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PROLOGO

Un sobrecalentador es un intercambiador de calor, es
una parte muy importante de wun generador de wvapor, su
funcionamiento se basa en la transferencia de calor gque se

efectia en el.

Esta tesis desarrolla el diseiio térmico de un
sobrecalentador , basado en ecuaciones tedricas y empiricas

de transferencia de calor.

El Cap.l. Trata de la descripcién de las partes de un

generador de vapor .

El Cap.2. Describe la demostracién de las ecuaciones,
para encontrar la temperatura gque existe en una secciodn
circular hueca y a lo largo de un intercambiador de calor,
sometidos a la accidén de dos fluidos, uno interior y otro

exterior.

El Cap.3. Indica el procedimiento a seguir, para el
disefio térmico de un sobrecalentador, encontrando el nimero
de tubos necesario, el material de que estan hechos y la

caida de presion.

El Cap. 4. Es la aplicacién del disefio a un caso

practico.



SIMBOLOGIA

g = Flujo de calor.

X = Conductividad térmica.

A = Area transversal al flujo de calor.
T = Temperatura.

x = Distancia lineal.

h = Coeficiente de transferencia de calor.
o = Constante dimensional en radiacidn.

¢ = Emisividad.

t = Tiempo.

& = Fuente de calor intena.

p = Densidad, reflectividad.

Cp = Calor especifico.

K = Coeficiente de difusividad teérmica.

H = Coeficiente de transferencia de calor
P = Perimetro.

ég = Gasto de gas.

&v = Gasto de vapor.

J = Flujo de calor.

Cv = Calor especifico del vapor.
Cg = Calor especifice del gas.

U = Conductancia.

R = Resistencia.

S = sSuperficie de transferencia de calor,

£ = Espesor, longitud.

general.

esfuerzo.



Do = Diametro exterior.

Di = Diametro interior.

t = Transmisibilidad de los cuerpos.
a = Absorvisidad de los cuerpos.

v = Velocidad promedio del fluido.
F1 = Fuerzas inerciales.

Fu = Fuerzas de viscosidad.

i = Viscosidad.
e = Espesor del tubo.
p = Presidén interior.

f = Factor de fricciodn.

Re = Numero de Reynolds.



INTRODUCCION

El objetivo de este trabajo es mostrar el
procedimiento a seguir para el disefio en su parte térmica
del sobrecalentador de un generador de vapor, encontrando
el numero de tubos que se necesitan y el material de que
estan hechos en funcién del flujo de los gases de Jlos
productos de combustidén, condiciones de salida del wvapor en
el sobrecalentador, arreglo y diametro de los tubos. Aparte
se calcularid la caida de presién en el sobrecalentador. Los
pasos a sequir estan relacionados con la transferencia de
calor en sus tres formas, Conduccién, Conveccioén vy
Radiacién. También en funcién de la velocidad de 1los
fluidos tanto afuera como dentro de 1los tubos en el

intercambiador de calor (scbrecalentador).

Primeramente se trata brevemente la transmisién de
calor en sus tres formas. Después se hace una descripcién
de las partes dque componen un generador de vapor tipico,
mencionandoc la funcién de cada una de sus partes.
Posteriormente como el sobrecalentador es un intercambiador
de calor a base de tubos, se trata la transmisién de calor
en un tubo en estado estable, y la demostracién de 1la
férmula para obtener la temperatura en cada punto de un

intercambiador de calor en estado estable.

NOTA: En muchas de las figuras, graficas y tablas se le dejaron los
nombres en Ingles para que las coplas salleran con mayor nitldez.



Una wvez hecho estoe se pasara a describir el
procedimiento para el disefioc térmico del sobrecalentador
acentuando cada paso a seguir, hasta llegar a la obtencién
del numero de tubos requerido y seleccién del material de
que estan hechos. Por Ultimo se hara la aplicacién de este
pProcedimiento para un caso practico y se mencionan las

conclusiones.



Mecanismos de la transferencia de calor.-Existen tres
formas diferentes en las gque el calor puede pasar de la
fuente al recibidor, aun cuando muchas de las aplicaciones
en la ingenieria son combinaciones de dos o tres. Estas

son: conduccidén, conveccidén y radiacioén.

CONDUCCION: La conduccidén es la transferencia de calor a
través de un material fijo tal como la pared estacicnaria

mostrada en la figura 1.

Lado Callente /(—Pared —-):'
Direccion del /| Lado Frilo
-dT/dx .
Flujo de calor 7 ( / ) o
/
Temperatura del 4 :
Cuerpo Callente / ; Temperatura de l
‘;. e Cuerpe Frio
L
|-
/ ¢
x = 0 X = x DISTANCIA ——

Fig. 1 Flulo de calor a traves de una pared.

La direccién del flujo de calor serA normal a la
pared, si las superficies de las paredes son isotérmicas y
el cuerpo es homogeneo e isotrdpico. Supdédngase gque una
fuente de calor existe a la izquierda de la pared y gque
existe un recibidor de calor en la superficie derecha. Es
conocido que el flujo de calor es proporcional al cambio de
temperatura en cualguier punto de la pared y el area de la
pared (A). Si T es la temperatura en cualquier punto de la
pared y ¥ es el grueso de la pared en direccién del flujo

de calor, la cantidad de flujo de calor dQ es dada por:



dQ = KA(-dT/dx) (BTU/Hr)  (KLal/Hr) (1)

El término -dT/dx se llama gradiente de temperatura y
tiene un signo negativo si se supuso una temperatura mayor
en la cara de la pared donde x=0 y menor en la cara donde
x=x. En otras palabras, la cantidad 1instantanea de
transferencia de calor es proporcional al area y a las
diferencias de temperaturas dT que impulsa el calor a
través de la pared de espesor dx. La constante de
proporcionalidad k, peculiar a la transferencia de calor
por conduccidén, se le conoce por conductividad térmica.
Esta conductividad se evalia experimentalmente y esta
basicamente definida por 1la Ec.(l). La ceonductividad
térmica de los sélidos tiene un amplio rangoc de valores
numéricos dependiendo de si el sélido es relativamente un
buen conductor de calor, %tal como un metal, o un mal
conductor como el asbesto. Estos dudltimos sirven como
aislantes. Aun cuando la conduccién de calor se asocia
usualmente con la transferencia de calor a traves de los
s6lidos, también es aplicable a los gases y liquidos con

sus limitaciones,

CONVECCION: La conveccion es la transferencia de calor
entre partes relativamente calientes y frias de un fluido
por medioc de una mezcla. Supongase gue un recipiente con un
liquido se coloca sobre una llama caliente. E1 liquido que

se encuentra en el fondo del recipiente se calienta y se



vuelve menos denso que antes, debido a su expansidn
térmica. El1 liquido adyacente al fondo también es menos
denso que la porcion superior fria y asciende a traves de
ella, transmitiendo su calor por medio de la mezcla
conforme asciende. La transferencia de calor del liquido
caliente del fondo del recipiente al resto, se 1llama
conveccién natural ¢ conveccidén libre. $§1 se produce
cualquier otra agitacién, tal como la provocada por un
agitador, el proceso se llama conveccidén forzada. Este tipo
de transferencia de calor puede ser descrito en una
ecuacién que imita la forma de la ecuacién de la conduccién

y es dada por:

dg = hadT {2)

La constante de proporcionalidad h es un término sobre
el cudl tiene influencia la naturaleza del fluido y 1la
forma de agitacidén, y puede evaluarse tanto tedéricamente
como experimentalmente. Se le 1llama coeficiente de

transferencia de calor.

RADIACION: La radiacién involucra 1la transferencia de
energia radiante desde una fuente a un receptor. Cuando la
radiacién se emite desde una fuente a un receptor, parte de
la energia se absorbe por el receptor y parte es reflejada
por €l. Basandose en la segqunda ley de la termodinamica.

Boltzmann establecid que la velocidad a la cual una fuente



radia calor es

do = cedart

Esto se conoce como la ley de la cuarta potencia; T es
la temperatura abscluta, ¢ es una constante dimensional,
pero, £ es un factor peculiar a la radiacion y se llama
emigsividad. La emisividad, igual gque 1la conductividad
térmica k ,0 el coeficiente de transferencia de calor h,

debe también determinarse experimentalmente.

Existen muchos casos en los cuales se combinan los
tipos de transferencia descritos antes. En éste trabajo
se ira profundizando en ellos segin se vaya necesitando,
tomando en cuenta lo siguiente; puesto que la transferencia
de calor considera un intercambio en un sistema, la pérdida
de calor por un cuerpo debe ser iqual al calor absorbido

por otro dentro de los confines del mismo sistema.



CAPITULO 1

DESCRIPCION DE UN GENERADOR DE YAPOR TIPICO

1.1 Introduccién. Un generador de vapor es un dispositivo
compuesto de varios elementos que sirve para convertir el
agua en vapor y después a ese vapor elevarle la temperatura
para que pueda desarrollar un trabajo, por lo general un

trabajo mecianico realizado por una turbina.

Los generadores de vapor se han especializado
demasiado y constan de inumerables elementos. Aqui se
hablarid de los fundamentales, y mostraremos un generador de
vapor tipico, el mas basico de todos. Se hablard de las
funciones que desempefia cada dispositivo pero no de tamarfios
porque varian demasiado desde muy pequefios hasta muy

grandes, del tamarfio de un edificioc de varios pisos.

Los tamafios varian sequn la capacidad de vapor gue se
necesite, se ilustran algunos de diferentes capacidades en

la figura 1.

Para poder generar el calor necesario para llevar al
vapor a las condiciones deseadas se utilizan muchos medics,
desde la combustién de carbdén u otrco combustible hasta la
energia atdémica. Los mas utilizados hasta hoy son el
carbén, el combustoleo u otros productos derivados del

petrdleo, por ser de los mas econdémicos.

7
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El primer paso para generar el vapor, es la combustidn
del combustible, una vez oxidado, 1los producteos de 1la
combustién que llamaremos gases son atrapados en una camara
(hogar), después son forzadosa a pasar por un canal, a
través de ese canal se encuentran los diferentes elementos
que absorven el calor de los gases y se lo transmiten ya
sea al agua o al vapor. Aqui lo importante es absorver la
mayor parte de la energia de los gases para gue asi la
eficiencia del generador aumente y por lo consiguiente sea

mas rentable.

1.2 Partes fundamentales de un generador de vapor. En la
figura 2 se muestra un crogquis de un generador de vapor

tipico sefalando los elementos que los componen:

1.~ Domo Superior (Drum)

2.~ Caldera (Boiler)

3.- Domo Inferior (Drum)

4 .- Hogar {Furnace)

5.— Sobrecalentador (Superheater)
6 .- Economizador (Economizer)
7.- Calentador de aire (Air heater)
8.- Quemador {Burners)

9.~ Impulsor de aire (Fan)

10.- Pantalla (Screen)

1.3 Domo Superior (Drum). E1l domo superior es un elemento

en forma de una céapsula cilindrica grande, cuya principal



funcién es separar el vapor del agua que vienen juntos del
hogar. En esta separacién el vapor pasa al sobrecalentador
Yy el resto del agua pasa otra vez al horno junto con el

agua que viene del econaomizador.

AN
ol 52"
()
I
| T

| ~
- F‘\ R

8 7 ~

1.1/ ~

'u R

Fig. 2. Seccién transversal e un generador de vapor tipico
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La separacion del vapor puede ser desde la forma nmas
simple, o sea, por gravedad o hasta formas muy complicadas,
aqui lo veremos someramente. Por ejemplo para que la
separacién sea por gravedad, la velocidad del flujo de 1la
mezcla de vapor-agua debe ser muy peguerna, para gque el
tiempo de la separacion del vapor sea el suficiente; la
velocidad maxima es de 3ft/seg (fig 3a). Si la velocidad
es grande, parte del vapor se vuelve a ir al horne haciendo
muy poco eficiente el elemento (fig 3b). Otros tipos de
domogs los vemos en las figuras 4a y 4b, los cuales aunque
la entrada estd en otra disposicién no son eficientes.
Existen otros como los de la fig. 5a, 5b, 5c gue tienen
unos deflectores, los cuales hacen el elemento mas
eficiente y por ultimo uno mas sofisticado como el de la

figura 6.

Factores que afectan la separacién del vapor. La
separacién del vapor de la mezcla descargada en el domo
estd en funcién de factores de diseno y operacién, gque
enlistaremos a continuacién.

Factores de disefo.

1.- Presidn de diseio.

2.- Tamario del domo, largo y diametro.

3.~ Componentes quimicos del agua caliente.

4.~ Tipos y arreglos de separadores.,

5.~ Arreglos de los circuitos de entrada y salida en el

domo.

11



Steam Cutlet

Normal
Water False
Level Water Level
Indication )

7Ny

o3 aizs o oieste

Risers
Steam Water
Risers
Downcomers
a) Indice bajo de blIndlce alto de
vaporizaclon. vaporlizacion.

Fig. 3. Efecto del indice de genaracion de vapor en un
sistema de separaclon de vapor en ol domo superior sin

dispasitivos desviadores.

Steam Qutlet

Steam Water
Risers

Steam W ater
Risers

Downcomers

a) Tubos de descarga cerca de b) Tubos de descarga sobre

la linea central del domo la linea central del domo
Fig. 4. Efecte  de localizacion de descarga eon wun sistema de
separaclion de vapor en un domo sin dispositivos desviadores.
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Fiq. 5. Tipom simplas de separadores de vapor primario en
un domo. a) Deflector con obstaculo, b) otro tipoe de
deflector con obsmtacule, c) obstaculo de compartimleypto.

Fig. 6.Arreglo de doble flujo de un separador de
vapor tipo ciclom, con elementas ¢y)4,,40 00 en 1a

parte superior del domo como um Soparador secundarlo.

13



Factores de operacidn.

l.- Presién de operacion.

2.- Flujo de vapor.

3.- Componentes guimicos del agua caliente.

4.- Nivel de agua transportada.

Existen otros factores a considerar COmO las
particulas sdélidas que se desprenden de las partes del
generador tales como el economizador, domos, etc. y que no
deben pasar a través del sobrecalentador a la turbina
porgue causarian dafo, por lo que debemos eliminarlas, pero

esos factores no los trataremos en este trabajo.

