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RESUMEN

Uno de los temas de actualidad de mayor interés es la energia. Esto debido, a la demanda de
produccion, y del dafio causado al ambiente. Es por esto, que las alternativas para poder
abatir estos problemas son la utilizacién de diferentes tipos de energias “limpias”, el ahorro de
energia y reutilizacion de la misma. A nivel industrial se requieren energias que proporcionen
una alta carga, como lo es el vapor. Por lo que un ahorro, uso de eficiente y reutilizacion de
este recurso, es indispensable.

Uno de los equipos fundamentales para la reutilizacién de energia de desecho, una de las
opciones para el uso racional de energia, son los transformadores térmicos, los cuales toman
energia a una temperatura menor y la llevan a una mayor. Uno de los equipos fundamentales
gue los forman, son los evaporadores. Equipos que realizan un cambio de fase de liquido a
vapor de forma eficiente. En los evaporadores, la transferencia de calor se presenta con un
cambio de fase, por lo que se requiere de especial atencion.

El presente trabajo, se enfocd, en la determinacién de los coeficientes de transferencia de
calor de un evaporador helicoidal de doble tubo, ubicado en el Laboratorio de Ingenieria
Térmica Aplicada (LITA) del CIICAp de la UAEM, a partir de datos experimentales
proporcionados. Es un intercambiador donde la transferencia de calor se presenta en la zona
entre el tubo interno y el externo del mismo.

La determinacion de los coeficientes de transferencia de calor en intercambiadores de calor,
como el caso del evaporador puede resultar un proceso muy complejo de estudio, debido a
que es funcién de varias variables. EI método que se propone, de Wilson — Plot, es una
herramienta que nos permite facilitar su determinacion.

En este método, se requiere de una determinacién de coeficientes de transferencia de calor
del tubo interno y externo, a partir de datos experimentales, obteniendo valores entre 11.2 a
11.6*10* W/m? °K para el tubo interno. Para el tubo externo en un rango entre 157 a 164 W/m?
°K. Con las propiedades fisicoquimicas correspondientes, se determinaron los nimeros de
Reynolds, Prandtl y Nusselt. Para obtener una correlacion del Nusselt en funcién del Reynolds
y Prandtl. Esto para facilitar el calculo en futuras ocasiones. Se obtuvieron correlaciones tanto
para el tubo interno, como el externo. Para a su vez, determinar los coeficientes de
transferencia de calor simulados, con valores en un rango entre 11.3 a 11.55*10* W/m? °K,
para el tubo interno, con un porcentaje de diferencia promedio del 0.787 %, con respecto al
experimental. Mientras que, para el tubo externo, fue un rango de 158 a 163 W/m? °K, con un
porcentaje de diferencia promedio del 0.47 %.

Con esta informacién se calcul6 la carga térmica del evaporador (Qsiv) y se comparé con la
carga térmica experimental (Qexp). Obteniéndose una relacion lineal con un coeficiente de
correlacion de 0.8034. Lo cual resulta aceptable para el propésito del presente trabajo.
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1. INTRODUCCION

La produccion de energia es una necesidad fundamental para el desarrollo de varias
actividades o procesos de nuestra sociedad. Gracias a ella, la vida del ser humano ha ido
cambiando considerablemente con el paso de los afios, ofreciéndonos una mayor comodidad
en nuestras necesidades dia a dia. Anteriormente, las principales fuentes de energia eran la
fuerza de los animales, la de los hombres y el calor obtenido al quemar la madera, carbon,
entre otras. Hoy en dia, la energia de procedencia de combustibles fésiles, de la biomasa,
geotérmica y la energia hidraulica, son la base principal para poder satisfacer la demanda
energética mundial, siendo el petréleo y el carbén las de mayor utilizacion (Correa, P. et al;
2016)

La utilizacion de estos recursos naturales implica, ademas de su cercano y progresivo
agotamiento, un constante deterioro para el ambiente, que se manifiesta en emisiones de
CO,, NOx, y SOx, con el agravamiento del efecto invernadero, contaminacion radioactiva, un
aumento progresivo de la desertizacion y la erosién y una modificacion de los mayores
ecosistemas mundiales con la consecuente desaparicion de biodiversidad.

