla AT en vez del flujo de calor, lo que se ha logrado calentando la superficie
con vapores de fluidos en condensacién. Aoki®® describe tal sistema y las

consideraciones necesarias.

En este punto clave cabe hacer notar que en la transferencia de calor de
ebullicion se encuentra un comportamiento bastante anormal. En general, se
espera que la transferencia de calor aumente continuamente con los valores
crecientes de AT. Se ha visto que esto no sucede cuando ocurre la ebullicién

debido a la formacién de una pelicula aislante de vapor.

2.6.2.1.5 Correlaciones de datos de transferencia de calor en ebullicion. En
esta seccion se presenta algunas de las correlaciones mas aceptadas de datos

experimentales para la transferencia de calor de ebullicion.

Rohsenow desarroll6 la siguiente expresion empirica para la ebullicidn estable de

ndcleos de estanque, basada en los datos que obtuvo Addoms?.

1/3

q 12
C . \T -T 9
P pz(l; ) _ ¢, A { ° } (33)
fe MLfg g(pl pv)
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En la ecuacion (33) los términos tienen sus significados usuales; los subindices /'y
v se refieren al liquido saturado y al vapor saturado respectivamente. El término

Csres una
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constante empirica cuyo valor depende de la combinacién especifica de fluido y

materiales de superficie calentada involucrados en un caso de ebullicién.

Para el punto de maximo flujo de calor, Rohsenow y Griffith®* han correlacionado
datos de la forma

- 0.6
A max . _ 143g1/4|:p/ _pvi| (34)

v g v

en donde g es la aceleracién de gravedad en (m/s) 6 (pie/s?); los subindices /'y v
se refieren a las propiedades en estado liquido y de vapor respectivamente y los

términos restantes tienen los significados usuales.

En caso de ebullicion estable de estanque de pelicula, se recomiendan las

siguientes expresiones. Para tubos horizontales, Bromley sugiere la ecuacion

k.0,(p, - p,)a(h,, +04C, AT) |
DOH(T;) - I'mt)

endonde AT =T, - Tsxry D, €s el diametro exterior del tubo.

Para una superficie plana horizontal, Berenson® sugiere una forma modificada de

172
la ecuacion (35) en que se sustituye el diametro D, del tubo por[(lc )} . La
-V

expresion resultante es

1/4

kP (Pr = Pv)g(hfg +0.4CPVAT)

()
uv' 7:) _I:'at
f( ) g(pl_pv)

h=0425

(36)
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donde se deben evaluar ks, Yy @ la temperatura de la pelicula.

Para un tubo vertical Hsu y Westwater®® correlacionaron datos experimentales

5 1/3

seglin 4 = 0.0020 Re"" = T (37)
gpv(pl - pv)kv

en que

Re=_ W
nDou ,

(38)
donde w es la razén de flujo del vapor en Ib/hr en el extremo superior del tubo.
Para condiciones semejantes, Hsu declara que las razones de transferencia de

calor son mayores para la ebullicion de pelicula con tubos verticales que para

tubos horizontales.

Para la ebullicion combinada con la conveccion, como sucede en el caso de
ebullicién de flujo, los flujos de calor asociados con cada mecanismo se pueden

sumar sencillamente segun

. 4
A

q q

A conveccion A

y ebullicion

(39)

conveccion ebullicion

Considerando la radiacién en un caso de ebullicién, se puede determinar el efecto

combinado de acuerdo con

h 1/2
htatal = hb|: . :| + hr (40)

total
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en donde hy €s el coeficiente de transferencia total de calor y hy y h son los
coeficientes de ebullicion y de transferencia de calor por radiacién

respectivamente.
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3. DISENO BASICO DEL EQUIPO

Este capitulo describird de una manera global pero muy exacta, las caracteristicas
de disefio y operacion del equipo objeto de este estudio; las especificaciones y

célculos detallados se profundizaran en los capitulos subsiguientes.

3.1 CARACTERISTICAS DE OPERACION

El dispositivo a disefar y construir es un equipo en el cual se visualizara un
proceso de ebullicion y condensacion, con medicion de los siguientes parametros:
1. Temperatura de entrada y salida del agua de condensacion

2. Temperatura de liquido y vapor de R-11

3. Presion de operacion de la vasija

4. Caudal de agua que entra al serpentin de condensacién

5. Temperatura de la superficie de condensacion

6. Consumo eléctrico del sistema.

Agua a temperatura ambiente circulara por un serpentin colocado en la parte
superior de un tubo de vidrio (1), en cuyo interior también se encontrara una
resistencia (2), la que a su vez estara encasquillada en un elemento tubular de
cobre, todo lo anterior sumergido en R-11, de tal forma que el nivel alcance un
50% de la altura total del cilindro (ver figura 13). La resistencia (2) estara
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conectada a una alimentacion eléctrica de forma tal que su vatiaje puede ser
regulado moderadamente con lecturas inmediatas en un vatimetro (3). Con el
cilindro (1) debidamente cargado con una sustancia pura como es en este caso el
R-11 y encontrdndose en operacién el sistema de calefaccion, tanto el liquido
como el vapor se hallaran a la temperatura de saturacion correspondiente con la
presion; bajo estas condiciones la presién de la cdmara depende Unicamente de
la temperatura del liquido R-11. La que a su vez se regula por la transferencia de

calor con la resistencia y los efectos del condensador (5) enfriado por agua.

Cuando la temperatura de la superficie de calentamiento sea ligeramente superior
a la de saturacién, se iniciara un proceso de conveccion en el que el liquido
calentado en contacto con la superficie caliente se desplazara a la interfase
liquido-vapor donde se evapora; todo esto ocurre bajo pequefas diferencias de
temperatura y sin formacion de burbujas. A medida que la superficie se calienta
aumenta el exceso de presion del vapor con respecto a la presidén del vapor con
respecto a la presion del liquido local para luego iniciarse la formacion de
burbujas, las cuales se presentan en defectos superficiales como puntos

calientes.

Este tipo de ebullicién se caracteriza por la vigorosa formacion de burbujas y el
alto grado de turbulencia, de mucha frecuencia dentro de aplicaciones practicas.
A medida que aumenta la temperatura de la superficie, la tasa de produccion de
burbujas se incrementa hasta llegar a formar una capa o pelicula que impide que
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el liquido humedezca la superficie. Lo que obviamente reduce la tasa de

transferencia de calor.
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Figura 13. Esquema general del equipo.
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3.3 DESCRIPCION DE LAS PARTES DEL EQUIPO

En este capitulo se enunciaran las partes constitutivas del equipo, dando una
breve descripcion de su utilizacién, operacion y localizacién, las cuales seran
posteriormente ampliadas en capitulos mas especializados como: Disefio

detallado del equipo o bien en el de Equipos.

Cilindro de vidrio (1): Vasija en cuyo interior iran debidamente dispuestos los
dispositivos o partes que permitiran la visualizacion de los fenémenos de
ebullicibn y condensacion. Sera de pared gruesa, altamente resistente a la
temperatura y a las presiones de trabajo, estard provisto de dos flanches y

tornillos de sujecion, los cuales garantizan la hermeticidad del sistema.

Resistencia eléctrica (2) La cual estara encasquillada en el interior de un tubo de
cobre, con el fin de proporcionar una temperatura superficial uniforma. Su
potencia puede ser regulada por un potencidmetro, y su valor nominal es de 200

vatios.

Condensador (5): Serpentin de tubo de cobre niquelado para evitar efectos de
acabado superficial, por cuyo interior circulara el agua de condensacion. El tubo
tiene un diametro exterior de 4 in, un espesor de 0.03 in y es del tipo flexible “L”,

utilizado convencionalmente en aplicaciones de refrigeracion.

81



82
Transformador variable o reostato (6): Es el que permitira mantener los niveles

deseados
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y moderados de la resistencia, que oscilaran entre 0 y 200 vatios.

Valvula de servicio (7): Colocada en el flanche inferior del tubo, permitira el

cargue, descargue y servicios a la vasija.