1.4 Caldera (Boiler). La salida de agua del domo superior,
baja a través de tubos y se colectan en otro domo similar
al superior. Este paso de agua puede ser en una forma
directa por fuera del condensador de vapor, ¢ se hacen
pasar primero por una serie de tubos los cuales van por
dentro del generador para gue el gas caliente incida sobre
ellos y haga que el agua se precaliente antes de llegar al
hogar y asi aprovechar mas la energia haciendo mas efectivo
el generador, a estos tubos se les llamarad Boiler. Este se

puede apreciar en la figura 2.
1.5 Domo Inferior (Drum). Es un colector que almacena el
agua cque vVviene del domo superior y se encarga de

distribuirla a través de toda la tuberia del hogar.

14



1.6 Hogar (Furnace)., La funcidn de este elemento es la de
absorver calor para lograr gque el agua se transforme ean
vapor, para ésto se construye un cuarto hecho de paredes
formado por tubos y poniendo refractarios por el lado de
afuera como se indica en el croquis de la figura 7. Parte

de un ensamble de pared se muestra en la figura 8.

El agua que viene del domo inferior, sube a través de
los tubos. Asi mismo se combustiona el combustible en el
interior del hogar y el calor gue se genera se transmite
por medio de radiacidén a las paredes lo cual hace que se
evapore el agua. Cabe mencionar que no se logra evaporar
toda el agua por lo que al llegar al domo superior se tiene
que separar el vapor del 1liquido, el vapor se va al
sobrecalentador y el 1liquido pasa otra vez al domo

inferior.

1.7 Pantalla (Screen). Este dispositivo es un conjunto de
tubecs por donde pasa agua evaporandose, Yy su principal
funcidén es absorver la mayor parte de la radiacidén directa
del hogar, protegienco asi el sobrecalentador. De e@sa
radiacién absorve aproximadamente un B8B0% de la dque

incidiria directamente al sobrecalentador.

En otras palabras sirve como su nombre lo indica, como
una pantalla contra la radiacién directa.

* Los nombres entre parentesis son traducclon al Ingles.
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1.8 Sobrecalentador (Superheater). Al salir los gases de
combustidén de la pantalla se encuentran con el
sobrecalentador, estos gases ya perdieron cierta energia en
el hogar pero todavia tienen bastante. El sobrecalentador
es un arreglo de un sin numero de tubos por dentro de los
cuales circula vapor, los gases pasan a travds de ese
arreglo de tubos y ceden calor, el cual es ganado por el
vapor para pasar de vapor saturado a vapor sobrecalentado,
Existen dos tipos de arreglos, el de contraflujo y el de
flujo paralelo, en el primero la circulacién del vapor como
su nombre lo indica va en contra del flujo del gas,
mientras que en el segundeo va paralelo al flujo. Como este
tema es el gque vamos a tocar a profundidad hablaremos mas

de &l posteriormente.

1.9 Economizador (Economizer). Al Balir los gases del
sobrecalentador aun tienen bastante energia la cual si
desaprovechamos, haria que la caldera fuera muy
ineficiente, por lo que le colocamos un dispositivo que
absorva parte de esa energia, ese dispositivo que colocamos
es un economizador. El economizador es un arreglo de tubos -
dispuestos de tal forma gue absorve el calor de los gases y
se lo transmite al liquido gue circula por el interior de
los tubos, ese liquido viene del sistema externo y llega al
domo superior, por lo ¢deneral la temperatura del agua entra
al economizador aproximadamente a 100°C y sale a unos 50°C

menos que la temperatura de vaporizacién del agua (=220°C).
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El arreglo de este economizador es muy similar que el de un
sobrecalentador, solo gue por el primero circula agua y por
el segundo vapor a alta temperatura, por 1lo gue 1la

seleccidén del material de los tubos varia.

1.10 calentador de Aire (Air-Heater), Cuando los gases
salen del economizador todavia llevan una cierta energia
que la podemcos aprovechar para hacer mas eficiente nuestro

sistema.

El alire que se necesita para combustionar el
compbustible puede entrar a temperatura ambiente (25°C
aprox.), si fuera asi se perderia parte el calor inicial al
calentarlo, pero si se precalienta se ahorrara ese calor.
El elemento que logra esto en base a la transferencia de
calor que existe de los gases al aire se le 1l1llama

calentador de aire.

Existen varios tipos de calentadores de aire, de
arreglos de tubos hasta platos rotatorios, uno de 1los

mejores es el de plato giratorio, (fig 9).

El plato giratoric de un cilindro formado de muchas
laminillas, viendo la vista superior como indica la figura
9, el cilindro esta dividido en dos secciones, por una pasa
el gas caliente y por la otra se hace pasar el aire, las

laminillas que estan del lado del gas se calientan y como



el cilindroc esta girando pasan a la seccién del aire, el
cual a su paso por ellas absorve el calor de estas y asi
este aire llega caliente al quemador, por otro lado las
laminillas que cedieron el calor al aire pasan otra vez a

calentarse con el gas.

1.11 Quemadores (Burners). Los gquemadores son elementos en
los cuales se mezclan el combustible y el aire, y se lanzan
con presién al interior del hogar donde =se produce
la combustién. La figura 10 muestra la construccién de la

pared del hogar mostrando donde se instalan los quemadores.

1.12 Impulsor de Aire (Fan). Este impulsor es una turbkina
de aire, para poder meter el aire a 1la presién que

necesitamos.

RETZERN jf
i

40)pag SO

Fig. 9. Dlagrama de un calentador de aire tiplce
rotatorle (viata superior)
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Al darle un vistazo someroc a un generador de vapor
diremos que la energia en forma de calor generada por la
combustién del combustible la forzamos a gque pase a través
de un canal donde se encuentran, el hogar, la pantalla, el
sobrecalentador, a veces un boiler, un economizador Yy un
calentador de aire, los cuales absorven la maycr cantidad
del calor generado, cabe mencionar gue este es un generador
tipico puesto que los mids sofisticados cuentan con mas

elementos para hacer mas eficiente el generador.
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CAPITWLO 2

TRANSFERENCIA DE CALOR EN UN INTERCAMBIADOR DE CALOR.

2.1 Introduccién, Como el sobrecalentador es un
intercambiador de calor y estA compuesto principalmente de
tubos, se analizard en este capitulo la transmisién de
calor a través de un tubo con conveccién en ambos lados,
Aparte la temperatura que existe en cualquier punto a lo
largo de todo el sobrecalentador. Para ésto nos basaremos
en la ecuacidén de balance de energia o ecuacidén de difusidn

que nos dice:

1 8T A (r,t)

T = 3T + (2.1)
K at k
Donde:
K = Coeficiente de difusividad térmica. (m*/s)
T = Temperatura. (OC)
t = Tiempo. (seq)
vi= Segunda derivada parcial de T respecto de la distancia.
; = Fuente de calor interna.
k = conductividad térmica. (cal/seqg.m.’C)
K =k/p cp
p = densidad. (Kg/m’)
cp = Calor especifico. (Cal/Kg.%n
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Con esta ecuacién y las condiciones a 1la frontera
se puede obtener 1la distribucién de temperaturas para
cualquier caso en estado transitorio y estado sstable. Para
este caso no interesa el estado transitorio y no se tiene
fuentes de <calor interna por 1lo que la ecuacién

queda:
vT=0 (2.2)

2.2 Dpistribucién de temperaturas en un tubo, (estado
estable). Para obtener la temperatura en cualquier punto
del espesor de un tubo el cual estd sometido a la accidn de
dos fluidos diferentes con propiedades termodinédmicas
constantes, uno por el lado interior y el otro por el
exterior; se utiliza la férmula 2.2 (estado estable),

puesta en funcidn de ccordenadas cilindricas. (fig. 1).

a%r 1 8 oT 1 8T acr
- _ ]+ S — + ——— =0 (2.3)
ar r ar ar r- de 82
a = radio interior (cm). Tg:1 = temperatura del gas
b = radio exterior (crn). interior.
Tgz = temperatura del gas
exterior.
Tg2
““ H2 Hi1 = Coeficiente de trans-
ferencia de calor int.
Hz = Coeficiente de trans-
Figura 1. ferencia de calor ext.
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Para un tubo con propiedades termodinamicas y flujos

constantes (int. y ext.) se tiene que:

82T aT*
802 az?
Por lo tanto:
1 a4
vVr = — —[ r%] =0 (2.4)
r ar

Para. que la derivada sea cero es necesario que 38T/3r

sea constante. Por lo tanto:

r aT/r = A (2.5)
aT/8r = A/r (2.6)
integrando:
T = A 1ln(r) + B (2.7)
Ahora aplicamos las condiciones a la frontera.
cCuando r = a
aT
kK — = Hi (T - Tg1) (2.8)
ar
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Sustituyendo la ecuacidén 2.6 y 2.7 en la ecuacién 2.8

k [-§~] = H1 (A ln(a) + B - Tg1)

Por lo que:

( § oo ln(a)] A+ Tgsr = B (2.9)
Cuando r = b
k 2L = - 1z (T - Tg2) (2.10)
ar

Sustituyendo las ecuaciones 2.6 y 2.7 en la ecuacién 2.10
k |2) =-H: (A 1n(b) + B - Tga)
B
Por 1o que:

- [-'fr-ﬁ + ln(b)]A + Tgz = B (2.11)

Igualando 2.9 y 2.11

['Egﬁi - ln(a)]A + Tg:1 = Tge - A['Egﬁﬁ + ln(b)]
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[ akH1 - 1ln(a) + 'SEEE + ln(b)]A = Tgz - Tg:

Tga2 - Tga
A = (2.12)
k/aH1 + k/bHz +1ln(b/a)

Sustituyendo las ecuaciones 2.12 y 2.9 en la ecuacién 2.7

= (x) + £ 1n(a) Ja
T = In(r -+ - nta +Tg:
k/aH1 + k/bHz + 1ln(b/a) a H1

Sustituyendo otra vez A y factorizando

X Tg2 - Tg:
T = Tq1 +[ﬁ1_ ln(a) + ln(r)]
k/aH1 + k/bHz + 1ln(b/a)
Tgz = Tgi X
T = Tg1 + [ a H{+1n(r/a)] (2.13)
k/aH1 + k/bHz + 1n(b/a)

La ecuacién 2.13 es vAalida para cuando a s r s b.

1

]
i

(2.14)
1/aH1 + 1/8Hz + (1/k)1ln(b/a)
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Donde H = coeficiente de transferencia de calor general.

La ecuacidén 2.13 nos queda.

1

T = Tgys + H (Tgz - 'I‘gx][ el

+ -% ln (r/a)) (2.15)

Esta ecuacién da la temperatura del tubo para cualgquier

radio comprendido entra a y b.

2.3 Analisis de temperaturas en un intercambiador de calor.
En este caso se analizara un intercambiador de calor a
contraflujo en estado estable obteniendo la temperatura que
existe en cualquier punte del intercambiador, la del gas
que va por la parte exterior y la del vapor que va por la

parte interior del tubo

En la figura 2 tenemos un croquis de un intercambiador
a contraflujo indicando las condiciones de entrada y salida

del gas y vapor.

Ty1 TgT
—_— : — Tvi=Temperatura del vapor a
- la entrada
Tgi1=Temperatura del gas de
C———- D entrada
— Tg=Temp. del gas en cualquier
- punto del intercambiador.-
T™v ) Tv=Temp. del wvapor en cual-
«— n ggigr punto del intercam-
Tg1 lador.
Figura 2.
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Para el andlisis se puede considerar rectoc al tubo,

asi tenemos en la figura 3.

T  _Ta

« T9
7
™) ~t)) )=~
Z /_/Az
€ L
0

Figura 3.

L 4

El andlisis se hara socbre el AZ de la figura 3 tomando
en cuenta las condiciones a la frontera. En ese punto se
desarrollara la ecuacién general para la obtencién de la
temperatura del gas y la del vapor en cualquier punto del

intercambiador.

El flujo en ese AZ es igual a:

J = H (Tg - Tv)PAZ (2.16)

Donde:

J = Flujo del calor.

H Coeficiente de transferencia de calor general en un tubo.

P = Perimetro exterior del tubo.

AZ = Longitud de tubo (pequefia).

Este flujo de calor en el tubo debera ser igual al

calor cedido por los gases en el exterior, e igual al calor
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absorvido por el vapor en el interior del tubo

considerar pérdidas).

Por lo que:

J = &vCvATv = H (Tg - Tv)PAZ
Donde:
&v = Gasto de vapor

Cv = Calor especifico del vapor

Despejando 2.17

ATV HP
= {Tg - TvV) (para el vapor)
AZ évev

Por otro lado el flujo del gas es:

J = GgCgATg = H (Tg -Tv)PAZ

Donde:
&g = Gasto del gas.

Cg = Calor especifico del gas.

Despejando 2.19
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ATg

AZ

(para sl gas) (2.20)

Derivande parcialmente las ecuaciones 2.18 y 2.20 obtenemos

aTv _ HP

(Tg - Tv) (2.21)
82 évev
. B (rg - mv) (2.22)
8z égcg
Para normalizar las ecuaciones se multiplica por 1la
longitud del tubo (L), en ambos lados de las ecuaciones.
LY = EPR_ (1g - TV) (3-23)
8(z/L) dvev
8Tg . HPL (ny _ vy (2.24)
a(z/L)  égcg
Haciendo constantes
a = .HPL v B = .BPL
&vev &gcg
. = 1
Sabiendoc gque 1la H

1/ad1 + 1/bHs + (1/k)In(b/a) '

29



tenemos que las ecuaciocnes 2.23 y 2.24 nos quedan asi:

aTv
= A (Tg - TV)
by (2.25)
2T _ B (rg - TV) (2.26)
8(Z/L)

Como en cualquier parte del intercambiador Tg > Tv,

las ecuaciones 2.25 y 2.26 son positivas.

Como se normalizaron las ecuaciones, en lugar de tener
las condiciones a la frontera de 0, a L, donde varfa la
distancia, Z, se tendran de 0, a 1, donde la variable es
Z/L por lo tanto se puede decir que se est& trabajando en
el intervalo de:

0 <2zZ/L =1

En estas condiciones al aumentar Z/L, la temperatura

del gas y del vapor aumentan.