Es por ello que surge la importancia sobre el tema del ahorro energético, también denominado
ahorro de energia o eficiencia energética. El cual consiste en la optimizacion del consumo
energético con el objetivo final de disminuir el uso excesivo de energia, y asi tener un impacto
positivo para el ambiente.

El presente proyecto se realiz6 en el Centro de Investigacion en Ingenieria y Ciencias
Aplicadas (CIICAp) de la Universidad Autonoma del Estado de Morelos, y se basa en unos de
los principales equipos de ahorro de energia que existen hoy en dia, reutilizando la energia
de desecho, el cual tiene la finalidad de modificar la temperatura inicial de un proceso hasta
elevarla a un cierto intervalo requerido, este es conocido como transformador térmico.

El transformador térmico de aplicacién esta constituido por cuatro equipos fundamentales, los
cuales operan a ciertas condiciones de presién y temperatura que se daran a conocer mas
adelante, como son:

e Un Generador.
e Un Condensador.
e Un Evaporador.
e Un Absorbedor.

El tema en particular que se abord6 en la presente tesis fue el célculo de los coeficientes de
transferencia de calor de un evaporador helicoidal de doble tubo, utilizando el método de
Wilson — Plot. La importancia del presente trabajo, es debida a que los componentes
principales de un Transformador Térmico por Absorcién (TTA), son los intercambiadores de
calor, en este caso en particular el evaporador. Y, por ende, uno de los temas de mayor
importancia para caracterizar un intercambiador, son la estimacién de sus coeficientes de
transferencia de calor.

A partir de datos experimentales de un evaporador de doble tubo helicoidal, flujos y
temperaturas de entrada y salida del fluido caliente (agua) y fluido frio (agua). Ademas
de las propiedades termodindmicas correspondientes, se determinaron los
coeficientes de transferencia de calor, a su vez los niumeros adimensionales de
Reynolds, Prandtl y Nusselt.
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Siguiendo el método de Wilson Plot (Rose, J. 2004 y Fernandez-Seara et al. 2007),
se obtuvo una correlacion para el calculo de los coeficientes de transferencia de calor
y se validé el modelo realizando una comparacién del calculo transferido experimental
y el simulado.

2. MARCO TEORICO

2.1 ENERGIA

La energia se puede definir como la capacidad para realizar un trabajo, en su forma general,
es considerada como la capacidad de un sistema para proporcionar trabajo por medios
mecanicos o calor por medios no mecanicos.

La conversion de las diferentes energias primarias tales como combustibles fésiles o fuentes
renovables en las formas de energia Gtil como calor, trabajo mecanico, iluminacién, surge por
medio de una serie de operaciones o procesos, formando cadenas energéticas (Figura 2.1).

ENERGIA PRIMARIA ENERGIA INTERMEDIA ENERGIA UTIL
*  Combustibles . Cal
fosiles +  Sistemade alor. -
*  Fuentes renovables. transformacion *  Trabajo mecanico,

+  Energia eléctrica.

Figura 2.1 Diagrama conversion y utilizacion de la energia

Es imprescindible diferenciar las fuentes energéticas segun su origen, ya que de él no sélo
dependerd su posible duracién, sino que ademas encauzard la tecnologia de
aprovechamiento de las mismas. Se distinguen asi:

* Energias renovables, estas tienen su origen en el flujo continuo de la energia del Sol (renta
energética) y se disipan a través de ciclos naturales.