3.4 SISTEMA DE CONTROL Y MEDICION:

Los elementos de medicion son los encargados de registrar las lecturas
instantaneas, asi como los consumos y niveles normalizados de operacion,
mientras que los dispositivos de seguridad y control permiten sacar el equipo de

servicio antes que puedan causarse dafnos o accidentes de alta gravedad.

Termometros de entrada y salida del agua de condensacion (8 y 9) Estos iran

instalados en las tuberias respectivas, con sus bulbos apropiadamente instalados.

Termometros para liquido y vapor R-11 (10 y 11) Mediran los niveles

energéticos en cada una de las fases y estaran ubicados en el interior del cilindro

de vidrio (ver fig. 13).

Termoémetro digital (12): El cual registra los valores de temperatura instantaneos

obtenidos en la superficie de calefaccion (ver fig. 13).
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Manometro (13): Para obtener los valores de presion en el interior de la vasija de
vidrio, ird conectado a la vasija con el disyuntor de alta presién o presostato (ver
fig. 13).
Disyuntor de alta presion o presostato (14): Desconecta la alimentacion
eléctrica a la resistencia en los casos en que la presion de trabajo supere los

limites establecidos dentro de los célculos de la vasija de presion (ver fig. 13).
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4. DISENO DETALLADO

Este capitulo profundiza aspectos planteados en el anterior, donde en un disefio

primero se esbozan algunas caracteristicas o partes del equipo.

El disefio detallado es el paso previo para iniciar la fabricacion y montaje del

equipo, y se requieren de algunas suposiciones que hacen posible su calculo.

Se han omitido los disefios de algunos equipos auxiliares, pues a estos se les ha

dado un tratamiento especial en el Capitulo 5, que se refiere a Equipos.

4.1 SUPOSICIONES GENERALES PARA EL DISENO DETALLADO

Observar proceso de transferencia de calor en ebullicion y condensacion, podria
hacerse a través de varios tipos de dispositivos, pudiendo estos ser muy disimiles
entre si, y aun para uno especifico, determinado con anterioridad, se podrian
conjugar muchas variables que les cambien sus caracteristicas fisicas y de
operacion, es por ello que es menester fijar apropiados parametros y suposiciones
que permitan iniciar un proceso de disefio, algunos son casi arbitrarios y estan

basados unicamente en comparaciones con dispositivos 0 equipos similares.

4.1.1 Tubo de vidrio. Este es de tipo refractario para permitir la visualizacion de

los fenédmenos de ebullicion y condensacién, debido a las caracteristicas de
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operacion bajo las cuales trabajara el tubo; fue mandado a construir con las

siguientes caracteristicas fisicas:

Resistencia especial al calor y a los excesos de temperatura, de baja resistencia a
la compresidn, resistencia a la corrosion atmosférica y quimica lo que lo convierte
en uno de los elementos que mejor resisten el ataque del agua, de las bases y de

los acidos.

El tipo aqui utilizado es un Boro Silicato de baja dilatacion, que no contiene ningun
metal del grupo Magnesio - Zinc, ni ningun otro. Como se dijo soporta
temperaturas de trabajo muy altas y es comunmente utilizado para tubos, mirillas
de observacion, vidrios de nivel calderas, faroles de unidad sellada, vasos de

laboratorio y artefactos de cocina para uso en hornos (ver fig. 14).

Otras propiedades aproximadas son:

Médulo de elasticidad: 8,8 x 10° Lbf/in2

Peso especifico: 2,25 Lbf/ft3

Indice de refraccion: 14754

Coeficiente de expansion térmica: 0,0000020 ft#/h
Calor especifico: 0,2 Btu/Lbm«F

Conductividad térmica: 0,21 Btu/hsft®F

Temperatura maxima de trabajo sin deformarse: 1300° F
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13.75 in

Figura 14. Tubo de vidrio.
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4.1.2 Sustancia Pura. En el interior del cilindro de vidrio se realizara un
fendbmeno de ebullicién y condensacion simultdneamente, el cual debe ocurrirle a
una sustancia pura para que su comportamiento sea predecible. Entre varios
posibles se ha seleccionado uno del grupo de halocarburos, el R-11, es uno de
los compuestos de la familia de los generalmente llamados FREONES, mas
usados en refrigeracion. Se componen de un atomo de Carbono, tres de Cloro y
uno de Fluor, para formar una molécula de Triclorodifluorometano, su férmula
quimica es CCl3F2 y su peso molecular es de 137.37 U.M.A.
Se le adquiere comunmente con el nombre comercial de Freén 11. Este tiene
ademas de las propiedades anotadas en el Anexo 2, una total incompatibilidad
quimica con la mayoria de los metales y sustancias lo cual hace muy propicio
para los efectos deseados. Ademas de las particularidades expuestas, su grado
de inflamabilidad y toxicidad pertenece al grupo mas inofensivo, es decir, al

menos tdéxico pero no por esto es menos dafino (Ver Anexo 1).

Su punto de ebullicion a presién atmosférica es de 71,1° F (23,77° C), lo cual lo

aproxima a ser volatil a temperatura y presién ambiente.

Los vapores del R-11 no afectan los ojos, nariz, garganta, pulmones o la piel; sin
embargo si se expone a una llama se descomponen formando téxicos sumamente
irritantes. Por sus cualidades no tdxicas el R-11 es el indicado para las

instalaciones de acondicionamiento de aire, aunque hoy en dia se busca utilizar
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otros tipos de refrigerantes que causen menos dafnos al medio ambiente llamados
Refrigerantes ecoldgicos (ver mayor informacion en el Anexo 1).

La constante del gas para la ecuacion:
PV = WRT % (41)

R = 11,24 Lbf/ft2

Ru = 1545 _ lbeft
Ibmol «° R
R=Ru_ DB 1100 )
M 137,37
Ru = 1545ﬂ
Ib mol’R

4.1.3 Sistema de Calefaccion. Llamese en este proyecto sistema de calefaccion
al fenbmeno o mecanismo bajo el cual una potencia eléctrica traducida en una

resistencia evapora el refrigerante acumulado en la vasija transparente.

La resistencia utilizada es de 200 W (ver figura 15) es del tipo cilindrico y su
distribuciéon de temperaturas es homogénea, opera a 220/240 voltios de corriente
alterna. Para conseguir una distribucion de temperaturas mas uniforme ira

encasquillada en un elemento anular de cobre de 0,25 in espesor de pared.

Para efectos de calculos de transferencia de calor se considerara una distribucion

de temperaturas radial y se desprende el calor generado en direccidn axial.
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La potencia aqui supuesta sera luego verificada en la confrontacion del resto de
parametros del equipo, asi como el area de calefaccién bajo el cual se inicia el

proceso de ebullicion. El area afectada de calefacciéon es de 9,75 in2.
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Figura 15. Superficie de calefaccion.
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4.2 DISENO DE LA SUPERFICIE DE CONDENSACION

4.2.1 Parametros y suposiciones para el disefio de la superficie. Qmax (a

retirar de la caja) = 200 watts = 682,6 Btu/h se asumiran condiciones y

dimensiones generales para el disefo del intercambiador asi:

1.

Tubo de "4 in de diametro exterior de cobre, flexible tipo “L” con espesor de
pared de 0,03 in.

El area transversal del tubo es de 0,0283 in2.

El condensador tendra una forma de espiral cilindrica con didmetro de espiral
de 3,5 in.

La presion maxima interna de la camara sera de 30,427 psi, que corresponde
a la presién de saturaciéon del refrigerante R-11 y la temperatura maxima sera
de 140° F, que es la temperatura de saturacidén del vapor.

Se considera una temperatura ambiente del agua de refrigeracién de 78° F y
se supone una AT de 2° F entre la entrada y salida del agua.

La temperatura promedio (Tprom) Sera de 792 F con una AT=12 F entre l1a Tpom Y
Tw (temperatura de la pared).

La temperatura de la pared del tubo (T,) sera igual a 80° F, menor que la
temperatura de saturacion que es de 140° F; esto hace que se produzca el
fenédmeno de la condensacion.