Pasando A y B al lado izgquierdo en las ecuaciones 2.25 y

2.26, se tiene:

1 8V g -1v (2.27)
A  8(z/L)
1 M _rg-1v (2.28)
B 8(2/L)
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Restando 2.27 de 2.28

1 TV 1 3T9 _ (rq - Tv) - (Tg - Tv)
A 8(z/L) B 8(2/L)

3 [T" -E-] -0 (2.29)
a(z/L) | A B

Para que la 3/8{(Z/L) sea igual a cero, la Tv/A - Tg/B

debe ser igual a una constante que se llamaria C, entonces:

A B
Despejando Tv de 2.30
Tv = AC + (A/B)Tg (2.31)

Sustituyendo Tv en la ecuacién 2.26

“9Tg _ g [ Tg - (AC + (A/B)Tg)]
8(Z/L)

Por lo que:

2T9 . - (B - A)Tg - ABC
8(2Z/L)
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8Ty
8(Z/L)

- (B - A)Tg = — ABC

(2.32)

Esta ecuacion diferencial es lineal de primer orden en Tg,

cuya solucidn es:

Tg = TABC _ ppe- (B (1-21)
B ~-A
: = —ABC
81 E B - A
- (B=A) (1-2/1)

Tg = E - DBe

Tg = E - DRe ‘A~ (1-2/L)
Despejando Tg de {(2.30)
Tg = £ Tv - BC
Sustituyende Tg en 2.25
9T _a [[-g— Tv - BC ] - Tv]

8(Z/L)

32

¢©2.33)

(2.34)



n

8TV
8(zZ/L)

{(B - A)DTv - ABC

aTv
———— - (B - A)Tv = -ABC
8(Z/L) (2.35)

Esta ecuacion diferencial nos da una solucidén de Primer

drado.
- _—ABC _ = {B-A) (1-Z/L}
Y si -ABC
b 1 E B - &

Tv = E - Dpe- ‘B4 1-211

Tv = E - DA - 1-21) (2.36)

Aplicando 1las condiciones a 1la frontera a eggag

€@Cuaciones.
Cuando Z/L =0 (A-B}
Tv:i = E - DAe (2.37)
Tv = Twi
Z/L = 1
Tg1 = E - DB (2.33)
Tg = To:

* Para comprobar gque las ecuaclones 2.34 y 2.36 estan co-
rrectas, seo sustlituven estas valores en la ecuacion 2. 25

o 2.26, debiendo dar la iguaidad.
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Despejando D de 2.38

D= E'_BTQ_‘ (2.39)
Sustituyendo D en 2.37
Tvi = E = [ E —BTgi ]Aeu—a)

Tvi = E _% Ee B, %Tg:e“'m

Despejando E
(A-B)
, E= BLVi - ATgie (2.40)
B - Ae

Sustituyendo la ecuacién 2.40 en la ecuacién 2.39

BTvi - ATgie*™®’

- Tqg1
5 - B - Ae'A-®
B
Por lo que:
BTvi - ATgie'*"®'- Brg: + ATg1e("m
(A-B)
D = B - Ae
B
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D = B(Tvi = Tg1)
(A-B)

B [B -~ Ae ]
De donde:
- _TVi - Tqs

b B - aaA-B (2.41)

Sustituyendo D (2.41) en la ecuacidén 2.34
Tq = E - [ B_(Tv1 -(‘i_'?_;a ]eu-mu-zn.)
B - Ae
De donde:
Tqg = E + | B (T :j’::) o (A-B) 1-27L) (2.42)
B - Ae

De la misma forma sustituyendo D (2.41) en (2.36) tenemos

(2.43)

Tv = E + ( A(Tg1 — Tvi) ] o A-B) (1-2/1)
B

{A-B
= Ae )

Para simplificar la constante E (2.40) gSe le suma y

resta Tvi y la ecuacidén queda:

BTv1 ~ ATgie*™®

B - aeA B

E=Tvi - Tv1 +
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(A-B) (A-B)
E = Tvy + IV (B ~ Ae ") + BTvi1 - ATqgie

B - Ae 4D
(A-B)
E=r1mTn - 2 (Tg1 ~Tvije (2.44)
(A-B)
B - Ae
sustituyendo E (2.44) en la ecuacién 2.42
B - Ae'*™ B - Ae'*®
(A-B) (1-Z/L) (A-B)
Tg = Tvi + (Tgr - Tvi) (Be - Ae )
B - Ae(‘-B)

Despejando para normalizar

A~ 1-Z/L -
(A=B) ( o e B

Tg = Tvi Be

A

Tg1 - Tvi B - ae*™®

Para simplificar la ecuacidén se multiplica y divide por

1/Ae(A-B)

Tg - Tvi _ | Be*"® (1-27L) _ 5 (A-B) 1/2e*®
Tgy - Tvi B - Ae*® 1/Ae*®
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Be(l-ﬂ ) e(l-ﬂ) (-Z/L) _ Ae(l-a’
Tg - Tvi  _ Ae (AB) POTE D
Tg:1 - Tvi B _ __ae't®
Ae(l—n) AO(A-B)

Tg = V1 Jp/h)_a‘"'“‘znd -1
Tg1 -~ Tv1 B/Ae*™® - 1

Cambiando el signo de 2Z/L en el exponente, gueda
(B-A) (Z/L), en el divisor se cambia el signo al exponente y
queda =-(B-A), se pasa arriba del numerador, aparte se

multiplica arriba y abajo por -1 y la ecuacién final queda:

e = s 1 __:_e(a-ntm)
= B _(B-A) (2.45)
Tg:s - T™va 1 - = e

Del mismo modo se hace con la ecuacidén 2.43 obteniendo:

(B-4)(2/L)
Tv = Tvi _ 1 eB —— (2.46)
Tgr - Tv. 1 - e
Recordando Jue
A HPL B HPL
é&vev égcg
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1

H= i+ i/b0: * (1 n{b/a)

Donde:
Hi1 = Coeficiente de transferencia de calor del vapor.
Hz = Coeficiente de transferencia de calor del gas.

K = Conductividad térmica del tubo.

Las ecuaciones 2.45 y 2.46 dan la temperatura del gas
Y vapor en cualquier punto del intercambiador en una forma

normalizada.

Estas dos férmulas se pueden graficar en 1la

computadora, dando los siguientes resultados.

Haciendo og = Tg%;%%% Yy eov = T§¥5%¥} Yy graficando

e contra Z/L tenemos.
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CAPITULO 3

BASES TEORICAS PARA EL DISENO DE LN
SOBRECALENTADOR

3.1 Introduccién. El disefio estd4 bagado en 1la
transferencia de calor y la transmisién de energia térmica
tal como la combustién de combustibles fdésiles, fisidn
nuclear, etc. aparte de considerar las caidas de presién
por friccidn. Se basa en fundamentos tedricos y empiricos

de transferencia de calor.

Mientras que los fundamentos de transferencia de calor
son simples, la aplicacién practica puede ser
extremadamente compleja por las configuraciones irregulares
del equipo a emplear, y los modos de transferencia de calor
gue se llevan a cabo en ese equipo. Por lo tanto en las
aplicaciones de transferencia de calor es necesario
combinar los principios cientificos basicos con informacidén

empirica derivada de la experiencia.

3.2 Tres modos de transferencia de calor. Como ya se
mencioné al principio de este trabajo, existen tres tipos
de transferencia de calor - conduccidén, radiacién vy
conveccidn, y todos los casos de transferencia involucran
uno o mas de estos tipos, unido con una diferencia de

temperatura entre un transmisor de calor y un receptor de
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calor.

La Conduccioén es la transferencia de caleor de una
parte de un cuerpo a otra parte del mismo cuerpo, o de un
cuerpoc a otro con contacto fisico, sin apreciable

desplazamiento de las particulas entre los cuerpos.

La Radiacién es la transferencia de energia entre
cuerpos por ondas electromagnéticas sin dependencia de
pPresencia de materia en el espacio entre los cuerpos. lLa
intensidad de 1la radiacidén térmica depende de 1la
temperatura del cuerpo radiante. Cuando la radiacién incide
sobre un cuerpo, algo de la energia radiada puede ser
reflejada o reradiada, alguna puede ser transmitida a
través del cuerpo y la remanente serd absorvida. La porcién

absorvida es generalmente convertida en energila interna.

La Conveccidén es la transferencia de calor de un punto
a otro dentro de un fluido (gas o liguido) por el mezclado
de una parte con otra debido al movimiento del fluido, o
entre un fluido y otro por el mezclado de los mismos, o©
entre un fluido y un sdélido a través del wmovimiento
relativoe entre ellos. Cuando el movimiento del fluide o
fluidos es causado, solamente por diferencias de densidad
resultado de diferencia de temperaturas entre el fluido, la

transferencia de calor se referirid como una conveccidén
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natural o libre. Cuando el movimiento del fluido resulta de
alguna fuerza mecanica, por ejemplo una bomba ¢ abanico, la

transferencia de calor es llamada conveccién forzada.

3.3 Conductancia y Resistencia. La conductancia es
definida como el flujo de calor a través de un material o a
través de un limite por unidad de tiempo, por unidad de
drea y por diferencia de grado en temperatura a través de
material o limite. La resistencia es el reciproco de la
conductancia. Los conceptos de conductancia y resistencia
son particularmente usados cuando més de un modo de
transferencia de calor o mas de un material o limite son

involucrados.

Cuandeo dos modos de transferencia de calor ocurren
simultidneamente e independientemente, tal como radiacién y
conveccién, la conductancia combinada, U, es la suma de las
conductancias individuales Ur y Uc, como un efecto en
paralelo. cCuando el camino del calor estd en serie, la
resistencia y no la conductancia se suma. En todos los
casos la fuerza potencial qQue causa la transferencia de

calor es la diferencia de temperatura.

La ecuacién general del indice de flujo de calor de

esos tipos, uno solo o en combinacién puede escribirse de

la siguiente manera.
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g = USAT = SAT/R (3.1)

Donde:

g = indice de fluijo de calor (BTU/Hr)

U = Conductancia total (BTU/tt?,Ht,or)
8 = Superficie de transferenciade calor (£t?)

AT = Dif. de temp. que causa el flujo de calor (°F)
R = 1/U = Resistencia combinada del camino del flujo de

calor (£t%, Hr,°F/BTU) .

3.4 Transferencia de calor por conduccidén. S§i una placa

plana es calentada en un lado y enfriado por el otro, el

calor fluirda a través de la placa del lado caliente al

frio. El1 indice de flujo de calor, g, es axpresado
convenientemente por la ecuacién:
KSAT kS(T1 - Tz
q - K- Bl o (3.2)
Donde:
d = indice de flujo de calor (BTU/Hr)
k = conductividad térmica BTU/fta,Hr,°F/in de espesor

s

superficie calentandose (ftz)

AT = Df, de temperatura gue causa el flujo de calor (DF)
T1 = temperatura de lado caliente de la placa °r

T2 = temperatura del lado frio de la placa °r

¢t = espesor de la placa in.
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La ecuacién 3.2 es una forma especial de la ecuacién
3.1 donde la conductancia es expresada como k/¢f y su

reciproco {/k es la resistencia.

Los metales son buenos conductores de calor y por lo
tanto tienen alta conductividad térmica. Otros materiales
son muy poco conductores con baja conductividad térmica y
son buenos como aislantes. La conductividad térmica de

algunos materiales se muestran en la tabla 1.

La conductividad térmica de muchos metales puros
decrece con el incremento de la temperatura, mientras las
conductividades de aleaciones pueden incrementarse o
decrecer. Las conductividades térmicas de algunos aceros y

aleaciones son mostrados en la figura 1.

TABLA |
Conductividad Térmica Kk, (BTU/ftz,Hr,oF/in de espesor

MATERIAL k
Plata 2880
Cobre 2640
Acero al carbén 350
Acero aleado 18%Cr,-8%Ni 108
Refractario de 1" calidad 4.5
Refractario aislador 0.8
Blogque de 85% magnesita 0.5

* Valores aproximados a teamperatura ambiente.
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La conductancia general para un dispositivo compuesto
de tres materiales Jjuntoe con conveccidén en los lados

externocs nos queda como:

Uos =

1
1/Uet + H2/kiz + l23/ka3z + l3s/kaa + 1/Uss

Donde:
Uos = conductancia de la capa de gas interior

Uss = conductancia de la capa de gas exterjor

La distribucién de la temperatura para este caso se

muestra en la figura 2.

Cuando el calor es conducido radialmente a través de
la pared de un cilindro hueco con un flujo de calor de
adentro hacia afuera del tubo (fig. 3), la ecuacién de una

placa plana (estado estable) se modifica, teniendo que:

q= -kxah—gz— . (3.3)

A = 2nrt

g = -kiz(2nrt) —g-%
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0o 4ar _ 2ulki12

T =~ - g aT
ro T2
dr 2nlkiz
R
r: T
Integrandoc
1n(ro) - 1ln(n) = - ——-2"“;"' (T2 - T1)
ln(ro) - In(n) = 2L (py -
De donde:
_  2nkiz¢ (T1 - T2)
Q= ro
1n—
ri
2nki128¢(T1 - T
- (Do 2) (3.4)
n D1
Donde:

Do = diametro exterior del tubo

Di = diametro interior del tubo

Si el flujo de calor a través de dos paredes
cilindricas sucesivas como lo es en un sistema de un tubo y

su aislante y si la conductancia de pelicula interna Uos
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del vapor y Us: del aire exterior son incluidos (fig. 4) 1a

ecuacidén es:

S (Te~T4)
Dz 1 Dz D2 D3 D3 1
D1 To1t 7k121%%e b1 * Tk=21%%e D2 * Tas
Donde:
Ds = didmetro exterior al aislamiento (in)
S = superficie exterior al aislamiento (ftz)
3.5 Transferencia de calor por radiacion. Las fracclones

de radiacién reflejada, transmitida y absorvida por una
superficie es conocida respectivamente como reflectividad,
p, transmisibilidad, t, y absorsividad, «, del cuerpo. La

suma de esas fracciones es iqual a uno.

p+t +a=1

L.os cuerpos gue son buenos absorvedores son igualmente
emisores de radiacién y puede sBer mostrado que el
equilibrio térmico de sus emisividades son iguales a sus
absorvisidades. Un "cuerpoc negro" es definido comc uno que
absorve toda la energia radiante incidente sobre &1, no
reflejando o transmitiendo nada. La absorvisgidad vy
emisividad de un cuerpo negro €s igual a uno. En el
lenguaje de transferencia de calor radiante, "negro®

significa una superficie que nunca refleja o transmite
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energia radiante y tiene la unidad en absorvisidad y
emisividad. No necesariamente significa gque el cuerpo
parezca negro a la vista. La nieve, por momentos, absorve
solamente una pequena cantidada de luz visible durante la
caida, pero es grande cuando estd4 unida en el suelo, la
nieve es también un cuerpo negro. A temperatura de 2000°F
un cuerpo negro tendrd un resplandor brillante astando
parte de esta radiacién en el rango visible. Los cuerpos
actuales no son completamente negros, peroc un agujeroc a
través de una pared larga cerrada ge aproxima a las
condiciones de un cuerpo negro. La radiacién que entra en
el agqujero efectuard dentro una multiplicacién de
reflexiones y absorciones, tantas que ser&n retenidas

dentro del agujero cerrado.
La radiacién emitida por un cuerpo negro depende del
drea de 1la superficie y la temperatura, siguiendo una

relacién conocida como la ley de Stefan-Boltzmann:

q = ost' (3.6)

Donde:

indice de flujo de calor {BTU/Hr)

e]
I

constante de Stefan-Boltzmann, 1.71x10° BTU/ft?, Hr,T*

= Area de superficie del cuerpo (ftz)

H W 9

Temperatura absoluta
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Esta ecuacidén esta basada sobre el valor teérico de
emisividad de uno para un cuerpo negro Yy puede ser
modificado estimando la emisividad del cuerpo actual, como

sigue:

q = oesT! (3.7)

donde £, emisividad, es la razén de energia radiada por el
cuerpo actual a la que radia un cuerpo negro a la mismo
temperatura absoluta. En la tabla 2 se muestra la

emisividad de algunos rateriales.