* Energias no renovables, de origen terrestre, ya que llevan almacenadas en la Tierra durante
millones de afios y, por lo tanto, son recursos finitos (capital energético) y de distribucion
geogréfica irregular, los combustibles fésiles actualmente mas utilizados son:

A) Petréleo
B) Carbon
03] Gas Natural

14



Se tiene que tener muy claro, que este tipo de recursos se pueden acabar algun dia.
Desgraciadamente, el avance de las civilizaciones modernas ha hecho que se consuma
mucho de estos recursos de forma muy rapida, debido principalmente al ritmo de produccién
y de vida de los paises mas desarrollados. Con nuestra obsesién por desarrollar nuevas
formas de industria, solo hemos conseguido aumentar la velocidad y el agotamiento de los
recursos naturales no renovables.

Produccién de energia primaria a nivel mundial

En el siguiente grafico se muestra la produccion de energia de los paises mas destacados a
nivel internacional. Se muestra la produccion de energia basica, esto es, carbon, petréleo y
derivados y energia eléctrica. Se observa la tendencia de aumento conforme el paso de los
afos. Lo que significa que el consumo también va en aumento y de forma considerable.

Tabla 1. Produccion de energia a nivel internacional

knoema.es/atlas (2020)

2017 2016 2015 2014 2013 2012 2011 2010 2005 2000 1930

624 687 744 735 754 758 75 726 802 936 631
595 570 o645 679 650 700 697 638 654 518 407

19 Republica Bolivariana ...

1 China I (1202 10712 11430 114,79 11340 11099 10495 9703 66,78 4126 31,88
2 Estados Unidos de Am... || | | N |} IR 88,15 84,27 8825 8771 B84 7923 7808 7491 6938 7127 7067
3 Federacion de Rusia [ EEEEE 6157 59,19 57,88 5707 5732 5604 5526 5432 5197 4265 -

4 Arabia Saudita [ | 2881 2941 2855 2752 2752 2787 2680 2543 2613 2159 1592
5 (anada [ | 2189 21,18 2092 2081 1993 19,12 1871 1830 1877 1778 13,15
6 lran [ | 1821 1701 1448 1390 13,05 1363 1479 1461 1311 1040 765
7 India [ | 1768 1712 1615 1573 1516 1527 1428 1386 1107 866 616
8 Australia [ | 1655 1594 1525 1512 1412 1323 1264 1268 1068 950 649
9 Indonesia || 1424 1439 1435 1443 1486 1314 1257 1139 821 740 527
10 Brasil [ | 1122 1163 11,16 1081 1031 1037 1048 10,14 804 662 4,03
11 Qatar [ | 1013 1014 1009 1001 10,18 9,85 941 804 412 285 114
12 Emiratos Arabes Unid... ||| 989 998 973 923 904 900 854 Tl 759 677 551
13 Noregua B 98 964 953 913 898 948 908 946 1066 1030 580
14 lraq B 955 956 867 724 680 644 566 521 413 562 454
15 Kazajstan [ | 805 73 754 754 753 744 738 712 555 394 -

16 Argelia | 678 691 670 656 651 700 683 693 748 619 475
17 Kuwait | 670 707 679 650 656 652 620 563 612 505 2,79
18 México | 667 734 769 838 861 870 889 B85 1027 938 764

|
|

20 Nigeria

Por ello se han generado varias actividades, para contribuir en el ahorro de energia, o
generarla por medio de otras alternativas viables en aspectos econémicos y ecoldgicos, tal es
(el caso de los transformadores térmicos (Casas, J. et al; 2008)
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2.2. TRANSFORMADOR TERMICO

Un ejemplo de un sistema de recuperacion de calor son los transformadores térmicos (bombas
de calor por absorcién); estos equipos elevan la temperatura de una fuente de baja energia a
un nivel mas alto. El calor obtenido puede ser usado en aplicaciones residenciales,
comerciales e industriales; por ejemplo, en procesos de calefaccion, refrigeracién, purificacion
de efluentes, etc. Las maquinas de absorcion ademas de utilizarse para producir frio, se
pueden utilizar para obtener calor. El calor obtenido por el transformador puede ser utilizado
en diferentes procesos industriales (Cengel y Boles, 2011).