Se supone flujo laminar y que o, (oL - p) = p? donde p. y p, son las

densidades del liquido y el vapor del mismo.
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Esta suposicidbn se hace porque la densidad del vapor es muy pequefia en

comparacioén con la del liquido (p, = 0)
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4.2.2 Calculo del area de transferencia de calor del condensador

1. Temperatura promedio entre el vapor y la pared

T, +T
T wt T, _80+140

- —1102 F(43
o = 5 (43)

segun ecuacion No.44 para flujo laminar

2 3 0.25
P, xgxh‘fgka] (44)

h, = 0,725
H‘LD(]:/TW)

.2
89,349 x 32,2 % (3600)° x 74,307 x (0,00476)" ]O 5

h, =0,725
0,8645% 0,25/12 x 60

Btu

h =935 ————
heft?«°F

Calculando el Numero de Reynolds con la ecuacion No. (45)

4hD (T, -T,)
Re, = : (45)
hy X1,
m, _ 42935 (025/12)(140-80)
-7 74307 % 0.8645
ReL = 7,2775

El numero de Reynolds < 2100 entonces el flujo es laminar, por lo tanto la
ecuacion utilizada es correcta.
Se tiene que:
Ti=78°F;
Ti = Temperatura de entrada del agua de condensacion

To=80°F;

94



95

To = Temperatura de salida del agua de condensacion.

T = Temperatura promedio entre la entrada y la salida del agua de condensacion.

Para un AT = 1% F entre la temperatura promedio del agua y la pared del
condensador se tiene que T,, = Temperatura de la pared del condensador = 80° F
Diametro interior del tubo = 0,0158 ft3

Espesor del tubo = 0,03 in

As = Area de flujo = 1,0689x10™ ft2 (Kern tablas No.10, 12)

Propiedades del agua de condensacion como liquido saturado tomadas de tabla
A-9 Transferencia de Calor Hollman.
_T+T,

TL= 5 (47)

79480

T, =795°F

Cpi = 0,998 Btu/Lbm.® F
pL = 62,17 Lbm/fts

uL = 2,08 Lbm/ftsh

ke = 0,355 Btu/heft-F

P, =5,85
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La cantidad de calor desalojado por el condensador es igual a:
q = mCpAT (48)
como se tiene una resistencia de 200 watts, se disefiard un condensador con una
capacidad para retirar esa cantidad de calor (200 watts o lo que es equivalente a
682,6 Btu/h)

Btu Btu

682,6 — =mx 0,99 xX2°F
h Lbm°F
= 342,32 0™
h
Ademas
m=pV,4, (49)
donde:

Vm = velocidad media de condensacion

m
V =— (50
pV, A, (50)
_ 34232Lbm/h
PV 1,0689 x 107™* ft>

PV, =3202544,6 =P
. fi
Vv, D
Rep = PY» (51)
v
Re - 3202542,2; 00158 _ ) 1070

como Rep > 2300, el flujo es turbulento.
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La ecuacion de flujo turbulento para tubos lisos desarrollada por Dittus y Boether®’
es:
Nup = 0,023 Rep?® Pr"  (52)
donde:
n = 0,4 para calentamiento
n = 0,3 para enfriamiento
Para este caso:

Nup = 0,023 Rep®® Pro4

Nup = 0,023 (24237,02)°8 (5,85)%*

Nup = 150,47
hD
Nu, =— 53
= (59
hD _ 15047
K
15047 x 0355 — oM
— 0
= heft®F _ 33809 Buzl
0.0158 ft he ft2°F

Debido a la forma de espiral del condensador (ver fig.15) se tiene que:
D (29]
hi=h {1 +35 (—ﬂ (54)
DH

Dy = diametro de las espiras.

donde :

Se tiene entonces que:
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hi = 3380,9 x [1 + 3,5(

98

0,0158
0,291

)
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Figura 16. Serpentin de condensacion.
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hi = 40234

he ft>°F
Del texto de Transferencia de Calor de Kern se tiene que:

U.-U
R —__—-C ~D 55
‘TTu., (85)

donde:
R4 = Factor de suciedad
R4 = 0,0015 (Recomendado)

_ hiox ho
“ hio+ho

(56)

Uc = Coeficiente global de transferencia de calor, para superficie limpia.
Up = Coeficiente global de transferencia de calor, para superficie sucia.

hio=hix2L  (57)
DE

hio = 4023,4 x 00158
0,0208
hio = 30562 — oW
he ft?°F

_3056,2% 93,5

¢ 3056,2+93.5

U.=9072 —20
he ft*°F
Entonces:
U, = L (58)
(1+R,U.)
_ 90,72
" (1+0,0015%90,72)

100
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Btu

Up = 79,85
P heft2°F

Calculamos ahora el area de transferencia de calor del condensador
q=UpAAT (59)

q
U, AT

anteriormente se dijo que el calor retirado por el condensador es de 682,6 Btu/h

682.6 BV

A= h —0,8555 ft

7985 DU poF
he f*°F

A=ntx Dx L (60)

L= A
XD

0,8555 ft*

=——=13,06 ft
1t % 0,02083 ft

L=156,8 in

LT = L1 + Lg + TCDCN (61)
donde:
L1y Lo = Longitudes de los tramos rectos del condensador

N = NUumero de espiras del condensador

101

D¢ = Diametro exterior de las espiras (4,25 in) restringido por el didametro interior

del tubo de vidrio.
L=156,8=10 + 3 + tDcN

143,8 = nDcN
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N= 43800 _ 4677~ 11 espiras
ntx4,25i1in

La cantidad de refrigerante R-11 que se va a utilizar seré la siguiente:

En el capitulo de Disefio Basico del Equipo se dijo que el refrigerante alcanzara

un nivel igual al 50% de la altura total del cilindro por efectos de disefio (fig.17):

35 cm g : —

Figura. 17 Cantidad de Refrigerante en el tubo.

V=AxL=mr’xL
A=’ =7(0,07 m)* = 0,0154 m’
V=0,0154 m* x0,175m=2,694x10"> m’
1 m3=35315ft

35,315 ft’
X—

V =2,694%107 m’ 3
Im

V =0,09513 ft3
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Las propiedades del R-11 se toman a T,

PRr-11 = 89,349 Lbm donde pg-11 = densidad del R-11 liquido.
ft’
Masa de R-11 = 89,349 Lbm % 0,09513 ft* x&
3
ft 2,2046 Lbm

Masa de R-11 = 3,85 Kg = 8,5 Lbm

4.3. DISENO DE LOS FLANCHES

Para el disefio de los flanches se consideré como material un acero A-36 y se

utilizé6 como soporte el codigo API 620 (ver Anexos 3y 4):

t=d g+c (62)

de donde:
t = Espesor del flanche
d = Diametro (medido en pulgadas)

1,4 Wh,

C=03+
HxG

para flanches apernados (63)

de donde:

W = Carga de diseno para los pernos del flanche (Cédigo ASME Secciéon VIii
numeral 2.5(e) en libras (Lb).

hy = Distancia radial desde el diametro de los pernos al didmetro en pulgadas (ver
fig. 17)

H = Fuerza total de la prueba hidrostatica de acuerdo a como esta definido en el
numeral 23 del codigo ASME.
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P = Presidon de diseno en Lbf/in2

G = Diametro medio a la localizacién de la reaccién de la carga sobre el empaque
(ver fig. 17) medido en pulgadas.

Sis = Esfuerzo permisible maximo en Lbf/in?, tomado de la tabla 3.2 del cddigo API
620

Sis = 24900 (psi) para acero A-36
¢ = Corrosion permisible, en pulgadas

Pmax = 30,427 psi (presion interna), se tomara como base un factor de seguridad
fs = 1,8 por lo tanto se trabajara con una presion maxima Ppax = 54 psi.

d=G=5"in
1,4 Wh
C=0,3+ 9
HxG

H = 0,785 G2 P (pag. 373 ASME) (64)
H = 0,785 (5,5)2 (54) = 1282,3 Lb
Ho =2b x 3,14 G x m x p (pag. 373 ASME)  (65)
b = 0,25 in (tabla 2.5.1 APl 620)
m = 1,25 (tabla 2.5.2 API 620)
Hp = 2(0,25) x 3,14(1,25)(5,5)(54) = 582,86 Lb
W=H+H, (66)

W =1282,3 + 582,86 = 1865,16 Lb
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1424cn1

1
1
< 1 >

20cm

Figura 18. Seccion del flanche.