La radiacién descrita arriba estd en funcién de 1la
temperatura y emisividid de la superficie de los cuerpos y
es independiente de cualquier otro tipo de cambioc de calor
ya sea conduccién o coaveccién, que puede estar ocurriendo

al mismo tiempo.

3.5 a). Célculo de la conductancia por radiacién en un
sobrecalentador. La radiacidn que producen los gases de la
combustién sobre el banco de tubos del sobrecalentador, la
podemos expresar en funcion de 1la conductancia por

radiacion, Urg, la cual la obtenemos de la siguiente forma:
Urg = Ur‘’K (3.8)

Donde Ur’ depende de la temperatura media logaritmica,
ATm, y la temperatura que recibe el tubo, T’s, la cual

obtenemos c¢on las formulas del capitulo 2 con 1la
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transferencia

calor en

una seccidén

circular o

practicamente agregandole de 20 a 25°C a 1a temperatura del

vapor interior.

TABLA |l

Emisividad normal, €, para algunas superficies

MATERIAL

Aliminio

Aluminio oxidado

EMISIVIDAD, &

0.09

0.63-0.42

Aluminioc pintade 0.27-0.67

Latdn

Cobre

Cobre

Cobre oxidado
Fierro

Fierro

Fierro oxidado
Acero

Acero

Acero
Ladrillo rojo

Ladrillo
refractario

Agua

Con, ATm y T's,

0.22
0.16-0.13
0.023
0.66-0.54
0.21
0.55-0.60
0.85-0.89
0.79

0.66

0.28

0.93

0.75

0.95~-0.963

TEMP. ,F

212
530-930

212
120-160
1970-2330
242
1470-2010
392
1650-1900
$30-2190
390-1110
70
2910-3270
70

1832

32-212

DESCRIPCION

Limina comercial.

Variando con el
contenido.
Plato opaco.
Fundido.

Pulido.

Fundido y pulido.
Lamina lisa.

oxidado a 1100°F
LAmina rolada
Fundido

Aspero

se entra a la figura 5, obtenemos U’r

(conductancia por radiacién bésica BTU/ftz,Hr.oF).

6305¢
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La constante K depende del efecto del combustible

quenado Y de la longitud de radiacién media.

Con las dimensiones del banco de tubos tales como Do
{(disdmetro exterior), ¢, (espaciemiento entre centros de
tubos perpendicular al flujo de gases en in), ¢,
(espaciamientos entre centros de tubos paralelos al flujo
de gases en in), con la fig. 6 obtenemos L (longitud media

radiante ,ft).

Con el calor del combustible gquemado y el exceso de
aire obtenemos pr (presion parcial de los principales

constituyentes radiantes COz y H20) de la fig. 7.

Multiplicando pr x L y el calor del combustible

quemado entramos a la fig. 8 y obtenemos la ,K.

Aplicando la férmula 3.8 obtenemos la conductancia por
radiacién, pero esta conductancia se ve afectada por un
factor de efectividad para radiacién entre tuboes. Fs,el
cual es la divisién entre 1la superficie efectiva de

radiacién, entre la superficie total de radiacién.
La superficie total de radiacién se encuentra

multiplicando el perimetro exterior del tubo (mDo) por 1la

longitud recta de cada uno y por el numero de tubos.
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La superficie efectiva se obtiene restando 1a
superficie total menos una superficie que es el 20% del
area del canal por donde pasan los gases. Esto es debido a
que la radiacién del horno pega directamente scbre la
pantalla gque ©obsorve un 80% aproximadamente Yy el
sobrecalentador un 20% de la radiacidén, lo demas es

radiacidén entre tubos.

superficie efectiva
superficie total

Fs =

Entonces Urg x Fs es la conductancia por radiacién en

el sobrecalentador.

3.6. Transferencia de calor por conveccién. Ia
transferencia de calor entre un fluido (gas o liquido) y un
sdlido, tal como el tubo de un sobrecalentador es expresado

por la ecuacién basica:

e = UcSAT (3.9)

Donde:

gc = Iindice de flujo de calor por conveccién. (BTU/Hr)

Ue = conductancia de la conveccidén de pelicula(BTU/ft?HrpF)

S = superficie de transferencia de calor (ft?)

AT = diferencia de temperatura entre la temperatura de la
masa del fluido y la temperatura de la superficie del

sélido.
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En general 1la Uc se determina experimentalmente
utilizando procedimientos de laboratorio.

3.6 a) Conveccién libre y forzada. La cantidad de
transferencia de calor por conveccién es significativamente
afectada por el tipo de movimiento dentro del fluido. Un
fluido en reposo scbre una superficie caliente, tendrd una
temperatura ma&s alta en la superficie de contacto gque en
otro lado. Las diferencias en densidad, causados por estas
diferencias de temperaturas causari& gue el fluido circule y
llevard calor de wun lugar a otro. Este tipo de
transferencia de calor se conoce como conveccién libre o
natural. Esto se distingue de la conveccién forzada, donde
una fuerza mecanica exterior mueve al fluido. La compleja
relacién de las numercosas variables que afectan la
conductancia de conveccién libre son grandemente discutidos
en textos sobre el tema. En este caso la siguiente ecuacion

es aplicable.

Ure = c(aT)!”® {(3.10)

Donde:
Ure = conductancia de pelicula de conveccién 1libre

(BTU/£t>, Hr, °F)
C = coeficiente, caracteristica de forma y posicién de la

superficie de transferencia de calor.
AT = Diferencia de temperatura entre la superficie y el

aire o gas (°F).
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Valores de C para varias superficies a diferentes

posiciones son mostrados abajo.

Placa horizcontal con el revestimiento hacia arriba 0.22

Placa vertical o tubo mayor de un pie de alto 0.19
Tubos horizontales 0.18
3.6 b) Nameros adimensionales. En la transferencia de

calor por conveccién forzada, el flujo del fluido es
producido por dispositivos mecanicos tales como abanicos,

bombas ,etc.

La correlacioén de datos de transferencia de calor con
el fendmeno del flujo del fluido es satisfactoriamente
acompafiado por el uso de numeros adimensionales. Esos
grupos adimensionales son el desarrcllo de muchas
- investigaciones. En el caso de transferencia de calor por
conveccidn forzada, el ‘ mejor método compara las
caracteristicas del flujo del fluido, la temperatura Yy
transferencia de calor con sistemas geométricamente
similares. El1 "modelo a escala”™ es un ejemplo comin. Agui

el tamario fisico es cambiado, pero 1las proporciones

relativas permanecen constantes.
El numerc de Reynolds, pVD/u, es un criterio familiar

de similitud en tubos llenos de fluidos donde p = densidad

del fluido, V = velocidad del fluido, D = diametro del tubo

56



Yy # = viscosgidad absoluta. E1 nimero de Reynolds representa
el indice de las fuerzas inerciales, Fi1, a las fuerzas de

viscosidad, Fu, como sigue:

Fi = masa X aceleracidn = pIFV%/L = pI.aVz

_ viscosidad x area _ =
Fu = TS = uL¥V/L HLV
F1/Fu = pLV’/ulv = pLV/u
Donde:
p = densidad del fluido (Lb/ft3]
V = Velocidad promedio del fluido (£t/hr)
u = viscosidad del fluido (Lb/ft ,Hr)

L = caracteristica de dimensién lineal (ft)

Para el fluido encerrado en un ducto 1lleno, 1la
caracteristica de dimensién lineal es el diametro interno
para flujo en tubos o el diametro eguivalente en ductos
de seccién no circular. El diametreo equivalente es definido
como 4 veces el Area de la seccién transversal al flujo
dividido por el perimetro del ducto. Se puede demostrar
matemadticamente que en la dindmica del movimiento de
fluidos similares en sistemas geométricamente similares de
diferente tamafio, el nimero de Reynolds es igual. En la

derivacién del numero de Reynolds, se asume que el fluido
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esta en un medio continuo lleno vy las fuerzas
gravitacionales e intermcleculares las despreciamos

comparadas con las fuerzas inerciales y de viscosidad.

Siendo las fuerzas 1inerciales proporcionales al
cuadrado de 1la velocidad, y las fuerzas de viscocidad
proporcional a la primera potencia de la velocidad, las
fuerzas inerciales dominan si el flujo va a alta velocidad
(nimero de Reynolds alto). A bajas velocidades las fuerzas
de viscocidad pueden dominar completamente, resultando gque
el flujo lo llamamos viscoso o0 flujo laminar. Flujo natural
o laminar existe si el numero de Reynolds es mencor de 2000,
En un npumero de Reynolds mayor a 12000, las fuerzas
inerciales normalmente dominan ¥ ocurre un flujo
turbulento, Entre esos numeroge existe una zona de

transicién donde cualquier tipo de flujo puede ocurrir.

Otro grupo de factores adimensionales conocidos como
el numero de Prandtl, Cpu/k, sirve como un criterio de
gradiente de temperatura. Este grupo puede ser considerado
como calor especifico, Cp, dividido por la relacién de la
conductividad térmica a la viscosidad k/u. El1 numerador,
Cp, es un medidor del gradiente de temperatura en una masa
o fluido dado, cuando se le proporciona energia térmica. El
denominadeor k/i4 es una medida de la facilidad de 1la
transmisién de calor a través del fluido, siendo alta

conductividad ¢ baja viscosidad 1lo que estimula la
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transnmisién de calor.

El grupo adimensional conocido como el nuimero de
Nusselt UcD/k es un criterio de la transferencia de calor
similar y puede ser considerado como una relacién del
factor de tamafio, D, a el espesor de limite de capa de al

fluido, gque puede ser expresado como k/Uc.

El grupo adimensional conocido como el numero de
Stanton el Uc/pVCp, es la relacién de la conductancia a el
producto de la velocidad de la masa y el calor especifico a
presién constante, que es la relacién de calor absorvido,

al disponible para absorver.

El numero de Nusselt puede ser expresado como el

producto de los numeros de Stanton, Reynolds y Prandtl.

- e ) () o

Donde:

UcD/k = Numero de Nusselt, adimensional.
Uc/pVCp = Numero de Stanton, adimensional.
pVD/u = Numero de Reynolds, adimensional.

Cpi/k = Numero de Prandtl, adimensional.

3.6 ¢) Flujo laminar dentro de tubos. En flujo laminar o

natural, los elementos © capas del fluido fluyen patalelo
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al eje del canal sin apreciable disturbios laterales. Para
calentamiento o enfriamiento de un ligquido viscoso en la
regién del flujo laminar dentro de tubos horizontales o
verticales, la conductancia de pelicula entre un fluido y
la superficie, basado sobre la temperatura media
aritmética, puede ser determinada por la siguiente ecuacién

empirica de Mc Adams:

0.14 1/3
- X i GD:1 . Cpu D1
UcL 1.86 B { ™ } { 0 } (3.12)

Kk L
(Re < 2000)
Donde;:
Uc. = Conductancia de la capa de conveccidn sen flujo
longitudinal (BTU/£t2,Hr, F) .
D1 = Diametro interior del tubo (ft).

X = Conductividad del fluido dentro del tubo
(BTU/ £t°Hr,°F/£t) .

G = Velocidad de la masa, o masa del flujo del fluido
dentro del tubo (gasto) (Lb/Hr,ft2 de seccion transver-
sal de area).

Cp = Calor especifico a presidén constante (BTU/Lb,oF).

L = Longitud calentada de tubo recto (fL) .

ik = Viscosidad absoluta del fluido a temperatura de la masa
(Lb/ft,Hr).

us = Viscisidad absoluta del fluido a temperatura de

superficie (Lb/ft,Hr).

60



En el caso de fluidos de baja viscosidad, tales como
agua Yy gases, una aeacuacién mAs compleja es reguerida
considerando los efectos de una conveccién natural en la
superficie de transferencia de calor. Este refinamiento es
de muy poco interés en la préActica industrial, puesto gue
es generalmente impractico usar agua y gases en flujo

laminar.

3.6 d) flujo turbulento, En el flujo turbulento los
elementos del fluido se mueven radialmente asi como
axialmente. La combinacién de los componentes radiales y
axiales del flujo elevan el movimiento y forma remolinos
gque incrementan la actividad dentro del cuerpo del fluido.
Consecuentemente existe un sustancial incremento en 1la
transferencia de calor con flujo turbulento comparadoc con

el flujo laminar.

Estudios del gradiente de velocidad a través del
seguimiento del flujo, indica gue en el flujo turbulento la
velocidad en la superficie de transferencia de calor es
cero. En una zona inmediatamente adyacente a la superficie,
sabemos gue es una capa sublaminar, el flujo es laminar, y
el calor que entra o sale en la superficie es a través de
conduccién. En la siguiente zona, conocida como la capa
amortiguadora, el movimiento es una mezcla de flujo

laminar y turbulento, el calor es transferido parte por
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conveccidn Y parte por conduccidn. El calor es
principalmente transferide por conveccién en el centro de
la seccién transversal del chorro, conocido como el corazén

turbulento en el caso de flujo dentro de tubos o ductos.

El flujo laminar en la capa sublaminar y la componente
laminar en la capa de amortiguamiento, actuan como una
barrera a la transferencia de calor por conveccién a 1la

superficie.