Existen dos tipos de bombas de calor por absorcion; tomando como referencia la variable
temperatura del sistema, en este caso se trabaja con la bomba de calor de Tipo II; donde la
temperatura del evaporador (Tev) es mayor a la temperatura del condensador (Tco). El caso
contrario corresponde a la de Tipo | (Cengel y Boles, 2011).

Los componentes que conforman principalmente a un transformador térmico para un ciclo
son: un evaporador, un absorbedor, un generador, un economizador y un condensador como
se muestra en la Fig. 2.2.

Pey Pz Evaporador | _.I Absorbedor

Peo Pas ; y
— Condensador |‘* | Generador

Teo Tev Tee

3

Fig. 2.2. Ciclo termodinamico del transformador térmico (Flores, O. et al, 2013)

16



2.3. DEFINICION Y DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS DEL TRANSFORMADOR
TERMICO DE TRABAJO

Las definiciones utilizadas de equipos térmicos son (Flores, O., 2011):

e Absorbedor: En los ciclos termodinamicos, de absorcidn, permiten eliminar calor del
espacio que quiere enfriarse y llevarlo a otro lugar donde se disipa. En el ciclo de
absorcion se consigue aportando calor a una mezcla del refrigerante y otra sustancia
gue se caracteriza por tener una gran afinidad con aquel y absorberlo facilmente.

e Generador térmico: Es un equipo donde el calor procedente de cualquier forma de
energia se transforma en utilizable.

e Condensador: Es un intercambiador de calor entre fluido, en donde un fluido se enfria
lo cual genera que pase de estado gaseoso a estado liquido, y otro se calienta. Hay
presencia de transferencia de calor con cambio de fase.

e Evaporador: Es un intercambiador de calor donde el fluido en estado liquido cambia
de estado a gaseoso, un proceso de evaporacion. Se presenta transferencia de calor
con cambio de fase.

En particular el proceso de interés para la realizacion del proyecto se enfoca en el evaporador;
de tipo helicoidal, que es conocido como un intercambiador de calor, y es utilizado en sistemas
refrigerantes, en el cual se realiza un intercambio de energia térmica donde se cede calor al
refrigerante hasta llegar al grado de que este se evapore.

Evaporador

KT 4..;7‘

Fig. 2.3. Transformador térmico ubicado en el LITA CIICAp, donde fueron realizadas las
pruebas experimentales.
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2.4. CICLO TERMODINAMICO DEL TRANSFORMADOR TERMICO

Se considera un ciclo al tiempo en el que ocurren o se desarrollan diferentes etapas en un
proceso, que una vez finalizadas se vuelven a repetir o recircular en el mismo orden que se
inicio dicho proceso.

En general un ciclo termodindmico es considerado un proceso en el cual un sistema presenta
transformaciones termodinamicas cuyo estado final es igual al estado inicial, como objetivo o
finalidad convertir calor en trabajo o viceversa.

Para representar los ciclos termodinamicos se utilizan principalmente dos tipos de diagramas
PV (presion frente a volumen) y TS (temperatura frente a entropia), como se muestra en la
Fig. 2.4.

En general el diagrama PV es utilizado en el tratamiento de ciclos referentes a motores
volumétricos, es decir, que confinan una masa de fluido en un volumen y realizan todo el ciclo
sin una variacion de la masa de fluido. En el caso del diagrama TS se usa en los ciclos
referentes a maquinas de flujo en donde no existe discontinuidad en todo el fluido de trabajo
(Cengel, 2011)
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Fig. 2.4. Diagramas P/V'y T/S, para representar el comportamiento de un ciclo termodinamico.
Fuente: Cengel (2011)
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2.4.1 TIPOS DE CICLOS TERMODINAMICOS