1,4x1865,16 Lb x 0,09375 in

C=03+ ,
1282,3 Lb x 5,5 in
C =0.3347
¢ = 0,0252 in (corrosion permisible)
t=d §E+c (68)

< 2
t=55in+ \/0’3347 X34Lb/in" 00252 in

24900 Lb /in’
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t = 0,2006 in
Se escoge entonces un tamano de material t =2 = 0,25 in segun tabla A-17
Disefio de Maquinas de Shigley:

s= 0B o6
0,2006 1n
donde:

f.s = factor de seguridad
4.4 CALCULO DE LOS PERNOS

Datos:

P = 54 Lbf/in2 (presion de disefio)

A = Area sometida a presion de los flanches
A =23,157 in?

D =138 mm =5,43in

4,4 ¢

Figura 19. Flanche superior
A=Tp> (69)
4

A= §(5,43)2 = 23157 in’
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gszA (70)

P gy Lo
4 n

% 23,157 in* =1250,47 Lbf

donde:
F = Fuerza total sobre los 4 pernos

g = fuerza total ejercida sobre cada uno de los pernos con una sobrecarga del
40% (equivalente al ajuste)

F
== x14 (71
q=,x (71)

q =1250,47 Lbf x1,4 = 1750,65 Lbf
o, = esfuerzo ultimo
Gadm = esfuerzo admisible a la tension para el A-36
ort=0,6 X oy

ort=0,6 X 360001_“—132f
in

6. = 21600 20F

in’

donde:

o, = 36000 -2
m

ot = Esfuerzo de tensién real a que estd sometido el perno

q
o= —(72
A( )
donde :
2
Aan
4



asumimos: D = 3/8 in y probamos

2
A= 5@ =0.1104 in’
ne

o= 1750,65 lef 158573 Lbzf
0,1104 in n
o =15857,3 Lbf

in’
Para el disefo :
15857,3 < 21600 lo cual indica que el material no falla

21600 _

b

158573

108

Para un didmetro de pernos D = 3/8 in en acero A-36, se obtuvo un factor de

seguridad de 1,3.
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5. EQUIPOS

Para la operacién y pruebas al sistema, se hace necesario la utilizacion de
equipos auxiliares, con los cuales se puedan medir y controlar los parametros
involucrados en el proceso, como todos éstos son de fabricacidon comercial, se ha
limitado a su seleccion y justificacidn que permita conocer sus caracteristicas de

fabricacion, operacion y calibracion.

5.1 EQUIPO DE CONTROL DE CALOR

Como el fenédmeno predice que es necesario controlar la cantidad de calor que
generara la superficie de calefaccion, se seleccionara un dispositivo de aplicacion
comercial, el cual pueda operar hasta 6 amperios de corriente nominal le permite

admitir sobrecargas de corrientes por posibles caidas de voltaje.

5.2 EQUIPOS DE MEDICION Y TERMICOS

El funcionamiento del equipo tedricamente consiste, ademas de visualizar el
fendbmeno de cambio de fase, en cuantificar variables caracteristicas de éste
sistema como son : presidn, temperatura y potencia eléctrica y es por eso que se
involucran equipos de medicion los cuales registraron de manera instantanea
algunos e indirecta otros, los parametros antes mencionados.
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Los termdmetros son dispositivos utilizados para obtener registros directos de
temperatura, y su seleccién dependera del rango de aplicacién, costos y rapidez

en la respuesta.

5.2.1 Termometros del agua de condensacion. Inicialmente el agua estara a
temperatura ambiente aproximadamente de 75° F y su incremento maximo llegara
a 85° F con lo que un termdémetro con un rango de 0-100° C cumple con los

requisitos de operacion del agua de condensacién, con aproximacion de 2° F.

Este termdmetro registrara el agua de entrada al condensador y otro, de similares
caracteristicas la salida; con lo cual se podra obtener un valor del incremento de
temperatura, lo cual permitira a través de un balance energético, conocer el calor
disipado por el serpentin a partir de:
q, =mCp(T, -T;) (73)

Los termdmetros para el agua de condensacién son del tipo de tira bimetalica. El
principio de operacion de estos termémetros es el de dos tiras metalicas de
distinto coeficiente de dilatacion, lo cual permite que al enfriar o calentar, se

dilaten o contraigan haciendo girar la aguja indicadora.

La figura 20, muestra un corte donde se esquematiza sus elementos, una tira
continua enrollada en varias hélices de compensacion, una dentro de la otra,
estos tienen multiples beneficios:

Bajo costo de adquisicién, comparado con los de liquidos.
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Compactos: El metal de envoltura es de minimo espesor, lo cual confiere bajas
desviaciones.
Resistencia mecanica: Buena resistencia al choque.

Precisidén: Opera sélo rangos de error del uno (1%) por ciento.

husillo de escala

extremo fijo transmisiqQ indicador

J%HiHTH/ |_

helices
compensadoras

caratula

guias para husillos
largos

Figura 20. Seccion de un termémetro bimetalico.
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5.2.2 Termdémetro de la superficie de calefaccion. La temperatura en este
punto se determinard mediante termopares, los cuales por diferencia de
materiales que lo constituyen envian una sefal eléctrica que se registraran en un

termometro digital.

5.3 SISTEMAS DE PROTECCION Y CONTROL

Por razones de seguridad personal, y por limitantes en las capacidades de
algunos componentes del equipo, se hace necesario disefiar mecanismos que
permitan controlar algunas de las variables que puedan acarrear dafios materiales

tales como: presién y temperatura.

Algunos de estos dispositivos esta disefiados bajo el concepto de protecciones en
cascada (o cadena) que en términos de seguridad industrial implica que al fallar

una razén unica y suficiente, operaria la otra.

5.3.1 Disyuntor de alta presion o presostato. Este dispositivo es el que en
caso de llegar la presion de la camara a valores criticos (36 psi), actua abriendo el
circuito de alimentacion eléctrica a la resistencia, y con ello se suspende la causa
del incremento de presion.

Este interruptor de presion es del tipo utilizado en aplicaciones de Refrigeracion

Industrial y doméstica, esta previsto por una conexion de " in. El tipo a utilizar es
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marca RAMCO, y su rango de operacién de presiones oscila entre 0 y 40 psi, con

diferenciales ajustables de 5 a 35 psi.
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5.4 SISTEMA ELECTRICO

El disefo eléctrico del equipo comprende el sistema de fuerza, que comprende la
alimentacion a la resistencia y el sistema de control y mandos que regularian esta

alimentacion.

5.4.1 Sistema de fuerza. El sistema de fuerza, consiste en la alimentacién, que
proviene de los tableros existentes en el laboratorio, conectada con unas
terminales del tablero del equipo, para luego interrumpir esta corriente conunos
interruptores de autodisparo, de los cuales sigue la alimentacién al contactor, que

luego ira a alimentar la resistencia.

El sistema de fuerza es monofasico, operando a 220 voltios.

5.4.2 Sistema de control y mando. El sistema consiste en el circuito que
comprende: el pulsador de arranque y parada, con alimentacién a la bobina que
energiza la resistencia, ademas la senal de control que sera el interruptor de

presion. Este sistema incluye sefalizacidn, para el caso de:

Activacion del sistema.

Resistencia operando, que son luces pilotos en paralelo con las bobinas para

cada caso.

114



115

5.5 EQUIPOS Y PARTES AUXILIARES

Ademas de los equipos principales expuestos anteriormente,, la unidad de

transferencia de calor, utiliza accesorios auxiliares que permiten su operacion.

5.5.1 Valvula de servicio. Se encuentra roscada al flanche inferior y permite el
acceso a la cdmara a través de una conexion de 4 in el asiento de la espiga de la

valvula, al girarla a izquierda permite cargar y descargar el sistema.

