ME-54B Diseño de Equipos de Intercambio Térmico

Cap.1 Bases de diseño de intercambiadores de calor:PRIVADO 

Consideraremos en primer lugar los intercambiadores de contacto indirecto (fluidos separados por una pared metálica)

En general habrá 

· 2 fluidos, uno caliente y uno frío

· Terminales de entrada y salida para cada uno de los fluidos

Los Balances de energía en régimen permanente, uno para cada fluido, expresan el calor a transferir, Q:
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en que i e I son las entalpías específicas de los fluidos frío y caliente respectivamente. W y w son los caudales (kg/s). 

Estas ecuaciones cubren los casos de transferencia de calor sensible y de calor latente. En el primer caso, 

Q=WC(T1-T2) 

y en el segundo Q= W(.

Ecuación de transferencia o ecuación de diseño:
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La diferencia de temperatura (Tm es el potencial para la transferencia de calor desde el fluido caliente al frío. En el caso de intercambiadores en cocorriente y contracorriente se usa la diferencia media logarítmica de temperatura.

Area de intercambio, A. Es generalmente el objetivo del diseño la determinación del área necesaria de la superficie de intercambio, la cual es el parámetro más influyente sobre el costo del intercambiador.

2
Coeficiente global de transferencia, U:

Representa la capacidad de la superficie para transferir calor. Depende de los coeficientes convectivos individuales, (hi y he, denotados así en la suposición de existir uno interno y otro externo), y de la resistencia conductiva de la superficie.

Para pared de un intercambiador, plana, lisa (sin aletas) y limpia, el producto UA es la cantidad de calor transferida por unidad de tiempo y por grado de diferencia de temperatura:





3
Para pared de un tubo, lisa (sin aletas) y limpia:





4
En tratamientos elementales del intercambio térmico se ignora muchas veces que las superficies de un IC acumulan depósitos, cuyo espesor crece en el tiempo, así como la resistencia térmica de éstos. Se consideran entonces los "coeficientes de ensuciamiento", empíricos, que alteran y reducen el valor de U, por la incorporación de estas resistencias adicionales.
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5
Una pared de intercambiador puede estar aleteada en ambos lados, en uno o en ninguno. Se agregan aletas para extender la superficie cuando el coeficiente convectivo individual es bajo, lo que ocurre generalmente cuando el fluido es gas.

Las aletas se caracterizan por una eficiencia ((<1). 

Esta refleja el hecho de que la aleta es menos efectiva para transferir calor, que el área de base.

El calor intercambiado por una superficie aleteada se descompone en dos partes: el de las aletas y el de la superficie base, cuya eficiencia es unitaria.





6
Considerando iguales los dos coeficientes convectivos:
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(o es la eficiencia global de la superficie total, A= Aa + Ab. Por lo tanto, la resistencia térmica global para la pared es:





8
Las resistencias pueden tener distintos órdenes de magnitud. Las mayores serán las resistencias controlantes y contribuyen más en la determinación de U.

Eficiencia del intercambio

Existen límites termodinámicos a la transferencia de calor en un intercambiador cualquiera. Supongamos conocidos: W, C, Te, w, c, te.

Entonces, si disponemos de un intercambiador de área suficiente, el fluido que tenga el menor producto


Caudal X Calor específico

Se podrá llevar, desde su temperatura de entrada hasta la temperatura de entrada del otro fluido. Ese fluido será el que controla el intercambio. El segundo fluido no se podrá llevar hasta la temperatura de entrada del primero.

Entonces, el calor máximo que se puede transferir entre dos fluidos con condiciones de entrada dadas es





9
Se define entonces la "eficiencia" del intercambio como el calor real transferido dividido por el calor máximo que se puede transferir:
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Se pueden deducir las siguientes expresiones para las eficiencias de los intercambios en cocorriente:
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y en contracorriente:
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Las variables que determinan la eficiencia son entonces, la razón de los productos caudal-calor específico y el “Número de unidades de transferencia”, NTU= UA/Cmin.

NTU es una razón entre “capacidad y carga”, que en un intercambiador bien diseñado no debe ser nunca mayor que 6. 

Ejercicio: Haga un gráfico de eficiencia vs. NTU para contracorriente con parámetro Cmin/Cmax. NTU entre 0 y 6, Cmin/Cmax entre 0 y 1. Observará que las curvas de eficiencia se asintotizan a partir de NTU = 4, aproximadamente.