Los ejemplos més caracteristicos de los ciclos termodinamicos son los siguientes:

a) Ciclo de Carnot

Este ciclo es considerado como el mas eficiente, consistente en dos procesos, isotérmico y
dos procesos adiabéticos. En un ciclo de Carnot, una maquina acepta energia calorifica de
una fuente a alta temperatura, la cual convierte parte de ella en trabajo mecéanico y descarga
el resto hacia un sumidero a baja temperatura. Cuanto mayor sea la diferencia en temperatura
entre la fuente y el sumidero, mayor sera la eficiencia de la maquina térmica. Sin embargo,
este ciclo es ideal, se considera que no hay pérdidas de energia o son nulas.

b) Ciclo Diésel

Es el ciclo de un tipo de motor de combustién interna, en el cual quemado del combustible es
accionado por el calor generado en la primera compresion de aire en la cavidad del piston, en
la cual entonces se inyecta el combustible.

Existen otros ciclos termodinamicos conocidos como el de Otto y demas. En este caso nos
enfocaremos en el del equipo del LITA (Laboratorio de Ingenieria Térmica Aplicada) del
CIICAp.

2.5.  FUNCIONAMIENTO DEL CICLO TERMODINAMICO DE TRABAJO

El equipo en el que se lleva a cabo la experimentacion, en el Centro de Investigacion en
Ingenieria y Ciencias Aplicadas (CIICAp) de la Universidad Autonoma del Estado de Morelos
consta primero de un generador, que, al suministrarle una cierta cantidad calor, se vaporiza
parte del fluido de trabajo, en este caso agua. La cual se transporta al condensador donde
ocurre el cambio de fase del fluido de vapor a liquido, ya que es liberada una parte del calor
gue se genera (Qco), €n esta etapa del ciclo la temperatura del proceso disminuye, estos dos
equipos trabajan a presion constante (isobaricos).

Ahora el condensado con ayuda de una bomba se transporta a un evaporador donde la
presion y la temperatura aumentan de manera considerable, que al igual que en el generador
se le es suministrado la misma cantidad de calor (Qce = Qev) Yy las temperaturas de trabajo
son iguales, esta etapa del ciclo es isotérmica, es por ello que el fluido regresa al estado vapor.

El vapor es enviado a un absorbedor el cual opera bajo las mismas condiciones de presion
gue el evaporador, ahi se libera calor (Qag) con una temperatura mayor.

Por ultimo, el fluido (H20), es bombeado nuevamente al generador, para iniciar de igual
manera el ciclo como se muestra en la Fig. 2.5.
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Fig. 2.5. Representacion del funcionamiento del ciclo termodinamico, en un diagrama P/T
(Parrales, A., 2012).

2.5.1. COEFICIENTE DE OPERACION (COP)

2.6.

El COP se define como la relacion o cociente entre la potencia o energia que sale de
la bomba de calor, y la energia que se le suministra. El cual nos da a conocer la
efectividad de desempefio de la misma.

El COP es adimensional, esto quiere decir que durante su calculo se utilizan las
mismas unidades tanto para la energia producida por la bomba y la que se le es
suministrada, durante la operaciéon del ciclo. Este se representa de la siguiente
manera:

cop= % 1)

Qge + Qev

El COP, representa la eficiencia del sistema, como se indica, es una relacion entre la
energia de salida y la de entrada. Su valor puede ser mayor a la unidad, esto porque
la energia de salida puede ser mayor a la de entrada. En el caso de una bomba de
calor el COP, siempre serd mayor a la unidad (Cengel y Boles, 2011).

FLUIDO DE TRABAJO

En general existen dos mezclas de refrigerante/absorbente mas utilizadas en las maquinas
de absorcion que so NHs/H.O y H,O/BrLi, Reportadas en la literatura. El primero es
conveniente para procesos de refrigeracion y el segundo es utilizado para bombas de calor
por lo general (Fernandez, F., 2011).
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En este caso para la realizacion del proyecto en el CIICAp se empled Unicamente agua, la
cual fue considerada mas factible, debido al alcance del presente trabajo y algunas ventajas,
las cuales se mencionan a continuacion:

e Lautilizacion de agua como refrigerante es favorable debido a su elevado calor latente
de vaporizacion.

e Las propiedades de transporte, como capacidad calorifica a presion constante alta
(Cp), viscosidad baja (1) y buena conductividad térmica (k). Favorecen la transferencia
de calor.

e No es téxica ni inflamable.