En el proceso de pruebas en cuanto a la hermeticidad del flanche, empaques,
roscas y juntas, se hace necesario presurizar previamente la camara hasta una
presion 1.5 veces mayor que la presibn maxima de trabajo. Todo esto sera
posible gracias a la valvula en mencién, cuya fabricacion de bronce fosforado, lo

hace inerte al fluido depositado.

5.5.2 Mesa soporte. Esta fabricado en tubo cuadrado negro de acero calibre 18

y lamina galvanizada calibre 22, posee dos puertas que sirven para guardar

instrucciones de medicion asi como el manual de mantenimiento.

Su diseno permite visualizar comodamente los fendmenos, asi como tomar las

lecturas de temperatura y presion.
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6. OPERACION DEL EQUIPO

Este capitulo brinda la lector el compendio de la informaciéon necesaria para la
operacion del equipo y con ello el desarrollo de las experiencias, asimismo
precauciones tales como: no sobrepasarla presibn maxima admisible en la
camara; operar en rangos admisibles de voltaje; prevenir sobrecargas eléctricas;

el buen estado de disyuntores.

6.1 PRECAUCIONES PRELIMINARES

Por ser esta una vasija de presion, es necesario antes de iniciar el proceso de
operacion, chequear:

La hermeticidad del sistema, para lo cual sélo basta con chequear el nivel de
liquido en la camara, contra una regleta instalada a lo largo del tubo, la cual ha
sido previamente marcada con una linea negra, cuando se cargd por primera vez
el equipo. Esta debe tener un nivel constante a temperatura ambiente de 29° C,
en el caso en que esté por debajo de este valor, implica que existe un escape
salvo caso en que la disminucién sea incipiente, producto Unicamente de una
elevada temperatura ambiental, la cual aumentaria la vaporizacién en la cdmara.
A continuacién se hace la regulaciéon de dispositivos de seguridad, tales como el
presostato y térmicos de sobrecargas eléctricas, haciendo constatar que se
encuentran en el rango para el cual fueron seleccionados.
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Para desarrollar los pasos que a continuacion se deben ejecutar en este numeral,
se hace referencia a la figura 21 en la que se muestran las partes del tablero de

control y su ubicacién.

N - | T vt

=T & =

VRG -1 Ii

Figura 21. Esquema del banco de pruebas
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6.2 PROCEDIMIENTOS DE OPERACION

En esta seccidn se indica en forma detallada el procedimiento a seguir en la

realizacion de las diferentes pruebas de ebullicién y condensacion.

Para la ubicacion de partes dentro del tablero en la descripcion de los pasos que

a continuacion se detallan (ver fig. 21).

6.2.1 Preparacion del equipo. Antes de iniciar las pruebas y habiendo seguido
las precauciones preliminares citadas anteriormente Ver Anexos 5y 6, proceda de
la siguiente forma:

Luego de ubicar el equipo en el sitio propuesto o en su defecto en un lugar donde
se le puedan conectar a la fuente de agua y corriente, verifigue que los
interruptores estén en la posicion de apagado (OFF).

Verifique que las valvulas VPL-1, VRG-1, VSP, estén cerradas.

En caso de no haber agua en el servicio publico lo que se comprueba abriendo la
valvula VPL-1 conecte una manguera flexible a la valvula de alimentacién del
agua potable, ajustando fuertemente.

En estos momentos abra totalmente la valvula VRG-1 y existe disponibilidad para
circular el agua a través del condensador.

En estos momentos se encuentra el equipo disponible para iniciar pruebas con
suministro y descargue de agua de condensacion y conexién a la alimentacién
eléctrica.
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6.2.2 Activacion del tablero

Accione el interruptor I-1 a la posicién de encendido ubicado en el tablero con lo
cual este se energiza lo cual se registra con la luz pilota roja que se enciende LZ-
1 y la lectura del voltimetro que registrara voltajes alrededor de 220 voltios.

Abra la valvula VPL-1 para una circulacién minima que permita trabajar sin

restricciones el intercambiador.

6.2.3 Pruebas y tomas de datos

Cologue el reostato en el punto minimo de potencia a la resistencia de
calefaccién.

Tome lecturas iniciales de temperatura de condensacién, temperaturas de la
superficie de calefaccién, presién en la camara, temperatura de liquido y vapor y
potencia eléctrica.

Active el interruptor I-1 con lo cual se energizara la resistencia a su valor minimo
de 75 vatios y anoételas en la tabla de datos 3, se enciende la luz piloto LZ-1 de

color rojo.

6.2.4 Procedimiento de parada y desactivacion. Luego de haber realizado una
cualquiera de las pruebas y se desee desactivar el equipo para suspender las
experiencias, se debe proceder como sigue.

Desenergice el tablero accionando el I-1 con lo cual se apaga la luz piloto LZ-1

(de color rojo) y se suspende la sefial al voltimetro.
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Después de haberse alcanzado una presidn estable en la camara de
aproximadamente 5 psi, cierre la valvula VRG-1 y la valvula VPL-1.

Desconecte las lineas de alimentacioén eléctrica.
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7. EXPERIENCIAS REALIZADAS CON EL EQUIPO Y ELABORACION DE

TABLAS Y DATOS.

7.1 VISUALIZACION DEL FENOMENO DE CONDENSACION Y EBULLICION

— Desarrolle todos los pasos expuestos en el Capitulo 6.

— Verifique que el reostato de las resistencias estén en su posicién de minimo,
totalmente a izquierda.

— Reqgistre el tiempo tomado con el cronémetro desde que inician las pruebas y
andtelas en la tabla 6.

— Observe detalladamente el fenédmeno ocurrido en la superficie de calefaccion.

— Espere que se alcance una presion de 25 Ibf/in? en la cadmara y anote el
tiempo transcurrido en la tabla 6.

— Varie los valores de potencia para 100-150-200 W y observe lo ocurrido en
cada una de ellas, sostenga cada valor por 5 minutos.

— Estando el equipo a la potencia maxima de 200 W, permita que la camara
alcance una presién de 25 Ibf/in, en este instante abre la valvula de agua de
condensacion VRG-1, lentamente y anote los resultados observados en la
tabla 4.

— Anote los tiempos para los que se nota alguna caracteristica de importancia
como:

e Ebullicion convectiva
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Formacion de burbujas
Condensacion en el volumen de liquido
Burbujas llegando a la superficie
Inicio de la Ebullicién Nucleada
Formacion de una pelicula de vapor a lo largo de la superficie
Incremento notable de la turbulencia.
Registrar los tiempos empleados en alcanzar el estado estable para cada uno
de los valores de potencia sugeridos.
Inicie con caudales minimos casi nulos de agua de condensacion, hasta
alcanzar los mayores flujos disponibles
Observe para cada caso:
Cantidad de espiras afectadas en la condensacion
Variacién en la velocidades de condensacién
Identifique la posibilidad de una incipiente condensacion en gotas
La anterior Experiencia se puede registrar en una tabla de resultados como la
tabla 4

Apague el equipo permitiendo que se mantenga el flujo de agua.

7.2 REPRESENTACION DE LA GRAFICA P, Vs T. Y SU COMPARACION CON

LA TEORICA.

Desarrolle los pasos expuestos en el Capitulo 6. Gradue el potenciometro a su

menor potencia, tomando para ello lecturas en el vatimetro.
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— Permita un flujo regular de agua a través del condensador aproximadamente
una vuelta de apertura a la valvula VRG-1 (ver fig. 21).
— Tome datos de presion en la camara , temperatura del liquido, temperatura del
vapor.
— Repita la experiencia para valores de 100-150-200 W
— Llene la informacién en la tabla 5.
— Grafique en una escala apropiada.

— Apague el equipo permitiendo que se mantenga el flujo de agua.

7.3 REPRESENTACION DE UNA GRAFICA DE FLUJO DE CALOR Vs

DIFERENCIA DE TEMPERATURAS T,, -Ts A PRESION CONSTANTE.

— Siga los pasos del Capitulo 6.

— Mantenga el potenciometro en su valor minimo.

— El flujo de agua a través del condensador sera minimo, graduando la valvula
VG, Y4 de vuelta a la izquierda.