Esta barrera puede ser comparada a una capa, Ccuyo
espesor depende, hasta cierto punto, de la velocidad del
fluido. Incrementando la velocidad una parte de esta capa
puede ser disminuida en el espesor, este decremento reduce

la resistencia a la transferencia de calor por conduccién.

3.6 e) Flujo turbulento dentro de tubos. Datos obtenidos
en exhaustivas investigaciones sobre gases y liquidos de
baja wvisceosidad en flujo turbulentoe a través de tubos
largos estan correlacionades con el uso de numeros

adimensionales resultando en las siguientes ecuaciones.

0.8 0.4 0.8
UcL Dt _ 4 g23 {_G_i_i.} {EP%} {-g—fb—} (3.13)

LY 7
(10 < Re < 10)
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0,6 0.8
Tb
o } (3.14)

Donde:

UcL. = Conductancia de capa de conveccidén en flujo
longitudinal (BTU/£t2,Hr, °F) .
Tb = Temp. absoluta promedio de la masa del fluido R=F+460.

Tf = Temperatura absoluta promedio de la capa.

- Temperatura absoluta ge la superficie + Tb , R=F+460

La ecuacidén 3,14 se aplica tanto al calentamiento como
al enfriamiento de fluidos que siguen un ducto limpio por

dentro. Por comodidad la ecuacidn 3.14 se presenta de 1la

siguiente forma.

UcL = U’cL FppFr (3.15)

Donde:
U’cL = Conductancia de la conveccidén basica en flujo longi-
tudinal = 0.0233%%/m:%% (BTU/ft?, Hr,°F) (Fig.9).

0.4, 0.6
k

Fpp = Factor de prop. edades fisicas, Cp /u&‘ evalua-

do en la temperatura de pelicula Tf (Figuras 10, 11l y
12), donde el valor de Fpp para vapor no pusde ser
obtenido de la fig.12, puede ser calculado usando

valores de Cp, kK y 4 de las tablas de vapor ASME.
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Fea == Physical Properties Factor

Frg = Physical Propesties Factor
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3.6 f) Flujo turbulento fuera de tubo. En el generador de
vapor la mas importante transferencia de calor por
conveccién es de los gases calientes de la combustién a los
diferentes absorvedores de calor de superficie tubular.
Comparado con las extensivas investigaciones de
transferencia de calor de fluidos fluyendo por dentro de
tubos, las hechas para coeficientes de transferencia de
calor por conveccidn estable en un flujo perpendicular a un
banco de tubos es peqiefa. Sin embargo se han tenido los
datos mds completos y cutorizados sobre la transferencia de
calor con flujo perpencicular en programas de investigacion
de companias serias (B&W).. La siguiente ecuacion fue

desarrellada en correlacidén a esos datos:

0.61 0.33
_Ucebo _ 0,28-,{&} {_C_m} Fa (3.16)

4 T
(10 < Re < 10)

* Babcock & Wilcox
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0.61,. 0,33, 0.67
Ucc = 0.287 { ¢ cp L

Fa (3.17)
D00.39 uo.za

Donde:

Do = Diadmetro exterior de tubo (£t)

Ucc = Conductancia de conveccién de capa flujo perpendicu-
lar (BTU/ ££°Hr°F)

Fa = Factor de arreglo con correcciones por diferencias en

configuraciones geométricas con un arreglo base.

La ecuacién 3.17 se aplica para calentamiento o
enfriamiento de fluidos que fluyen perpendicular a tubos
limpios. Por conveniencia la ecuacién 3.17 se presenta de

la siguiente forma:

Ucc = U’cc Fpp Fa Fd (3.18)
Donde:
U’cc = Conductancia por conveccién basica en flujo perpen-
dicular = 0.287¢% % /D™ ¥ (BTU/£t%Hr°F) (Fig 14).

Fpp = Factor de propiedades figicas, Cpo‘mko'“/uo'a,

evaluado en la temperatura de capa Tf (Fig 15 y 16).
Fa = Factor de arreglo (Fig 17).
Fd = Factor de profundidad (Fig 18).

TF = Temp. de sup. prom. + Temp. de la masa prom. o
2

F

66



Crasstiow

Basic Convection Condugtanca

-
[

Foa = Physical Properties Factor

Btu/sag ft. b, F

1000 o
E Crossllo;v
UL = 0287 GeS1/D,0as
SO0 Y= Fy F,p[: ™
200 Ko
,ama\g ;L//’ /
100 |-
: o g Z
o £
i a
mh /.-?/ f Y
20 _/,’:, 3| T
4 .
% 2 s
10 /;'
2
5
3 -
1111 L 1 lm

l 1 i1 1 11
01 020305 1 2 3 5 12 20 30 50

# G == w/A = Mass Velocity of Gas or Air, 1000 ib/sq ft, hr
Flg.14 Conductancia basica de
conveccion a flujo transver=-
eal, U'cc, para gamto, G, de
gaa o aire, para varlos dia-
metrom de tubos.

0.20 P —
rossflow Gas
0.191 Fopp = ©,0.33K0 6740.28 F
018 0 o
.é‘ ///:
0.17 "ﬁ_-—~ ,‘/.-fi
o //: ]
0.16 q‘,( e
c,a‘z‘// A
0.14 &'\}“l//,‘//‘,‘f |
013 \1\6-";?//‘ /A/f/ ]
0.12 AéA
. e i
A/
D11 [ .
0.10— 7/ .
0.09//‘ o

0.08
D 2 4 & & 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28

t, = Gas Film Temperature, 100F

Flg.15 Efecto de la tempera-
tura do pelicula, tf, sobre
ol factor de propiedades fi-
uicas,Fpp, para gam en flujo
transversal.

€7/

F, == Arrangement Factor for In-Line Fube Banks

!II

o

Tube Spacing in Direction of Gas Flow

Outside Tube Dramater

L
a

2 1.

._
B gl

J
(=

Reynosds No, = 40,000

1.1

10

09

08
0.7

1

B £

-

06

1H

0.5

04

0.9

|

—

——

Q7

—
Reynoids No. BOOO

8.6
0.5

{

0.4

-—mu\en‘

0.3

Reynolds No. = 2000

E—

15 2

I

do

25 3

35 4 45 5 55

Tube Spacing Transverse to Gas Flow

Ouiside Tube Diameter

Fl19.17 Fecter de arreglo, Fa,
afectado por
Reynolds, para varios casos

de {ubos, en flule transver-
sal, gas o aire.

el

numerce de




1.0
-_-'-—
020 — —"",_-—
Crossflow Air A |
019} Fop = €,0 3310 67/,,0.29 5 ﬁﬁ /
x -~
0.18 g = S .
i Qe T 2 09
¢ 017 I oo o sy s s -
g 16 o S T
0. £ [~ z 0 I~
E \“E://;“ Lok /R a
§olsr 35 2% N z /
E 0.14 \z.d& % Standard Cambustion Air— E 08
3 ] 2 60% Relative Humidity @ 80F @
¢ 013 /7’ 1 = L
: VA 3
£ 012 - £
Yonr 07
H Lo
Y 010 L
0.09/
0.08 0.6 | 1 ) I 1 |
0 2 4 6 B 1012 14 16 1B 20 22 24 26 28 30 0 2 4 6 8
t; = Aur Film Temperature, 100F Mumber of Rows Crossed
Flg.16 Efecto de la tempera— F19.13 Factor de espaclamiento
tura de pelicula, tf, sobre en transferencia de calor para
el factor de propiedades fi- el numero de fllas perpendicu-
slcas,Fpp, para aire en flu- lares sn bancos convectivos.

jo tranmversal.

El factor de arregle, Fa, depende del arreqglo Yy
didmetro de los tubos, y del numero de Reynolds. Valores de
Fa son dados en la Fig. 17 para varias condiclones. El
factor de la velocidad de la masa, G, en la ecuacién 3.17 y
el numerc de Reynolds para las curvas mencionadas justo
arriba, es calculada sobre la minima &rea libre disponible

para el flujo del fluido.

El valor de 1la conductancia de capa, Ucc en 1la
ecuacion 3.17 es aplicada a bancos de tubos gue tengan 10 6
mas filas en direccién del flujo del gas. Para un flujo no
interrumpido (el flujo es considerado no interrumpido
cuando éste va derecho y no se interrumpe por lo minimo en
4 ft antes de entrar al bancc de tubos) entrando a un banco

de menos de 10 filas, la conductancia de capa, Ucc, deberd
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ser multiplicada por un factor de correccién, Fd, conocido
como factor de profundidad, dada en la fig 18. El factor Fd
serd tomado como la unidad cuando @1 banco de tubos va

precedido de un doblez, pantalla o filtro.

Aunque las ecuaciones 3.14 y 3.15 fueron desarrolladas
para flujo interno en tubos, la misma ecuacién puede ser
desarrollada relacionando los datos disponibles para flujo
de gases longitudinal entre superficies circulares
exteriores exceptuando gque el didmetro eguivalente sers
sustituido por el diametro del tubo. Para el flujo a 1lo
largo de tubos circulares arregladc en espacio rectangular

el didmetro equivalente es:

4 (Lalz - 0.785D§ )

De = Do
Donde:
De = Diametrc equivalente (ft).
Do = Diametro exterior del tubo (ft).

In y Lz son los pasos de los tubos (ft).

3.7 Combinaciones de mecanismos de transferencia de calor.
En 1la practica en un intercambiador de <calor, la
transferencia de calor involucra una combinacién de dos y

en muchos casos los tres mecanismos fundamentales de la
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transferencia de calor, {conduccidén, conveccidn Y
radiacién). Por ejemplo en la pared de un tubo separando
dos fluidos, la conductancia por conveccidén en cada uno de
los dos fluidos, asi como la conductancia por conduccion a
través de la pared del tubo pueden ser evaluadas. En la
sclucidn de problemas de transferencia de calor
involucrando combinaciones de mecanismos de transferencia
de calor, es ventajoso combinar las varias conductancias

dentro de una sola total, U.

El flujo de energia térmica es andlogo al flujo de
energia eléctrica en 1la medida gque el concepto de
resistencia es al flujo. Esta analogia es particularmente
usada en la soluc ién de problemas compleios de
transferencia de calcr a través de el uso de analogias
eléctricas en circuitcs de transferencia de calor. Como en
un circuito eléctrico, la resistencia al flujo es el
reciproco de la condu:xtancia R=1/U, Y las resistencias en

serie son sumadas unas con otras.

3.8 Conveccién y coniuccidn. En la figura 19 un tubo
limpio separa dos 1luidos. ILa temperatura del fluido
exterior es To y la t:mperatura del fluido interior es Ti.
La resistencia total, R, igual a Rab + Rbc + Red, donde Rab
es la resistencia a través de la capa exterior, Rec es la
resistencia a través iel flujo de la pared del tubo, y Red

es la resistencia a través de la capa interior.
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Fig.19. Gradiente de temperatura a
traves de la pelicula de fluldo ¥
pared del tubo, separando los dos
flulidos.

Usando la definiciodén, R=1/U

0.5dolog do/d1
Rab =1_- Rvbc = ° * Rcd =—1__
Uco’ Kk ! Uci di/do
Donde:
Uco = Conductancia por conveccién de la capa exterior
(BTU/ £t°Hr"F) .

k =Conductividad térmica del material de tube BTU/ft’Hr°F.
Uci = Conductancia por convexeién de la capa interior
(Btu/f£t%urlr).

do Didmetro exterior de tubo {in).

d1 = Diametro interior de tubo (in).
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Entonces:

,  0.5d0 log di/do 1

R= T * X * Yer (3.19)

Un ejemplo comin de estas combinaciones de mecanismos
de transferencia de calor en un sistema generador es un
tubo scobrecalentador con flujo de gas por el lado exterior
y vapor por el lado interior del tubo. En este caso 1la
resistencia al flujo de calor de las capas del gas y el
vapor es mucho mayor a la resistencia de la pared del tubo.
Si evaluamos la resistencia total, la resistencia del metal
puede ser despreciada sin cometer un error seric. Omitiendo
la resistencia del metal y con Uci ajustada a la misma
superficie de Uco, la ecuacién 3.17 puede ser reducida y

define la conductancia combinada, U, como:

_ Uco x Uch
U = Uco + UcCi (3.20)

Esta es la ecuacién general para la conductancia por
conveccién total entre dos fluidos, donde la resistencia al

flujo de calor del metal que las separa es despreciada.
3.9 Conveccién y radiacién. El diéxido de carbén y el

vapor de agua, gque son encontrados en cantidades

considerables en los productos de combustién de
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hidrocarburos, absorven y emiten energia radiante. Por lo
tanto, el calor es transferido en los bancos de tubos por
radiacién asi como conveccién. La resistencia del circuiteo
eléctrico, en paralelo, es el reciproce de la suma de los
reciprocos de 1la resistencia de cada circuito, y por
analogia la resistencia de transferencia de calor, R, puede

ser expresada como:

1
1/Rrg + 1/Rcg

+ Rtw + Rcs (3.21)

Donde:
Rrg = Resistencia de la capa de gas (fluido caliente) al

flujo de calor radiante.

Rcg = Resistencia de la capa de gas (flujo caliente) al
flujo de calor por conveccioén.
Rtw = Resistencia de la pared del tubo al flujo de calor

por conduccidn.
Rcs = Resistencia de la otra capa del fluido (fluido frio)

al flujo de calor por conveccidn.

Sustituyendo el reciproco de la resistencia gque es la

conductancia en la analogia eléctrica nos da la relacién:

1 + 1
Urg + Ucg Ucs

1
U
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Esto es considerando la resistencia de la pared del
tubo despreciable y considerando la misma superficie
(interior y exterior) para todas 1las conductancias.

Reacomodando, esta ecuacién puede escribirse asi:

(Urg + Ucg)Ucs

U= Urg + Ucg + Ucs

(3.22)

Donde: )
U = Conductancia total (BTU/ ££°Hr°F) .

Conductancia de radiacién entre tubos (BTU/ft?HrPF).

Urg

Conductancia por conveccién del flujo caliente

Ucg
(BTU/ ££%Hr°F) .
Ucs = Conductancia por conveccién del flujo frio

(BTU/ ££%H°F) .

En la ecuacién 3.22, U representa la conductancia
combinada, para aplicarla en problemas de transferencia de
calor en boilers, economizadores, sobrecalentadores Y
calent;dores de aire, donde la resistencia al flujo de
calor a través del metal (como la pared del tubo) es
pequefia y puede ser despreciada. Esto usualmente es verdad,
donde la cantidades de calor transferido y las temperaturas
resultantes de 1los fluidos calientes y frios son
determinadeos. 5in embargo donde las temperaturas del metal

deben ser establecidas precisamente, es necesario incluir

la conductancia a través del metal.
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La conductancia combinada, U, de la ecuacién 3.22
puede ahora ser usada en la ecuacidén general para el fluje
de calor q = USATm, que es idéntica a la ecuacidén 3.1 con
ATm, la diferencia de la temperatura media logaritmica

sustituyendo a AT.