¢ No es necesario hacer realizar una rectificacion del vapor a la salida del generador, ya
gue en la separacién se genera una corriente pura de vapor de agua.

Tiene un coeficiente de operacion aceptable.

2.7. INTERCAMBIADORES DE CALOR

Los intercambiadores de calor son dispositivos que proporcionan la transferencia de energia
térmica entre dos o mas fluidos que presentan gradientes de temperaturas. Es sabido que el
calor fluye de una temperatura mas alta a una mas baja, es por esto que existe transferencia
de calor. Estos son implementados en diferentes aplicaciones, como produccion de energia,
procesos, industrias quimicas y alimentarias, recuperacion de calor residual, industria
manufacturera, refrigeracion. (Sadik 2012).

Los intercambiadores de calor pueden clasificarse de acuerdo al tipo o forma de construccion,
los cuales se mencionan en los siguientes puntos.

2.7.1. INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO

Este es uno de los disefios mas simples y consiste basicamente de dos tubos concéntricos,
en donde una corriente circula por dentro del tubo interior, mientras que la otra circula por el
anulo formado entre los tubos.

La tuberia interior se conecta mediante una conexion en “U” que generalmente se encuentra
expuesta al ambiente y que no proporciona superficie efectiva de transferencia de calor.

Estos equipos son sumamente Utiles, ya que pueden ser fabricados en cualquier taller de
plomeria, obteniendo asi superficies de transferencia de calor a un costo bajo.

Unas de las desventajas que se presentan en el uso de este intercambiador radican en la
pequeia superficie de transferencia de calor que proporciona, por lo que si se emplea en
procesos industriales, se requiere un gran numero de estos conectados en serie, 1o que
necesariamente involucra a una gran cantidad de espacio fisico en la planta, y la otra es que
si son empleados en longitudes mayores a 20 pies, el tubo interior tiende a pandear, lo que
origina una mala distribucion de flujo en el anulo (Holman, J., 1998)
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Fig. 2.6. Intercambiador de calor de doble tubo. [Kakac 2002]

2.7.2. INTERCAMBIADORES DE TUBO Y CARCASA

De los diferentes tipos de intercambiadores, este tipo de intercambiador, es uno de los mas
utilizados en las refinerias y plantas quimicas, esto debido por:

e Proporciona flujos de calor elevados en relacién con su peso y volumen.

Es relativamente facil de construir en una gran variedad de tamafios.

Es bastante facil de limpiar y de reparar.

Es versétil y puede ser disefiado para cumplir practicamente con cualquier aplicacion.

Este tipo de equipo consiste en una carcasa cilindrica que contiene un arreglo de tubos
paralelo al eje longitudinal de la carcasa. Los tubos pueden o no tener aletas y estan
sujetos en cada extremo por laminas perforadas. Estos atraviesan a su vez a una serie de
laminas denominadas deflectores que, al ser distribuidas a lo largo de toda la carcasa,
sirven para soportar los tubos y dirigir el flujo que circula por la misma, de tal forma que la
direccioén del fluido sea siempre perpendicular a los tubos (Holman, J., 1998).

El fluido que va por dentro de los tubos es dirigido por unos conductos especiales
conocidos como cabezales o canales.

4 '

- 4  — L

o
L |il || ,H ‘ ‘\\,;Ii 1 —-—

Fig. 2.7. Intercambiador de tubo y carcaza. [Kakac 2002]
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2.7.3. INTERCAMBIADORES HELICOIDALES

Su disefio consiste en un par de laminas de metal enrolladas alrededor de un eje formando
pasajes paralelos en espiral, entre los cuales fluye cada sustancia.

Los canales que se forman en la espiral se encuentran cerrados en los extremos para que los
fluidos no se mezclen. El fluir continuamente entre curvas induce turbulencia en los fluidos, lo
cual mejora la transferencia de calor y reduce el ensuciamiento.