— Regule la potencia suministrada al sistema incrementandola en valores de 80-
100-120-150-200 W.

— Mantenga cada valor de potencia por un lapso de 8 minutos.

— A medida que se aumenta la potencia suministrada a la resistencia, se hace
necesario incrementar el caudal de agua a través del condensador para asi
mantener la presion constante.

— Llene los datos de la tabla 6
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— Apague el equipo.

— Grafique g/a Vs AT para varias presiones (por lo menos 4).

7.4 GRAFICA DE LA CURVA DE EBULLICION

— Repita los pasos del Capitulo 6.

— Fije un flujp maximo del agua en el condensador (6 ml/seg), este valor se
mantendra constante durante toda la experiencia.

— Incremente los valores de potencia escalonadamente a 80-100-150-200 W.

— Para cada uno de ellos llene los datos de la tabla 3.

— Apague el equipo.

— Grafique g/A Vs AT para presiones variables.

7.5 CALCULO EXPERIMENTAL DE LA CONSTANTE SUPERFICIAL Cg

(COBRE - FLUIDO)

— Siga los pasos del Capitulo 6, fijando un caudal minimo de agua a través del
condensador el cual se mantendré fijo a lo largo de toda la experiencia.

— Incremente los valores de potencia gradualmente en 80 - 100 - 120 - 150 - 180
- 200 W. Anotando los valores requeridos en al tabla 3.

— Al terminar apague el equipo pulsando el interruptor I-1.
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7.6 CALCULO DEL CALOR RETIRADO POR EL CONDENSADOR Y

PERDIDAS DEL EQUIPO

Desarrolle todos los pasos expuestos en el Capitulo 6, graduando el valor de
la potencia en la resistencia a su minimo valor; ayudandose para ello del
vatimetro, permita un flujo de agua constante a través del condensador,
obtenido de girar una vuelta antihoraria de apertura de la valvula VRG-1, anote
los datos de presion en la camara, temperatura de la resistencia, del liquido y
del vapor.

Llene la informacion en la tabla 3 y haciendo las respectivas conversiones se

llena la tabla 8.
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8. RESULTADOS Y GRAFICOS

8.1 RESULTADOS DE LA VISUALIZACION DE LOS FENOMENOS DE

EBULLICION Y CONDENSACION

8.1.1 Ebullicién. Después de realizar la Experiencia 1, ver numeral 7.1 del
capitulo 7. Analizar las caracteristicas importantes, como:

Ebullicion convectiva

— Formacién de burbujas

— Burbujas llegando a la superficie

— Nivel de turbulencia (incremento)

— Formacién de una pelicula de vapor en la superficie

— Comportamiento de las burbujas.

Anote los resultados en la tabla 4, tenga en cuenta que los datos visualizados se
anotaran en forma de observaciones, o igualmente anote el tiempo y la potencia

utilizada.

8.2.2 Condensacion. Igual que la ebullicién, observe caracteristicas importantes
en este fendbmeno y andtelas en la tabla 4, estas caracteristicas pueden ser:
— Condensacién en el volumen liquido

— Condensacién en forma de gotas
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— Cantidad de espiras afectadas en la condensacion

— Variacion en las velocidades de condensacion.

Anote para cada caso los tiempos empleados en alcanzar el estado estable para

cada uno de los valores de potencia.
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) Estudio de los procesos
U CORPORACION de transferencia de
UNIVERSITARIA calor por ebullicién vy
TECNOLOGICA DE condensacion
BOLIVAR
FAC. ING. MECANICA .
LAB. MAQUINAS Experiencia No. 1
HIDRAULICAS

Tabla 4. Tabla de resultados para ebullicion y condensacion

OBSERVACIONES

Potencia Superficie Nivel de Comportamiento Condensacion
(vatios) de turbulencia de las burbujas
Calefaccion
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8.2 REPRESENTACION DE LA GRAFICA PRESION DE VAPOR Vs.

TEMPERATURA Y COMPARACION CON LA TEORICA

Una vez realizada la Experiencia 2, ver numeral 7.2 del Capitulo 7, se llena la

Tabla de datos 7.

La tabla 5 de resultados para graficar P, Vs Ts en la columna 1 (izquierda a
derecha) indique la temperatura del liquido (T,) medida en °F, en la columna 2,
presion registrada instrumentalmente en el equipo, en el manémetro instalado en
el tablero indicado con MN-1, la columna 3, debera ser llenada con los datos de

presion de saturacion a la temperatura dada.

Seleccione una escala apropiada y grafique:
— Temperatura del vapor (T,) Vs presidén en la camara (P,) (columnas 1y 2).

— Temperatura del vapor (T,) Vs presidén de saturacién (Pg) (valor teérico)

Compare esta curvas y anote las posibles causas de estas desviaciones.

— Presencia de gases no condensables.

— Errores en lecturas instrumentales.
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicién vy
condensacion

Experiencia No. 2

Tabla 5. Tabla de resultados para graficar (P, Vs T,)

T, (R-11) P, (Camara) Ps (tabla Anexo 2)
2F (Lbf/in?) (Lbf/in2)
90 4.7 4.891
91 5.1 5.2565
92 5.3 5.622
94 6.2 6.374
96 6.7 7.147
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Presion (psi)
Experiencia No. 2

Practicay-""

Tedrica

5.5 -

Temperatura (°F)
4 1 1 1 1 1 1
90 91 92 93 94 95 96

Figura 22. Grafica ( Pv Vs. Tv) y comparacion con la tedrica,
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8.3 EXPERIENCIA 3. REPRESENTACION DE LA GRAFICA DE FLUJO DE
CALOR CONTRA DIFERENCIA DE TEMPERATURA (T, - Ts) A PRESION

CONSTANTE

Luego de seguir los pasos y procedimientos descritos en el numeral 7.3 complete
la informacion solicitada en la tabla 3, pertinente a datos y para llenarla de calculos
y resultados se hace necesario realizar las conversiones para pasar vatios a Btu/h,
ml/s, Lbm/h y °F a °R, con lo cual se puede completar la tabla 8 y utilizando una
escala apropiada grafique g/A Vs AT, para varios casos de presion constante o

sea los valores de la columna 1 contra los de la columna 2.
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicion y
condensacion

Experiencia No. 3A

Tabla 6. Tabla de resultados para graficar (g/A Vs AT) a presion

constante

Area de calefaccion A = 58,82 x 1072 ft2

g/A suministrado
(Btu/h.ft?)

AT (Ty-Ty)
¢ R)

4932
28024
8704.5

11604.9

0.3

0.6

0.1

1.6
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicion y

condensacion

Experiencia No. 3A

HIDRAULICAS
Tabla 3. Tabla para toma de datos Pv = 7 psi

V\! Pv_ TL Tv Tw ch Tco

(vatios) | (psi) (¢F) (¢F) (¢ F) (¢F) G F)
85 7 91 91 91.3 84 92
100 7 90 91 91.6 84 93
150 7 92 93 92.8 84 94
200 7 95 96 97.6 85 91
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q/A[Btu/Hr ff]

12000 —+
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[0
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4000 +

2000 +

EXPERIENCIA No. 3A

0.2

0.8 1 1.2 1.4
(Tw-Ts) [°R]

0.4 0.6

Figura 23. Grafica g/A Vs. (Tw-Ts)
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicion y
condensacion

Experiencia No. 3B

Tabla 3. Tabla para toma de datos Pv = 8 psi

w Py T T, Tw Tei Teo
(vatios) | (psi) (*F) (*F) (®F) (*F) (*F)
200 8 80 79 80.2 64 74
175 8 75 76 76.9 63 72
150 8 73 74 74.7 62 69
100 8 74 72 72.3 64 66
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) Estudio de los procesos
U CORPORACION de transferencia de
UNIVERSITARIA calor por ebullicion 'y
TECNOLOGICA DE condensacion
BOLIVAR
FAC. ING. MECANICA .
LAB. MAQUINAS Experiencia No. 3B
HIDRAULICAS