3.10 Diferencia de temperatura media logaritmica. Los
ejemplos anteriores se basaron en la condicidén que existen
dos fluidos con una diferencia de temperatura especifica a
efecto de transferir el calor de la fuente al receptor. En
el actual equipoc de transferencia de calor, por supuesto,
el cambio de temperatura del fluido, asi como el paso del
fluido sobre 1la superficie de transferencia de calor,
existen muchas diferencias de temperatura. Es necesario
determinar la principal diferencia de temperatura efectiva
para los fluidos mientras pasan a través de la superficie
de transferencia de calor. La expresién general de la
principal diferencia de temperatura efectiva, ATm, es como

sigue:

AT1 - ATz

ATm = ’g_ (ATi/ATZ)

(3.23)

Donde:
AT1 = Diferencia de teiperatura inicial.

ATz = Diferencia de temperatura final.
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La evaluacién de ATm estd en funcién del flujo
relativo de los fluidos de transferencia de calor. Hay tres
tipos de arreglos generales de superficie de transferencia
de calor, en la medida en gue el flujo relativo de los
fluidos concierne. Esos arreglos son flujo paralele, a
contraflujo y flujo transversal. En el flujo paralelo,
ambos fluidos entran relativamente por el mismo lugar
fisico con respecto a la superficie de transferencia de
calor y fluyen en general por caminos paralelos sobre la
superficie. En contraflujo 1los dos fluidos entran por
lugares opuestos de la superficie de transferencia de calor
y fluyen en direcciones opuestas sobre la superficie. En
flujo transversal, la direccién del flujo de 1los dos

fluidos es en general perpendicular unc de otro.

La figura 20 nuestra diagramaticamente los arreglos de
flujo para, flujo paralelo, contraflujo, Y flujo
perpendicular. Se presenta también la ecuacidén 3.23,
escrita especialmente para cada caso. Para flujo
perpendicular la ecuacién usada es afectada por un factor
de correccion de flujo perpendicular, F¢, obtenido de las

curvas mostradas en la fig 20d.
3.11 Seleccidén del material de los tubos, Para seleccionar

el material y el espesor de los tubos debemos regirnos por

standares va especificados como lo son ASME. JIS, DIN.
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Los tubos deben resistir la presidén interna del vapox
Yy la externa de los gases, aparte la temperatura a gque

estan sometidos.

Para esto se apoyan de ciertas fdérmulas y dos tablas
para encontrar el espesor del tubo y el material de que esté

hecho.

Primero con la tabla 3.3 {(ASME), se selecciona el
material del tubo segun su uso, comc se muestra para los
domos y el economizador se utilizan aceros simples, puesto
que estan trabajando a temperaturas relativamente bajas,
perc en el sobrecalentador las temperaturas son altas por
lo que existird el peligro de la corrosién, para este caso
necesitamos un tubc de acero c¢on cromo Que es nas

resistente a la misma.

Ya seleccionado el acero se pasa a la tabla 3.4, en la
cual con el material (ue seleccionamcs y la temperatura a
que esti sometido se eicuentra el esfuerzo maximo admisible
Ssegqin la norma ASME. Teniendo el esfuerzo méximo y 1la
presién interior, se selecciona un diametro exterior de
tube y con estos tres factores se aplica la férmula 3.24
para encontrar el espesor y por consecuencia el diametro

interior.

e = %’%—p + 0.005Do (3.24)
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TABLA 3.- CLASIFICACION DE MATERIALES Y SU COMPOSICION QUIMICA PARA DIFERENTES PARTES DE

UN GENERADOR DE VAPOR

ORMA |NORMAS BEQUIVALESTES COMFPOSICION] REQUERIMIENTOS QUIMICOS ASME Usos
ASME NOMINAL
s DIN %C % Mn " s % Pmix % Smix % Mo % Cr % Ni OTROS
5A182 STB33 5135.% C-8i 0.06-0.18 0.27-0.63 9.25.méx 0,048 0,058 2
d
5%210-A1 STHB42 Stdl.8 c-5i 0.27 mix 0.93 mix 0.10 min 0.048 0.058 1
2
5A210-C STPT49 - C-Ma-Si 0.35 mix  [0.29 1.06 0.10 min 0.048 0.058 1
2
SA209-T1 STBA12 15Mo3 C-1/2Mo 0.10-0.20 0.30 - ¢.80 | 0.10 o.50 0.045 0,045 0.44-0.65 2
S4213-T2 STBAZ2? . 1/2Cr-1/2Mo | 0.10-6.20 0.30-0.61 0.10 0.045 0,048 0.44-0.65 0.50-0.81 3
d
SA213-T$ STBA2S 12CeMe1ds | sce-12Mo 0.15 méx 0.30-0.69 0.50 mix .030 0.030 0.44-0.65 4.90-6.00 )
54213-T9 STBA2S X9CrModl 9Cr-1Mo 0.15 mix 0.30-0.60 0.25-1.00 0.030 0.030 0.90-1.14 £.90.10,00 ‘
SAZ13-T1i sTBA23 . 11/4Cx- 0.15 méx 0.30-0.60 0.50-1.00 .030 0.030 0.44-9.65 1.00.1.50 2
1/2Mo-5i 3
SA213-T12 STBAZ2Z 13CrModd | 1€r-1/2Mo 0.15 méx 0.36-0.61 0.50 mix 0.045 0.045 0.44-0.65 0.80-1.25 )
4
5h213-T22 STBAZ4 19CrMa910 | 21/4Cr-1Mo | 0.15 @iz 0.30-0.60 0.50 mix 0.036 0.030 0.87-1.13 1.90.2.70 2
3
SAL3-TP304H SUS364G | X 2CcNI1B9 |  1BCC-8Nj 0.04-0.10 2.00 mix 0.75 mix 0.040 0.030 15.00.20.00 | 8.00-11.00 3
4
SA213-TP310| SUS3IL0S X12Cr 20Cc-20N1 0.15 mix 2.00 méx 0.75 mix 0.040 0.030 24.00-26.00 | 19,00-22.00
No2521
SAZL3-TPI16H| SUSII6H Xscr 16Cr- 0.04-0.10 2.00 méx 0.75 mix 0.040 0,030 2.00.3.90 16.00-18.00 | £1.00-14.00
NiMol812 1INI-2Mo
SALI3-TPI21H SUS32IH X10Cr 18Cc-16NI-Ti | 0.04-0.10 .00 méx 0.75 mix 0.040 0,030 17.00-20.00 | 9.00-13.48 Ti 3
NiTi18¢ 42(%c)-0.40 4
sAUI-TPI4TH| SUSIMTH X10Cr  |1BCr-10Ni-Cb| 0.04.0.10 2.00 méx 0.75 mix 0.040 0,030 17.00-20.08 | $.00-13.00 {Cb +Ta) 3
NiNd189 EX(%C)-1.0% 4
SAS15GRTO - . C-Si 0.31-0.35 | 1.20 méx {a) [0.15.0.40 (a) | 0.035 (a) 65.040 (a) 5
(ayb) 1.30 mix (b) |0.13-0.45 ()
M6 TPA4é - . 27Ce 0.20 mix 1.50 mix 0.75 mix ..040 0.030 23.00-30.08 | 0.50 mix N
0.10-0.25

USOS: 1) PARED DE AGUA; 2} ECONOMIZADOR; 3) SOBRECALENTADOR; 4) RECALENTADOR; 5) DOMO Y CABEZALES

{a) Heat Analysis, {b) Product Analysis
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TABLA 4. ESFUERZO MAXIMO ADMISIBLE PARA ACEROS, SCMETIDOS

A DIFERENTES TEMPERATURAS,

eC I.ww.——.b 39 427 454 482 41510 538 566 593 621 649
NORMA QoF 709 150 800 850 900 50 1000 1509 1180 1150 i2e0
ASME
A
SA-192 11.5 10.6 9.2 - - . - - .
5A210-A1 14.4 13.0 10.8 B - . . . . .
5A210.C 16.6 14.8 12.0 . - B . . . .
5A209-T1 13.8 13.8 13.5 13.2 - - . - . .
SA213.T2 14.2 13.9 135 13.1 12.8 9.2 5.® - . -
SA213-TH 13.7 13.2 11.8 12.1 10.9 8.0 5.8 4.1 2.9 2.0 1.3
SA213-TY 13.7 13.2 11.8 12.1 11.4 16.6 7.4 5.4 3.3 1.2 L3
SA213.-Til 15.0 15.0 15.0 14.4 13.1 11.0 1.8 5.5 49 2.5 1.2
5A213-T12 15.0 15.0 14.8 14.2 13.1 11.0 1.5 5.0 2.8 1.6 Lo
SA213-T22 i5.0 15.0 15.0 14.4 13.1 11.0 7.8 5.8 4.2 3.0 1.é
SA213-TP104H 139 15.5 15.2 14.9 14.7 14.4 13.8 11.2 %.8 1.7 6.1
BATII-TPM1H 15.8 15.7 15.3 15.4 15.3 15.2 14,0 11.7 9.1 6.9 5.4
SA213.TPI4TH 117 14.7 4.7 14.7 14.7 14.6 14,4 4.1 t3.e 10.5 lq.e
SA515-GrY0 16.6 i4.8 12.% . . . . . - - .

ESFUERZO MAXIMO PERMISIBLE (ASME 1980 : SECCION 8, DIVISION 1)

(Miles de libras por pulgada cuadrada = 70.306967 Kg/cm2)
FORMULAS DE ESPESOR MINIMO DE PARED DE TUBO ( ASME : SECCION 1, PWT-10, PG-27.2.1




1L.005p + 0.018 .D1 (3.25)

@ = -T1.98§ -~ 1.01p
Donde:
e = espesor minimo de la pared del tubo (in).
Do = Didmetro externo (menor a 5 plqg) (in) .
D1 = Didmetro interior (in).
p = Presidn interna (psi).
S = Esfuerzo maximo permisible por ASME (psi).

S1 se quiere seleccionar primero el diametro interior
gse utiliza la férmula 3.25 para encontrar el espesor y por

lo tanto el diametro exterior.

En caso de gque ya se tenga un tubo determinado
se sigue el procedimiento inverso, o sea, con el Do, Di Yy p
se obtiene el esfuerzo, por medio de las férmulas 3.26 &
3.27, y con ese esfuerzo y la temperatura, con la tabla 3.2
Sse ve gque material se debe usar y si coincide el que =se

tiene o si es mejor, entonces se puede utilizar.

1.005p + 1.0le

S 1.98e - 0.01D1 P (3.26)
— pDD - o)
8= —3e-o0.01% ~ 2 (3.27)
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El diametro gque se recomienda para los tubos del
sobrecalentador estd entre 2 o 2.5 pulgadas de didmetro
exterior y 1la separacién de los tubos entre centros
aproximadamente 6 pulgadas, para poder hacer una major
limpieza de los tubos y aprovechar al midximo el calor de

los gases,

3.12., Caida de presién en un Sobrecalentador. Para
calcular la cafda de presién dentro de 1los tubos del
sobrecalentador, en 1libras por pulgada cuadrada (pel),
se toma en cuenta la caida de presidén debido a la friccidn
en la longitud recta del tubo, pérdidas por la entrada y
salida del vapor, y una caida adicional debido a 1los
dobleces. Los valores de estas tres caidas de presidn
expresados en psi son obtanidos de las ecuaciones 3.28,

3.29 y 3.30.

Ap’f = (ft/Di)n(G/10%)7 (3.28)
Ap’e = (1.5u8/12) (G/10°)2 (3.29)
Ap’b = (Nbs/12) (G/10°)? (3.30)

Donde:

Ap’f =Caida de presidén por friccién en la longitud recta
del tubo (psi).

Ap’e =Cajida de presidén por pérdidas de entrada y salida, e-
quivalente a 1.5 veces de la velocidad principal (psi)

Ap’b =Caida de presién debida a los dobleces (psi).
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t = Longitud teotal de tubo de un soclo circuito (£t) .

Di =Didmetro interno del tubo (in).

g =Volumen especifico promedio del fluido (tablas 3.5).

G =Velocidad de la masa del fluido (W/A), basado sobre el
Area perpendicular interna de tubos (gasto)(lh/ft?,nr).

Nb =Numero total de la pérdida de la velocidad principal en
dobleces {fig. 21).

f =Factor de friccién (figura 22) para el nlmero de
Reynolds=GDi/12u valores de rugosidad relativos (E/d.)
son obtenidos de (fig. 23).

4 =Viscosidad absoluta (lbwasa/ftHr) (fig 24), para

liquidos,gases y vapor.

12

11
Bend Loss in Round Pipe

10 In addition 1o straight-pipe friction ]
" E&\ loss through developed length of
g 09 bends, add: ]
3 Ap=Npv (G - 10-%)2/12
% ag \ \ where: ) -
a \ Ap = Pressure drop, psi
1= \\ My, = Bend factor from curve
= 07 AR v = Specific volume, cu ft/lb 7]
5 \ G = Mass flow, Toisq 1t hr
-,
£ 06\ N\
£ AN, N
= 0.5 G
] NN %\Q\
2 oY N
HD \%) \\n_\k A"g.'e of
= 0.3 \ Y \\ SEﬂ(j
"% '\\\\ P— Degree
0.2 R e s L
-y \
ol [T~
0.1 e M T e ——
1  ——
0 2 3 4 5 & 10

0506 08 1

Centerline Radius of Bend, in.
Internal Diam of Pipe, in.

Fig.21. 7erdida por doblez para tubos,
+n terminos de la velocidad de
» abezales.



3.13 Aplicaciones de transferencia de calor. Dentro de
las aplicaciones tedricas de las relaciones de
transferencia de calor para el disefic de gensradores de
vapor, se tienen que considerar algunos factores practicos
tales como: (1) Disponibilidad de espacio en la planta, (2)
Tipo de combustible y velocidad de quemado, (3) Calidad del
flujo de agua, (4) Costos de operacién y mantenimiento, (5)
Temperaturas y espesores de metales permisibles en domos y
paredes de tubos, (6) Estandares de manufactura para
tamafios de tubos y arreglos basados en experiencias de

operacidén, etc.