Estos equipos son muy utilizados en el manejo de fluidos viscosos, lodos y liquidos con sélidos
en suspension, asi como también en operaciones de condensacién y vaporizacién. Pocas
veces se requiere de aislantes, ya que son disefiados de tal manera que el refrigerante pase
por el canal externo (Holman, J., 1998)

Entre sus caracteristicas mas resultantes se pueden mencionar que se emplean con flujo en
contracorriente puro, no presentan problemas de expansion diferencial, son compactos y
pueden emplearse para intercambiar calor entre dos o mas fluidos a la vez.

En general los intercambiadores helicoidales ofrecen gran versatilidad en sus arreglos; siendo
posibles variar anchos, largos, espesores, materiales. De esta manera se logra que este tipo
de equipos requiera 60% menos volumen y 70% menos peso que las unidades de tubo y
carcaza comparables en la cantidad de calor transferido.

Fig. 2.8. Intercambiador helicoidal. [Kakac 2002]

En el presente trabajo, se utilizan los datos proporcionados de un evaporador helicoidal de
doble tubo. Instalado en el LITA. En el cual circula por el tubo interno circula agua a una
temperatura menor que el agua que circula por el espacio anular
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2.8. NUMEROS ADIMENSIONALES

Los nimeros adimensionales fundamentales en el tema de los intercambiadores de
calor son(Perry, 1999):

e NUmero de Prandtl (Pr): Es el numero adimensional que lleva el nombre en
honor al ingeniero y fisico aleman Ludwig Prandtl, el cual es el cociente de
multiplicar el calor especifico a presion constante por la viscosidad, entre la
conductividad térmica de un fluido, y se expresa de la siguiente manera:

pr=2% (2)
Donde;

C, = Capacidad calorifica a presion constante en ]/KgoK

u = viscosidad Kg/m s

k = conductividad termica W/m oK

Este numero representa la relacion entre la difusibon de movimiento y la
difusion de calor.

e Nimero de Reynolds (Re): Este nimero fue nombrado por Osborne Reynolds
quien hizo conocido su uso en 1883, se puede definir como la relacién entre las
fuerzas inerciales, y las fuerzas viscosas de un fluido. Nos ayuda para definir el
comportamiento tiene el fluido de trabajo, basandose en estos rangos:

Para flujo de fluidos en tuberias el nimero de Reynolds se obtiene segun lo
siguiente:

Re = — 3)

Donde:
D = didmetro de la tuberia en metros
v = velocidad del fluido enm/s

p = densidad del fluido en Kg/m3

u = viscosidad del fluido en Kg/m s
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Re < a 2100; se considera como flujo laminar.

2100 < Re < 4000; se considera como régimen de transicion.
Re = a 4000; se considera como flujo turbulento.

Tomado de Crane (2018)

e Numero de Nusselt (Nu): Se llama asi en honor a Wilhelm Nusselt, este
representa la relacion que existe entre el calor transferido por conveccion a
través del fluido y el que se transferiria si ocurriera solo por conduccion, se
calcula de la siguiente manera.

Nu= — (4)
Donde:
h = Coeficiente de transferencia de calor %

D = Diametro de la tuberia en metros

. P w
k = Conductividad térmica en——

2.9. TRANSFERENCIA DE CALOR Y METODO DE WILSON PLOT

Para empezar con el estudio, revisemos un poco sobre el proceso de transferencia de calor
en el evaporador.