Se puede ver que entre los factores de mayor importancia en el cálculo de intercambiadores de calor está el coeficiente global de transferencia, U. 

U debe ser conocido para cada aplicación, y se lo determina sobre la base de los conceptos sobre transferencia de calor por convección. El U se determina a partir de los coeficientes convectivos individuales (h).

Correlaciones experimentales para coeficientes convectivos.PRIVADO 

En convección forzada, la distribución de velocidades es impuesta por una fuente externa de energía. La velocidad es entonces una variable independiente, y se puede caracterizar el régimen de flujo por el "número de Reynolds", Re:

Re = V  L/
En que  es la viscosidad del fluido, L es una dimensión caracte​rística de la superficie o cuerpo que intercambia calor con el fluido, y V es una velocidad característica. Estas dos magnitudes se definen en distinta forma según el problema que se analice. Por ejemplo, en el caso de flujo por el interior de un tubo, L es el diámetro interno del tubo y V es la velocidad media o de gasto del fluido, definida por

V = W/(A) = G D/(
en que W es el caudal (kg./s), y A es el área de la sección trans​versal del tubo. La dependencia respecto a las propiedades físicas se expresa por el número de Prandtl, Pr:

Pr =  C/k

en que C es el calor específico del fluido. 

En consecuencia, podemos escribir


h = f(Re, Pr)

Como los dos grupos del lado derecho son adimensionales, conviene escribir la relación anterior en términos de un coeficiente adimensional de convección. Este se denomina "número de Nusselt", Nu:

Nu = h L/k = f(Re, Pr).  (1)

La ecuación (1) implica que los números de Nusselt serán iguales en dos situaciones en que haya semejanza geométrica (igual geometría, aunque diferen​tes dimensiones) semejanza fluidodinámica (igualdad de Re) y semejanza "térmica" (igualdad de Prandtl).

La similitud descrita puede extenderse a pares de casos en que los grupos adimensionales independientes no sean iguales. 

Por ejemplo, para la transferencia de calor a un fluido que circula en el interior de un tubo, si se varía cada grupo adimensional en cierto rango, se generará una variación acotada en el número de Nusselt. 

Este hecho se ha aprovechado para obtener correlaciones experi​mentales del número de Nusselt en diferentes situaciones. (Similitud extendida) Como ejemplo tenemos la conocida correlación de Dittus-Boelter para convección forzada en régimen turbulento en el interior de un tubo:

Nu = hD/k = 0,023 Re0.8 Pr0.4
Esta ecuación fue obtenida a partir de la dependencia básica (1). Los resultados experimentales que esos autores obtuvieron, para números de Reynolds entre 104 y 2x105, y para números de Prandtl entre 0,7 y 100, fueron graficados en coorde​nadas logarítmicas, dando la dependencia alge​braica entre Nu y los parámetros independientes, y encontrar las constantes. La correlación resultante es aplicable sólo dentro del rango en que se variaron los parámetros independientes.
Para que un grupo adimensional influya sobre el Nu, debe haber una relación entre ellos, respaldada por razonamientos físicos. Así, es posible hacer intervenir otros grupos en relaciones del tipo 1, cuando hay efectos secunda​rios de significación. Uno de estos efectos secunda​rios es la variación de las propiedades físicas con la temperatura. Así, por ejemplo, la ecuación de Sieder-Tate para flujo turbulento en tubos, que considera este efecto, es más precisa que la de Dittus-Boelter, especialmente para fluidos de alta viscosidad. Estos fluidos generan números de Prandtl altos, y tienen una variación muy pronunciada de la viscosidad con la temperatura. Este efecto se toma en cuenta introduciendo un tercer parámetro independiente, la razón entre las viscosidades del fluido a la temperatura media de éste y a la temperatura de la pared:

Nu = hD/k = 0,027 Re0.8 Pr0.33 (m/p)0.14
Las correlaciones para convección forzada encuentran su campo de aplicación más importante en el cálculo térmico de intercambiado​res de calor así como en la determinación de pérdidas térmicas desde equipos.

Obtención de correlaciones empíricas. 

El estudio del origen de las correla​ciones empíricas dará mayores elementos para realizar un buen uso de ellas. Consideraremos el caso de convección forzada en el interior de tubos.