84



Fricugn Faclar

]

—_—— Ty T - -

L LY I
\
Y

€/ ds— Relative Roughness

ned Larmnar  Critcal  Transition
. Flow —=Z0ne ~p——. Zone —4«—— Complete Turbulence. Rough Pipes
108 T \ - _
| P—— |
~i
nor— ] | T — ] — 10,05
) i 0.04
006 J—+_| - |
| \‘\\ 003
605 o 2 l\:'\\
— N
= \% | Py L ‘__1‘ 002
: ‘-lié-'- l :\\
C DN N\ 0.015
004 —— 5\ ] .
L | | \ S Ny 001
; I | o~ 0.008
T ———
- : N 0.006
T ' e
_ ‘ N 0.004
i1 § \“ \ . -
L Y R g u—— v
T x o T~ 0.002
: \ \\\ oy -
02— —-—— A k R M.
- \ \J Q S 0.001
. ‘ 0.0008
N 0.0006
- Smooth Pipes — - N
0015+ N — 0004

p -y (Gr10 3)2/g, :

\‘ .
\\\\o_m

0‘01’:
WL
0008 il 1 |-

1

-ll—-._..

]

w T — 0.0002

S

|

!

i

I

Ld 0.00001
“% 0.000005
L L1 L1l 1 1 fEE y ] 411 130000001
1@ 5(103) 104 5(109) 105 5(105) 108 5(108) 107
Re - Reynoids Number = Gd. = %_
120 p
h-_‘__‘———-_

F1g.22, Relacion del factor de fricclon con el numero de

Reynolds, para l1a determinacton de la catda de

presion de
fluidos

fluyendo a traves de ductos cerrados.

85




005 T [ |—1| 17T 1T T
004K a 1

003
002

o.mi \ \X\ \\LN
N \Q%ﬁ" NN

——Concrate .

14l

(111

0005 R
0004
0.003 .
N
N

Wood
DNy, Staye N, \

‘1\ =

0.002

00005
00004

00003
& 40002

Bt ress

Fe a* wva R

00001 =

000005
0.50004
000003

0.00002

0.60001

000cos L JIINLE Ll
o 51 2 3495 10 20 304050 100 200300

de = Equivalent Diametet, in.

Fig.23. Rugosidad relativa
de varlas suparficles de
ductos.

86

Absolute Viscosity, |b (Mass}/ft. hr

w=

Saturated Water

010

kY-
2y
Q‘.n

0.09

0.08

|
4500
4000

0.07

3500
3000 Absolute Pressure
500 psia

%rm Steam
\%
(o] (

1500

0.06

500
14.7

0.05

Steam
at 14 psia

|__Saturated
Steam

0.04

/

0.03

4

/|

Source, ASME Steam Tables-1967

02
° aQ

200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

t = Temperature, F

Fig.24. Viscogidad absoluta
de vapores saturadog y sobre-
calentados,



|

Propiedades

— 1
TABLA 5 I
de vapor sobrecalentado y agua comprimida (Temp. y presion) ]

Abs press,
Ibfsq in.
(54t temp)

140

Temperature, F

200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100 1200 1300 1400 1500

¥
1 h
(101.74) s

v
5 h
{162 24) 5

¥
Ll |
{193.21) s

¥
5k
(213.08) 5

v
20 h
(227.96) s

v
ok
{267.25) 3

¥
B h
(292.71) s

¥
80 A
(312.04) 5

¥
100 &
(327.82) s

Y
120 h

(341.27) s

¥
140k
{351.04) s

v
160 h
(363.55) s

¥
180 b
(273.08)

¥
200 h
(381.80) s

¥
30
(40097 s

¥
00 &
(417.35) 5

y
350 A
(43173 s

500 h
(#467.01) 5

0.0181
68.00
0.1295

0.0151
68.01
0.1295

0.0161
68.02
0.1295

0.0161
68.04
0.1295

0.0161
68.05
0.1295

0.0161
68.10
0.1295

0.0161
68.15
0.1295

0.0161
68.21
0.1295

0.0161
6826
0.1295

00161
68.31
0.1295

0.0161
6837
0.1295

0.0161
68.42
0.1254

0.0161
6847
0.12594

0.0161
6852
0.1294

0.0151
68.66
0.1294

0.0161
€8.79
0.1294

00181
£8.92
0.1293

0.0161
69.05
0.1293

0.0161
69.32
0.1292

3925 4523 5119 571.5 6311 6307
1150.2 11957 1241.8 12886 1336.1 13845
2.0509 2.1152 2.1722 22237 2.2708 2.3144

78.14 90.24 10224 114.21 126.15 138208 150.01 161,54 173.86 18578 19770 209.62 221.53 23345
11486 11948 1241.3 1288.2 13359 1384.3 1433.6 1483.7 15347 1586.7 1639.6 16933 1748.0 1803.5
1.8716 19369 19943 2.0460 2.0932 2.1369 2.1776 22159 2.252]1 2.2866 2.3194 2.3509 2.38l1 2.4101

3884 4498 51.03 5704 6303 6900 7493 8054 8691 9287 9884 10480 11076 116.72
1146.6 1193.7 12406 1287.8 13355 1384.0 14334 14835 15346 15866 16395 16333 17479 18034
1.7928 1.8593 19173 19692 20166 2.0603 2.1011 2.13%4 2,1757 2.2101 2.2430 2.2744 23046 2.3337

0.0166129.89% 33.963 37985 41.986c 45978 49.964 53,946 57926 61.905 65882 69858 73,833 77807
16809 ( 11925 12399 12873 13352 1383.8 14332 14834 15345 1586.5 16394 16932 17478 1803.4
0.2940 | 1.8134 1.8720 19242 19717 20156 20563 20946 2.1309 2.1653 21982 22297 2.2599 2.28%0

0.0166 | 22.356 25428 28457 31466 34465 37458 40447 43.435 46420 49405 52388 55370 58.352
168.11 | 1191.4 12392 12869 13349 1383.5 14329 14832 15343 15863 16393 1693.1 17478 18033
0.2940 | 1.7805 1.8397 1.8921 1.9397 19836 20244 2,0628 2.099]1 2.1336 2.1665 2.1979 2.22B2 22572

00166 | 11.036 12624 14165 15685 17.195 18699 20.199 21697 23194 24689 26.183 27676 29.168
168.15 | 1186.6 1236.4 1285.0 13336 13825 1432.1 14825 1533.7 1585.8 1638.8 19927 17475 1803.0
02940 ] 16992 1.7608 1.8143 1.8624 1.9065 19476 19860 2.0224 2.0569 20839 21224 2.1516 2.1807

00166 | 7.257 B8.354 9400 10.4256 11438 12446 13.450 14.452 15452 16.450 17.448 18.445 19441
168.20 | 11816 1233.5 1283.2 13323 13815 14313 1481.8 15332 1585.3 16384 16924 17471 18028
0.2939 | 1.6492 17134 L7681 1.8168 1.8612 19024 19410 19774 20120 2.0450 2.0765 2.1068 2.1359

00166 0.0175| 6218 7.018 7.794 8560 9319 10075 10.829 11.581 12331 13.081 13829 14.977
168.24 269.74 | 1230.5 1281.3 13309 1380.5 14305 148l1.1 1532.6 15849 16380 1692.0 1746.B 1802.S
0.2939 04371 | 1.6790 17339 1.7842 1.828% 18702 1.9083 1.9454 1.9800 2.0131 2.0446 20750 2.1041

0.0166 0.0175| 4935 5588 6.216 6833 7443 8050 8655 9258 9860 10460 11060 11659
168.29 269.77 | 1227.4 1279.3 13296 13795 14297 14804 15320 15844 16376 16916 17465 18022
0.2839 04371 | 1.6516 1.7088 1.7586 1.8036 1.8451 1.8839 19205 1.9552 19883 2.0199 20502 2.0794

0.0166 ©0.0175 | 40786 4.6341 5.1637 5.6B31 6.1928 6.7006 7.2060 7.7096 82119 8.7130 9.2134 9.7130
168.33 269.81 | 1224.1 12774 1328.1 13784 14288 14798 15314 15839 1637.1 16913 17462 18020
0.2939 04371 |1.6286 16872 1.7376 1.7829 18246 18635 1.9001 19349 1.9680 19996 2.0300 2.0692

00166 0.0175 | 3.4661 3.9526 4.4119 48585 52995 57364 6.1709 66036 7.0349 74652 7.8946 8.3233
168.38 269.85 | 12208 1275.3 13268 1377.4 1428.0 1479.1 1530.8 1583.4 1636.7 16909 17459 18017
0.2939 0.4370 [ 1.6085 l.6686 1.7196 1.7652 1.8071 1.8461 1.8828 19176 1.9508 19825 2.0129 2.0421

0.0166 0.0175 | 3.0060 3.4413 38480 42420 46295 50132 53945 57741 6.1522 6.5293 65055 7.2811
168.42 26985 | 1217.4 12733 13264 13764 1427.2 14784 15303 15829 16363 1690.5 17456 1801.4
0.2038 0437015906 1.6322 1.703% 1.7499 1.7919 1.8310 1.8678 19027 1.9359 1.9676 1.9980 20273

0.0166 0.0174 (26474 3.0433 3.4093 3.7621 4.1084 4.4505 4.7907 5.1289 54657 58014 6.1363 64704
168.47 26992 | 1213.8 12712 13240 13753 14263 1477.7 1529.7 15824 163589 16502 17453 1801.2
0.2938 0.4370 | 1.5743 16376 1.6900 1.7362 1.7784 1B176 18545 188394 19227 1.9545 19849 20142

0.0166 00174 | 23598 2.7247 3.0583 3.3783 3.6915 4.0008 43077 46128 49165 §2191 55209 5.8219.
16851 269.96 | 1210.1 1269.0 13226 1374.3 14255 1477.0 1529.1 1581.9 16354 1689.8 17450 18009
0.2938 0.4369 [ 1.5693 1.6242 1.6776 1.7235 1.7663 1.8057 1.8426 18776 19109 19427 1.9732 2.0025

0.0166 0.0174 Q0186 | 2.1504 2.4662 2.6872 2.9310 31909 34382 36837 39278 4.1709 44131 4.6545
16863 270.05 375.10.| 12635 1319.0 1371.6 14234 14753 15276 1580.6 16344 16889 17442 1800.2
0.2937 0.4368 0.5667| 1.5951 1.6502 1.6976 1.740% 1.7801 18173 1.8524 ].BESE8 139177 19482 19776

00166 0.0174 001861 1.7665 2.0044 2.2263 24407 2.6508 28585 3.0643 3.26BB 3.4721 3.6746 38764
168.74 270.14 375.15|1257.7 13152 1368.9 14213 14736 15262 1579.4 16333 1688.0 17434 17996
0.2937 0.4307 0.5665| 15703 1.6274 1.6708 1.7192 1.7551 1.7964 1.8317 1.8662 1.8972 19278 1.9572

0.0166 0.0174 0.0186|1.4%13 1.,7028 1.8970 20832 22652 24445 26219 27980 29730 3.1471 33205
168.85 270.24 37521 |1251.5 13114 1366.2 1419.2 14718 1524.7 1578.2 1632.3 1687.1 17426 17989
0.2936 04367 05664 1.5483 1.6077 1.6571 17009 1.7411 1.7787 1.8141 1.B477 1.8798 1.8105 1.9400

0.0166 00174 00162 | 1.2841 14763 1.64%9 1.8151 1.9759 2.1339 23901 24450 25987 2.7515 29037
168,97 27033 37527 (12451 1307.4 13634 14170 14701 15233 15769 1631.2 16862 17419 1798.2
0.2935 04366 05663 1.5282 1.5901 1.6406 1.6850 1.7255 1.7632 1.7988 1.8325 1.8647 18955 1.9250

00166 00174 0018609919 1.1584 1.3037 14397 15708 16992 1.8256 1.9507 20745 2.1977 2.3200
16219 27051 375.33( 1231.2 1299.1 13577 1412.7 1466.6 15203 15744 1629.]1 1e34d 17403 17969
0.2934 04354 0566011.4921 1.5595 16123 16578 1.6390 1.7371 17730 1.8069 1.83%3 18702 1899
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4 press,
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160

200
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500

600

TLA 5
piedades de vapor sobrecalentadc y agua comprimida

(Tenp. y presiom)