TABLA 6.  Tabla de resultados para graficar c;/A Vs AT) a presion constante
Area de calefaccién A = 58,82 x 107 ft2

g/A suministrado AT (Tw-Ty)
(Btu/h.ft?) (¢R)
11604.9 1.2
10153 0.9
8704.5 0.7
5802.4 0.3
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EXPERIENCIA No. 3B

P = 8 Psia

Exp 3B
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0.6 0.8 1 12
(Tw - Ts) [R]

Figura 24. Graficag/A Vs. (Tw-Ts)
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) Estudio de los procesos
l l CORPORACION de transferencia de
UNIVERSITARIA calor por ebullicion 'y
TECNOLOGICA DE condensacion
BOLIVAR
FAC. ING. MECANICA .
LAB. MAQUINAS Experiencia No. 3C
HIDRAULICAS

Tabla 3. Tabla para toma de datos Pv = 11 psi

w I:,v TL Tv Tw ch Tco Mpy:0

(vatios) | (psi) (¢F) (¢F) (¢F) (¢F) (¢F) ml/s
80 11 91 91 91.2 80 84 6.6
90 11 94 94 94.2 84 90 6.6
100 11 94 94 94.3 86 88 40
150 11 94 94.175 94.8 86 88 50
175 11 95 95.5 96.2 86 89 53
200 11 95.5 95.5 96.6 86 89 53.8
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicion y
condensacion

Experiencia No. 3C

Tabla 6. Tabla de resultados para graficar (g/A Vs AT) a presion constante
Area de calefaccién A = 58,82 x 10™ ft2

q/A suministrado
(Btu/h.ft?)

AT (Ty-Ty)
CR)

4641.78

5222.03

5802.27
8703.5
10154

11604.7

0.2
0.25
0.3
0.625
0.7

1.1
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q/A[Btu/Hrfi2]

12000 +

10000 +

8000 -

6000 -

4000 +
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EXPERIENCIA No. 3C

P =11 Psia

Exp 3C

0.2

0.4

0.6 0.8 1
(Tw-Ts) [R]

Figura 25. Gréficag/A Vs. (Tw-Ts).
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8.4 EXPERIENCIA 4. GRAFICA DE LA CURVA DE EBULLICION

Se llega esta experiencia habiendo seguido los pasos del numeral 7.4 para lo cual
se tiene completa la tabla de datos (tabla 3) y realizando las conversiones
necesarias puede completarse una tabla de resultados (tabla 6) dada la columna 1
representa el valor de g/A, columna 2 el AT representado por la diferencia entre
temperatura pared temperatura de saturacién del liquido a la presién dada.

Seleccionando una adecuada escala se gréfica la columna 2 es decir g/A Vs AT.
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Estudio de los procesos

de

transferencia

de

calor por ebullicion y
condensacion

Experiencia No. 4

HIDRAULICAS
Tabla 3. Tabla para toma de datos Pv = 11 psi

w Pv TL Tv Tw ch Tco Mu.0

(vatios) | (psi) 2F) (¢ F) (¢ F) (¢ F) (¢ F) ml/s
80 5 90 89 90.6 81.2 82 6
100 5.5 91 89.5 92.8 87 88 6
150 5.6 92 91.5 94 87.5 89 6
175 6.5 94 92.5 96.8 87.5 89.5 6
200 7 96 95 99.5 88 90 6
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Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicion y
condensacion

Experiencia No. 4

Tabla 6. Tabla de resultados para graficar (g/A Vs AT) a presion constante
Area de calefaccion A = 58,82 x 10™ ft2

q/A suministrado
(Btu/h.ft?)

AT (Ty-Ty)
CR)

4641.68
5802.27
8703.5
10154

11604.7

0.6
1.8
2
2.8

3.5
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q/A [Btu/ Hrff]

EXPERIENCIA No. 4
12000 -

10000 +

8000 +

6000 +

4000 +

2000 -

(Tw-Ts) [°R]

Figura 26. Gréafica g/A Vis. (Tw-Ts) a presion variable
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8.5 EXPERIENCIA 5. CALCULO EXPERIMENTAL DE LA CONSTANTE
SUPERFICIE DE “CALEFACCION -FLUIDO” Csf
Para establecer el valor de la constante Cg se debe remitir al numeral 7.5 de este
documento y realizar los pasos alli establecidos, una vez completada la tabla 7 de

resultados con la ayuda de la siguiente ecuacion:

donde:

Cp = Calor especifico del liquido saturado, Btu/Lb °F

Cst= Constante que se debe determinar con los datos experimentales y que
depende de la combinacion superficie de “calefaccion- fluido”.

hg = Calor latente de vaporizacion, Btu/Lbm.

g, gc = Aceleracién de la gravedad, ft/h2 y factor de conversion gravitacional en
fteLbm/Lbfeh2, respectivamente.

Pr = Cp Ui/Ki, nUmero de Prandil del liquido saturado.

g/A = Flujo de calor de la ebullicion, Btu/h.ft?

AT = T, - T, diferencia de temperatura entre la temperatura de la pared y la de

saturacién en °F.
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M = viscosidad del liquido saturado, Lb/heft
pL, pv= Densidad del liquido y del vapor saturado, respectivamente, Ib/ft3

o* = Tensién superficial en la superficie de separacion entre el liquido y el vapor,

Lbf/ft.

Se procede a sacar un valor promedio utilizando el teorema de los minimos

cuadrados y dicho resultado se coloca al final de la tabla de resultados.
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U CORPORACION

UNIVERSITARIA
TECNOLOGICA DE
BOLIVAR

FAC. ING. MECANICA
LAB. MAQUINAS

Estudio de los procesos
de transferencia de
calor por ebullicién y
condensacion

Experiencia No. 5

HIDRAULICAS
Tabla 7. Tabla de resultados para el calculo del Cs.
w Tsat Py CoL hig P a/A AT u pL Pv c* Cs
(Vatios | (2F) | (psi) | (Btu/Lb? | (Btu/Lb® (Btu/h | (2F) | (Lb/h | (Lb/ft3) | (Lb/ft3) | (Lbf/ft)
) F) F) ft2) ft)
80 90.5 5 0.21306 77.056 4.1 4641.3 0.1 0.950 |91.895 | 0.4017 5.8)3(10' 46x10*
1
90 90.8 | 5.3 0.21308 76.155 | 4.098 | 5221.51 | 0.7 | 0.9487 | 91.057 | 0.4787 5.8)3(10' 3.113x 100
100 91 5.5 0.21309 76.06 4.005 | 5801.7 1.8 | 0.9477 | 90.973 | 0.4869 5.8)3( 100 8.053x 100
1
150 92 5.6 0.21309 75.794 4.08 | 8702.6 2 0.9431 | 90.889 | 0.495 5.8)3( 100 7.583x 100

" Cyr=0,00417083
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175 94 6.5 0.2134 75.991 4.06 10153 2.8 | 0.9385 | 90.719 | 0.512 5.8)3(10' 2.483X10'

200 96 7 0.2136 75.608 | 4.039 | 11603 4 0.924 | 90.55 | 0.530 5.8)3(10' 3.343X10'
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8.6 EXPERIENCIA 6. CALCULO DEL CALOR RETIRADO POR EL
CONDENSADOR Y PERDIDAS EN EL EQUIPO

Luego de seguir los pasos establecidos en el numeral 7.6 del documento se
procede a llenar la tabla 8 de resultados donde la columna 6 se llena con la

ayuda de la ecuacién (75)

Qo = 1 Cp AT (75)
donde:
o = Flujo de calor retirado en el condensador en Btu/h.ft?
m= Flujo de agua en Ib/h
Cp = Calor especifico del agua Btu/Lb°F

AT = diferencia de temperatura entre la entrada y salida (T, - Tj), °F.