Las correlaciones se basan en el principio de similitud extendida, que implica que, si se documenta la dependencia Nu=f(Re, Pr) para ciertos rangos de los parámetros independientes, las situacio​nes interme​dias serán descritas por la dependencia encontrada.

Normalmente lo que interesa es obtener un valor medio del coeficiente convectivo sobre la superficie de inter​cambio de calor. El método siguiente proporciona coeficien​tes medios para la convección forzada en el interior de tubos.

Para obtener una correlación para convección forzada en el interior de tubos, se debe disponer de uno o varios tubos de prueba de diámetros y longitudes conocidas, en que se pueda hacer circular líquido con varios gastos medibles. 

Se instrumentará para medir las temperaturas del líquido a la entrada y a la salida del tubo, así como la temperatura de la pared del tubo. El tubo de prueba se rodea por un tubo exterior concéntrico en el cual condensa vapor de agua saturado, a diferentes temperatu​ras, si se trata de un experimento de calentamiento, o circulará agua a muy alta velocidad si se trata de enfriamiento. En ambos casos, se trata de mantener la temperatura de la pared del tubo lo más uniforme posible.

Un intercambiador auxiliar realiza el enfriamiento, para tener una temperatura constante a la entrada de la sección de prueba.

El calor absorbido por el fluido, con un caudal W, a su paso por el tubo es: 

Q = W C (Ts - Te) = h A T

en que T es la diferencia media de temperatura entre la pared y el fluido. La expresión anterior proporciona una relación con la cual se determi​nará h de los datos experi​men​tales:

h = W C (Ts - Te)/ A  T

El espacio anular de la sección de prueba se conecta a una purga de condensado. Midiendo la cantidad de condensado producida, se dispone de una segunda evaluación del calor transferido. 

Q= Wcond 
Los datos obtenidos en las mediciones directas se procesan hasta llegar, para cada punto, a un juego de valores adimensionales (Nu, Re, Pr).

Con las tablas de resultados procesados, se procede al trabajo de correlación. Antiguamente se graficaba Nu versus Re en papel logarítmico. Si la nube de puntos obtenida se asemejaba a una recta, se expresaba ésta por la ley de potencia

Nu = a Reb
En la mayoría de los estudios se ha obtenido b = 0,8. Este exponente es la pendiente de un gráfico de los datos en escala logarítmica. Se correla​ciona a continuación el coeficiente a con Pr, obteniéndose los coeficientes de la ecuación

a = C Prn
Este es el procedimiento que se usó para obtener correlacio​nes como la de Dittus-Boelter, la cual se escribe:

Nu = 0,023 Re0,8 Pr0,4
Actualmente el procedimiento sigue las mismas líneas anteriores, pero se realiza en planillas de cálculo, que con rutinas de regresión proporcionan rapidez y precisión más allá de los recursos tradicionales.

De acuerdo al principio de similitud extendida, una ecuación ob​tenida por el procedimiento anterior, valdrá dentro de los rangos en que se variaron los parámetros independientes. Dentro de  esos rangos, la correlación tendrá un error asociado, el cual se debe a:

-Errores en la medición de las variables primarias (temper​atu​ras, caudales, dimensiones geométricas, propiedades físicas).

-Errores propagados en el cálculo de magnitudes secundarias a partir de datos primarios con error. 

-Errores asociados al ajuste de datos a ecuaciones.

-Errores resultantes de la aplicación de la ecuación a una situación distinta a aquella en la cual fue obtenida. Estos pueden deberse a muchas razones, por ejemplo, variación axial más pronunciada de las propiedades físicas en la nueva situación, falta de uniformidad en la temperatura de pared, etc.

Todos estos errores obligan a definir "bandas de error" en toda correlación de origen experimental, que indican que los números de Nusselt reales en una situación dentro del rango de validez de la correlación, se desviarán de esta en un cierto intervalo por sobre o por debajo (± x %).

Para las correlaciones usuales de convección forzada, S-T y D-B, x es del orden de 20%. Errores menores, del orden del 5 a 10% solo se obtienen mediante correlaciones para los coeficientes locales de intercam​bio. Sin embargo, dado el considerable esfuerzo necesario para obtenerlas, y a la mayor complejidad de los métodos de diseño que se requie​ren para aplicarlas, las ecuaciones para coefi​cientes locales aún no se utilizan con frecuencia.
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