Temperature, F

700

200

4900

1000

1100

1200

1300

1400

1500

-

¥
b1 ]
29 s

v
1200 &
H7 1) s

¥
L]
EROES

¥
1600
8N s

¥
1800 »
W12 s

00161
69.58
0.1292

0.0161
69.84
c.1291

0.6161
7011
0,1290

00161
037
0.1290

¢olel
7063
01289

00161
%90
0.1289

0.0161
7116
0.1288

0016l
71.68
01287

00161
72.21
0.1286

€160
72.73
0.1254

0.0160
73.26
0.1283

0.0150
7457
0.1280

0.0160
72.88
0.1277

0.0160
764
01276

r| 0.0160

77.2
01274

0.0159
8.5
0.1271

00159
8Ll
0.1265

00159
83.7
0.1258

00158
B6.2
0.1252

0.0166
16942
0.2933

0.0166
169.65
0.2932

0.0166
169.88
.2930

0.0166
170.10
0.2929

0.0166
170.33
0(.2928

0.0166
170.56
0.2927

0.01e6
170.78
0.2926

00166
171.24
0.2923

0.0166
17169
0.2921

0.0165
172.15
0.2918

0.0165
172.60
0.2916

(L0265
173.74
0.2910

0.0165
174.88
0.2304

0.0165
175.3
0.2902

0.0164
176.0
0.2899

0.0164
172.2
0.2893

0.0164
179.5
0.2881

0.0163
181.7
0.2870

0.0163
184.4
0.2859

0.0174
270.70
0.4362

0.0174
270.89
0.4360

0.0174
271.07
0.4358

0.0174
271.26
0.4357

0.0174
271.44
04355

0.0174
27163
0.4353

0.0174
271.82
0.4351

0.0174
272.19
0.4348

0.0173
272.57
0.4344

0.0173
272.95
0.4341

0.0172
273.32
0.4337

0.0173
274.27
0.4329

0.0172
275,22
C.4320

0.0172
275.6
0.4317

0.0172
276.2
0.4312

0.0172
277.1
0.4304

0.0171
279.1
0.4287

0.0170
281.0
0.4271

0.0170
283.0
0.425%

0.0186
375,49
0.5657

0.0188
375.61
0.5655

0.0186
375.73
0.5652

0.0186
375.84
0.2649

0.0186
375.96
0.5647

0.0185
376.08
0.5644

(.0185
376.20
0.5642

0.0185%
376.44
0.5636

0.0185
376.69
0.5631

0.0185
376.93
0.5626

0.0184
377.19
0.5621

g.0184
37782
0.5609

0.0183
378.47
0.5597

0.0183
378.7
0.5592

0.0183
379.1
0.5585

0.0182
379.8
0.5573

0.0181
8.2
0.5550

0.0180
382.7
0.55628

0.0180
384.2
0.5507

0.79414
1215.9
1.4590

0.0204
487.93
0.6889

0.0204
487 .88
0.6885

0.0204
487.83
0.6881

0.0204
487.79
0.6876

0.0203
487 75
0.6872

Q.0203
487.72
0.6868

0.0203
487.65
0.6859

0.0202
487.60
0.6851

0.0202
487.56
0.6843

0.0201
487.53
0.6834

0.0200
487.50
0.8815

0.0200
487.52
0.8796

0.019%
487.5
0.6788

0.019%
487.6
06777

0.0198
487.7
0.6760

0.0196
488.1
0.6726

0.0195
488.6
0.6693

0.0193
489.3
0.6663

0.9456
1290.3
1.5329

0.7928
12810
1.5090

0.6774
1271.1
1.4869

0.5869
1260.6
1.4659

05137
1249.3
1.4457

0.4531
12373
1.4259

04016
1224.2
1.4061

0.3176
1194.1
1.3652

0.0236
616.77
0.8129

0.0235
615.58
0.8109

0.0233
614.48
0.8091

0.0230
612.08
0.8048

0.0228
610.08
0.8009

0.0227
609.4
0.7994

0.0225
608.4
0.7973

0.0223
606.9
0.7940

0.0219
604.6
0.7880

0.0216
602.9
0.7826

0.0213
601.7
0.7777

1.0726
i3518
1.5844

0.8072
13456
1.5673

0.7828
1339.2
1.5484

0.6358
1232.7
1.5311

0.6080C
1325.9
1.514%

0.5440
13188
1.4996

0.4905
i311.5
1.4851

0.4059
1296.1
1.4575

Q.3415
1279.4
1.4312

0.2906
1261.1
1.4054

0.2488
1240.9
1.3794

0.1681
1176.7
1.3076

0.0982
1060.5

1.1966

0.0335
8008
0.9708

20307
779.4
U.9508

0.0287
763.0
0.9342

0.0268
746.0
0.9153

0.0256
736.1
0.9026

0.0248
7283
0.8526

1.1892
1408.3
1.6351

1.0102
1403.7
l.al54

0 8759
1394.1
1 5980

0.7713
1394.4
15822

0.6875
13896
1.6677

0.6188
1284.7
1.5542

15615
1379.7
1.5241%

04712
1369.3
1.5182

0.4032
1358.5
1.4968

0.3500
1347.2
1.4768

¢.3072
1353.4
1.4578

0.22493
1303.4
1.4129

0.1759
1267.0
1.3692

g.1588
1250.9
1.3515

0.1364
1224.6
1.3242

0.1082
11743
1.2754

0.0591
10429
1.1593

0.0397
945.1
1.0176

0.0334
901.8
1.0350Q

1.3008
1463.0
1.6769

1.1078
1459 4
1.6580

(0.9631
1455.8
1.6413

0.8504
1452.2
1.6263

0.7603
1448.5
16126

0.6865
1444.7
1.6G00Q

0.6250
1440.9
1.5883

0.5282
1433.2
1.5670

4555
1425.2
1.5478

.2988
1417.1
1.5302

0.3534
1408.7
1.5138

02712
1386.7
1.4766

0.2161
1363.2
1.4429

0.1987
1353.4
1.4300

0.1764
1338.2
1.4112

0.1463
1311.6
1.3807

0.1038
1252.8
1.3207

0.0757
1188.8
1.2615

0.0573
11249
1.2055

1.4093
1517.4
1.7155

1.2023
1514 4
L6970

1.0470
1511.4
1.6807

0.9262
1508.5
1.6662

0.8295
1504.4
16530

0.7505
1502.4
1.6410

2.6845
1499.4
1.6298

0.5809
14932
1.6096

0.5031
14869
15916

0.4426
1480.6
15753

0.3942
1474.1
1.5603

0.3068
14575
1.5269

0.2484
14402
1.4976

0.2301
14331
1.4866

0.2066
14222
1.4709

0.1752
1403.6
1.4461

013212
13646
1.4001

0.1020
13236
1.3574

0.0816
1281.7
1.3171

15160
15718
1.7517

1.2948
15694
1.7335

1.123%2
1566.9
1.7172

0.9998
1564.4
1.7033

0.8966
15619
1.690%

0.8121
1559.4
1.6787

0.7418
1556.9
1.6679

0.6311
1551.8
1.6484

0.5482
1546.6
1.6312

Q4836
1541.1
1.6156

0.4320
15636.2
16014

0.3390
1522.9
1.5/03

0.2770
1509.4
1.5434

0.2576
1503.8
1.5335

0.2326
14955
1.5194

0.1994
1481.3
1.4976

0.1529
1452.1
1.4582

0.1221
1422.3
1.4229

0.1004
1392.2
1.3904

1.6211
1627.0
1.7859

1.3858
1624.3
1.7679

1.2093
1622.7
1.7522

1.0720
1620.6
1.7382

0.9622
16184
1.7255

08723
1616.3
1.7141

0.7974
1614.2
1.7035

0.6798
1609.9
1.6845

0.5915
1605.6
1.6678

0.5229
1601.2
1.6528

0.4680
1596.9
1.6391

0.2692
1685.9
1.6094

0.3033
15748
1.5841

0.2827
1570.3
1.5749

0.2563
1563.3
1.5618

0.2210
1552.2
1.5417

0.1718
15291
1.5061

0.1331
1505.9
1.4748

0.1160
14826
1.4466

17252
1632.6
1.8184

1.4757
1680.7
1.8006

1.2885
1678.9
1.7851

1.1430
1677.1
1.7713

1.0266
1679 3
1.7589

0.9313
1673.5
1.7475

0.85192
1671.6
1.7371

07272
1668.0
1.7185

06336
1664.3
1.7022

0.5609
1660.7
1.6876

0.5027
1657.0
1.6743

0.3980
18478
1.6456

0.3282
1638.5
1.6214

0.3065
1634.8
1.6126

0.2784
1629.2
1.6002

0.2411
1619.8
1.5812

0.18%0
1600.9
1.5481

0.1544
1582.0
1.5194

0.1238
1563.1
1.4938

1.8284
1738.8
1.8494

1.5647
1737.2
1.8318

1.366%
1735.0
1.8164

1.2131
1734.1
1.8028

1.0901
17325
L.7905

0.9894
1731.0
1.7793

0.5055
1729.4
1.7691

0.7737
17263
1.7508

0.6748
i723.2
1.7344

0.5%80
1720.1
1.7204

0.5265
1717.0
1.7075

0.4259
1709.2
1.6796

0.3522
1704
1.6561

0.3291
1698.3
1.6477

0.2995
1693.6
1.6358

0.28601
1685.7
16177

0.2050
16700
1.5863

0.1684
1654.2
1.5593

0.1424
1632.6
1.5355

1.9309
17946
1.8792

1.6530
17943
1.8617

1.4446
17929
1.2464

1.2825
1791.6
1.8329

1.1529
1790.3
1.8207

1.0468
1789.0
1.8097

0.9584
1787.6
1.7996

0.8195
1785.0
1.7815

0.7153
i782.3
1.7657

0.6343
1779.7
1.7516

0.5695
1777.1
1.7389

0.4529
1770.4
1.7116

0.3753
17618
1.6888

0.3510
1761.2
1.6806

0.3198
1757.2
1.6691

0.2783
1750.6
1.6516

0.2203
1737.4
16216

0.1817
1724.2
1.5962

0.1542
1711.1
1.5735

88




CAPITULO 4

APLICACION AL DISENO TERMICO DE UN SOBRECALENTADOR

4.1 Introduccién. Para el cdlculo y disefio térmico del
sobrecalentador se tomaran en consideracién algunos valores
que se deben medir con anterioridad Y suponer otros como
son la distribucién de 1los tubos, para posteriormente
aplicarlos en las férmulas o graficas del Capitulo 3 y asi
obtener el numero de tubos regueridos para transferir el
calor necesario y asi obtener las caractericticas

especificadas del vapor a la salida del sobrecalentador.

Para los calculos utilizaremos las férmulas
simplificadas utilizando las graficas de las figuras del

Capitulo 3.

Todos los calculos se hardn en el sistema nmétrico,
perc como las graficas estan en el sistema inglés, se haran

las conversiones.

4.2 Caracteristicas deseadas a la salida del
sobrecalentador. Se necesita un sobrecalentador que dé a
la salida un gasto de vapor (G) de 200 Ton/Hr con una

presién (p) de 60 Kt_;‘f./c:m2 (absoluta) a una temperatura (T)

de 500°C.
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4.3 Datos ya obtenidos.

La temperatura de entrada del gas al sobrecalentador (Ti) =
1110%.

La temperatura de salida del gas del sobrecalentador (Tz) =
725°€C.

Ia temperatura de entrada del vapor al sobrecalentador
(T17) = 274°C.

La temperatura de salida del vapor del sobrecalentador
(T2') = 500°C.

El calor absorvido por el sobrecalentador es = 33.2MW =
8.393)(106(3&1/889.

Conbustible utilizado = Combustoleo (85%C, 11%Hz, 4%8).
Porciento de exceso de aire = 10%.

Flujo total de aire = 244.2 Ton/Hr.

Flujo total de gases = 260.4 Ton/Hr.

Eficiencia = 85%.

% Humedad = 6.15%.

El arregqlo sera a contraflujo.

4.4 Calculo de la diferencia de temperatura media
logaritmica. Con el arreglo a contraflujo y las
temperaturas de entrada y salida de los gases y el vapor,

se aplica la férmula 3.23

(T1=T2’) -~ (T2~T1’)
T1-T2’
1°g°[ T2~T1’ ]

ATm =
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_ (1110 - 500) = (725 - 274)
ATm Toa. | I110 = 500
ode | %35 — 274

ATm = 526.5°C = 979.7°F

Donde la temperatura promedio de temperatura de pelicula en

el gas
TF = (T2 +T1’) T ATm
2 2
TF = (500 ; 274) + 523.5

Tf = 650.4°C = 1202.7°F

4.5 Suposicidén del arreglo y diametro de los tubos y su
selecciédn, Vamos a suponer tubos de 2 1/2" de didnmetro
exterior (Do = 6.35cm) con ese diametro se pasa a la tabla
3.1 y se selecciona-un acero SA213-T12 con una composicién
quimica de 0.15%C, 0.3-0.61%Mn, 0.5aax%Si, 0.045wax%P,
0.045mx%S, 0.44-0.65%Mc y 0.8 a 1.25%Cr. Con ese acero y
la temperatura del vapor de 500°C en la tabla 3.4 (T=510°C)
se obtiene el esfuerzo que soporta el tubo. § = 11000Lh/in2

sl se multiplica por 0.0703927 da Kgf/cma.

S = 773.4 Kaf/cm®

91



Con el esfuerzo, el diametro exterior, y la presién
que debe soportar el tubo, se utiliza la ecuacioén 3.24 y se
obtiene el espesor del tubeo Yy por consecuencia el diametro

interior (la presién a la entrada del sobrecalentador se

supone de 65 kgf/cm®).

e = 35%-;— + 0.005Do

65) (6.35
e =_52_(_§,£3'4~’+65 + 0.005(6.35)

e = (.2986 cm
Se redondea a:
e = 0. cm = 0.118 pulg.
Por lo tanto el diametro interior del tubo sera:
Di = Do - 2e = 6.35 - 2(.3)
Di = 5.75 cm = 2.264 pulg.
La separacicn de los tubos entre centros serd de 15 ca

(aprox. 6" que es la tue se recomienda) para las cortinas

de frente al gas y de L0 cm entre cada fila de fondo entre
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centros de tubos.

El canal de qQque se dispone es de 5 mts. de altura y 3

nts. de ancho.

Los tubos que se tienen de frente al gas, como estan
gseparados 15 cm y el ancho del canal es de 3 mts., seran,
3x100/15 = 20 tubos de frente y tendrédn 5 mts. de largo,
pero se necesita espacio para los dobleces que conectan a
los tubos por lo que le vamos a quitar 36.4 cm, o sea 18,2
cm para el doblez de arriba y otro tanto para el de abajo,
por lo que la longitud recta del tubo serda 5 x 100 -36.4 =
463.6 cm. El arreglo de los tuboes puede ser paralele © en

zig-zag. Para este caso sera paralelo.

4.6 Disefio del sobrecalentador. Ta férmula de

transferencia de calor sequn la ecuacidén 3.1, g = USATm.

Donde:

q = calor que absorver el sobrecalentadocr © 1la potencia
consunida (MW o cal/seq).

U = Conductancia total (cal/cmzsegOC) .

S8 = Area cle transferencia de calor de los tuhas (cmF).

ATm = Diferencia de temperatura media logaritmica (°cy.

De esta formula se sabe la q y ATm, falta saber la

conductancia total. Para obtener 1la conductancia se
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necesita primero el Area de transferencia de calor. Por lo
tanto el procedimiento a seguir es suponer un &rea de
transferencia, con ella obtener la conductancia y con ésta
sustituirla en la ecuacidn 3.1 y despejar el A4rea de
transferencia, si coincide con la supuesta, el cédlculo es
correcto v esa es el Area gue se necesita, si no coincide
se supone otra A4rea y se utiliza el método de prueba y
error, hasta gue coincidan el Area supuesta y 1la

encontrada.

Se supone ahora el area de transferencla de calor,
para esto se debe elegir las filas de fondo que debe haber,

en este caso se suponen 16 filas.

El 4rea de transferencia de calor (S) sera igual.
S = {perimetro por longitud recta )x(N2 de tubos)
S = (mx6.35)(463.6) (20x16)

S = 2.959 x 10°cm®.

El &rea perpendicular por donde puede pasar el gas
sera el area total del canaldn menos el drea transversal a

lo largoe de los tubos.

Ag = area total transversal area longitudinal
del canal

transversal a los tubos

Ag = (300¢500) - (20%463.6x6.35)
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Ag = 91,122.8 cm®= 14,124 pulg