Luego se hallarian las pérdidas restando del valor de la columna 6 (de

izquierda a derecha) del valor de columna 1 y colocando el resultado en la

columna 7 para asi completar la tabla de resultados de esta experiencia.
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) Estudio de los procesos

UCORPORACION de transferencia de

UNIVERSITARIA calor por ebullicién y
TECNOLOGICA DE condensacion

BOLIVAR

FAC. ING. MECANICA
LAB. MAQUINAS
HIDRAULICAS

Experiencia No. 6

Tabla 8. Tabla de resultados para calculo de calor perdido por el

condensador.

g suministrado Th0 CoHz0 ATh0 My.0 o dp
(Btu/h) (°F) (Btu/Lb® F) (¢ F) (Lbm/h) | (Btu/h) | (Btu/h)
273.03 81.55 0.99784 0.8 316.77 | 252.87 20.16
341.29 87.50 0.99730 1 316.77 | 316.08 25.21
511.94 88.20 0.99730 1.5 316.77 | 473.87 38.07
597.26 88.65 0.99740 1.7 316.77 | 540.26 57
682.59 89 0.99740 2 316.77 | 631.89 50.7
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CONCLUSIONES

Después de estar un afno implicados en este proceso investigativo que
involucra procesos de disefo, construccion, pruebas y analisis de ella, los
autores conceptuan con satisfaccion el alcance de un 90% de los objetivos

expuestos en el anteproyecto.

En cuanto al cumplimiento de los objetivos el lector puede remitirse al

anteproyecto para el seguimiento de las siguientes conclusiones:

El objetivo general se cumple a cabalidad pues se construyd el equipo,
partiendo de un disefo basico, y en efecto se pueden visualizar con exactitud
fendmenos de condensacion y ebullicion y se cuantifican de manera directa
variables de temperatura, presion, potencia eléctrica, excluyendo lecturas
instantaneas de caudal de agua, para lo cual se recurrié a métodos indirectos

como la medicion de un recipiente y la toma del tiempo de llenado.

Con una lectura al manual de operacion (Capitulo 6) y un apropiada

interpretacion de planos y esquemas, el usuario adquiere rapidamente

destreza en el manejo y operacion de este tipo de equipos.
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Los resultados obtenidos, asi como las graficas permiten comparar estos
valores contra los valores tedricos esperados y obtener datos de coeficientes
de transferencia de calor y cantidad de energia transferida mediante

resultados medibles y abreviables.

Anexo al presente documento se redactdé una guia de laboratorio y un
manual de mantenimiento, que son una herramienta didactica que auxilia al
operario del equipo y que le permite graficar rendimientos y curvas alli

sugeridos con base en registros de temperatura, presion, vatiaje y voltaje.

Para quienes lean la parte tedrica planteada, tendran indudables inquietudes
para investigaciones mayores e implementaciones al equipo, a lo cual se le

suma la experiencia de realizar las pruebas.

La unidad permite visualizar rangos de ebullicion en piscina o estanque a
pesar de que el equipo no llegd al punto de quemado, quizas atribuirle a un
area muy grande de calefaccion, lo cual implicitamente disminuye los valores

de g/A.

Gracias al tubo de vidrio el fendmeno de ebullicibn permite observar los

lugares de nucleacién, y comparar las velocidades de desprendimiento de las
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burbujas, su condensacion en el seno del fluido y su disposicién en la

superficie.

Respecto a los equipos. Se hace en ocasiones dificil, adquirir ciertos
equipos o partes de ellos.

No siempre contar con dispositivos que operen dentro de un rango delimitado
por un proceso de disefo, por lo cual se hace necesario adecuarlo a lo

ofrecido por el comercio.

Es de mucha ventaja en un proceso de construccion e investigacion plantear
disefios opcionales de partes o instrumentos, pues en el caso de que alguno
de los disefiados inicialmente no se pueda adquirir o acoplar al equipo, se

puede recurrir al disefio opcional.

En cuanto a la parte del equipo, muy versatil y practico, sus procedimientos
de operacion son tan sencillos, que basta una rapida lectura al capitulo de
Operacion del equipo, para conocer su accionamiento. Es de anotar lo rapido
que se facilita la elaboracién de cada experiencia en 15 minutos se puede
iniciar cualquiera de las pruebas pasados otro tantos, se estara visualizando

y cuantificando el inicio del fendmeno, objetivo de la experiencia.
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La versatilidad constructiva permite hacerle cambios sustanciales para otros
tipos de pruebas, tales como: cambio de la longitud equivalente del serpentin
de condensacion, cambio del fluido a analizar, cambio del tipo y la capacidad

de la resistencia y variacién en las condiciones del agua de suministro.

Después de una cualquiera de las experiencias se puede tener un concepto
claro de las caracteristicas del fendmeno de ebullicién y condensacion, asi
como mesurar el grado de turbulencia para regimenes elevados en los
cuales el fendmeno alcance altos grados de actividad.

El equipo esta disefado bajo criterios muy acertados de economia y es asi
como utiliza equipos existentes en el laboratorio como son vatimetro y el
sistema de recirculacion del agua fria.

Aunado a lo anterior los costos de mantenimiento son relativamente bajos, fe

de lo anterior lo comprueba el anexo 6 (Manual de Mantenimiento).

Pruebas y operaciéon. Resulta interesante y formativo la visualizaciéon del
proceso de ebullicidon y condensacién, pensando por su regimenes.
Es necesario tener mucho cuidado en la lectura de instrumentos para no

cometer desaciertos que se induzcan en calculos incoherentes.
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Resultados y graficos. Permiten de mostrar que en realidad se encuentran
en la cdmara un liquido saturado, puesto que su presion corresponde a la

presion de saturacién a la temperatura del liquido.

Algunas partes de las graficas corresponden o representan desviaciones,
esto es normal, si se piensa que las curvas tedricas son con base en un gran
namero de pruebas a las cuales se les aplica una compleja teoria

probabilistica.

Como se vio en capitulos anteriores, en el punto de quemado la temperatura
de la superficie de calefaccién alcanza valores criticos y supuestamente
alcanzaria su temperatura de fusion, con el consiguiente deterioro del equipo
o de una de sus partes vitales, por ello se disend para no alcanzar estos
valores.

En cuanto a las curvas, estas tienen un comportamiento muy similar al
teodrico esperado, modificado por variables ajenas al disefio del equipo, tales
como temperatura ambiente, para un mismo AT, a medida que se aumenta la

presion, se incrementa el g/A, lo cual corresponde a lo esperado.

Se debe esperar la estabilizacion del equipo esperando la fijacion de los

parametros con los cuales se va a trabajar.
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El coeficiente Cg, calculado con base en datos experimentales, esta
comparativamente en el rango tedrico esperado, por lo que aprecia que estos

valores son bastante confiables.

Se pudo comprobar la segunda ley de la Termodinamica a pesar de las

pérdidas a los alrededores.
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RECOMENDACIONES

Este capitulo anota recomendaciones, las cuales son evaluadas desde un
punto de vista personal de los autores, estan sujetas a ser evaluadas vy

modificadas.

Equipos y partes auxiliares. Los termometros de entrada y salida del agua
de condensacion, si presentasen una mayor sensibilidad permitirian registrar
hasta décimos de grados en el incremento de temperaturas.

Si se tuviera un dispositivo que permitiera una lectura instantanea del caudal

de agua, demostraria la versatilidad del equipo.

El diagrama eléctrico podria inducir sefalizacion por medio de luces piloto
para el caso en que se suspenda la alimentacién eléctrica, por sobre presion

en la camara o por sobrecarga eléctrica.

Pruebas. Se podrian realizar procedimientos para elaborar pruebas sin
circulacién de agua de condensacion y establecer el tiempo que demora en
evaporarse un volumen determinado de R-11 y establecer la presién

alcanzada en ese instante.
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Alcanzar el punto de quemado para comprobar los descensos de velocidades
de transferencia de calor por presencia de un pelicula de vapor a lo largo de

la resistencia.
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Anexo A. Refrigerantes Ecoldgicos
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Anexo B. Propiedades del R-11 (FREON-11)
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Anexo C. Codigo A.P.l. 350 Tabla 3.2
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Anexo D. Cdodigo A.P.l. 350 Seleccion de flanches
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Anexo E. Conexiones de Valvulas y accesorios a la red de

agua del Laboratorio
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Anexo F. Conexiones del Tablero de Control en el Laboratorio
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Anexo G. Guia de Laboratorio
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