El cambiador de calor helicoidal, es un equipo que consiste de dos tubos concéntricos en
forma helicoidal, por dénde en el tubo interior circula un fluido a una t1 (menor) y en el tubo
externo otro fluido a T2 (mayor), los fluidos pueden ser los mismos o diferentes, como agua,
vapor u otras soluciones. Para estudiar el calor transferido, se debe de analizar la
transferencia de calor del fluido de mayor temperatura al fluido de menor temperatura. Sin
embargo, existen resistencias a la transferencia de calor, por los fluidos y la pared del tubo.
Esto lo podemos observar en la siguiente figura:
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Fluido1aT1

Pared interna

Fluido2a T2

Pared externa

Fig. 2.9. Diagrama para ejemplificar las resistencias a la transferencia de calor

La transferencia de calor se da del fluido 1 al fluido 2. Asi, si hacemos un acercamiento en la
pared del tubo interno, tenemos:

Fluido Fluido
Interno Externo
T1 tl

Pared interna

Fig. 2.10. Transferencia de calor en la pared del tubo interno

Entre el fluido interno y el fluido externo se presenta la transferencia de calor por conveccién
en el tubo interno, conduccién y nuevamente conveccion.

La conveccién se expresa de acuerdo a la ley de enfriamiento de Newton (Kern 1999):

Q = hAAT (5)

Donde:
h = coeficiente de transferencia de calor en W/m?°K
A = area de transferencia en m?

AT = Diferencia de temperaturas en °K

Para el caso del fluido interno denominaremos al coeficiente de transferencia de calor h; y al
del interno h;
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En el caso de la pared interna, se presenta la transferencia de calor por otro mecanismo, por
conduccion. El modelo aplicable a la conduccion es el de Fourier (Holman 1998):

dr
Q=-kA_ (6)

Para la transferencia de calor global, se involucran las resistencias a la transferencia de calor,
en un coeficiente global de transferencia “U”:

Q = UAAT @)

Veamos de donde se obtiene este coeficiente global de transferencia de calor. Como se
menciond, la transferencia de calor presenta una serie de resistencias, las cuales
analogamente a las resistencias en serie eléctricas:

RT=R1+R2+"'+Rn (8)
, . . . 1
En este caso tenemos la primer resistencia en el fluido interno: A (9)
141
Ln"2
Para la pared interna: Rw = ';Tirl (10)
. 1
Para el fluido externo: (12)
hzA;

A1y Az son las &reas internas y externas correspondientemente

Tenemos:

Q = U,A,AT (12)
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(13)

Observando esto, contamos con todas las variables, inclusive k, la conductividad térmica, la
cual es propia del material del tubo. Asi notamos que lo més dificil de determinar son los
coeficientes de transferencia de calor. Para esto, se hace con el nimero de Nusselt, un
namero adimensional, ya mencionado, el cual relaciona la transferencia de calor por
conveccion y la conduccion:

9conv hAT hD
= =— 14
9cond kAT/ D k ( )

Para calcular el Nusselt se ocupan correlaciones, de este nimero adimensional en funcién de
otros, como el Reynolds y el Prandtl:

Nu = aRe“Prf (15)

Estas correlaciones son propias para cada sistema, no hay una correlacion universal.

Teniendo el Re y Pr, puede determinarse el Nu y finalmente los coeficientes de transferencia
de calor y el coeficiente global “U”. Holman (1998)

Para determinar la correlacion del Nu a utilizar, esta debe de obtenerse a partir de datos
experimentales lo cual sera unos de los objetivos del presente trabajo de tesis.

Este método lo propuso Wilson en el afio de 1915, para evaluar u obtener los coeficientes de
transferencia de calor en los condensadores, es aplicable cuando no se tiene datos de
temperatura de superficie.

El método Wilson Plot resulta una herramienta Util, y practica para el calculo se coeficientes
de transferencia de calor debido a las geometrias complejas y dificultad de medicién o
determinacion de temperaturas de superficie de los intercambiadores de calor.

El método se basa en la separacién de resistencias térmicas que influyen en el proceso de
transferencia de calor, como se menciond, englobandolas en una resistencia general “R,”.
Esta resistencia global, es entonces la suma de las resistencias:” R, “convectiva del lado
interno, "Ry," por la pared del tubo, "R," convectiva del lado externo del tubo. Asi:

ROV = Rl + RW + RZ (16)

Lo cual puede expresarse de acuerdo a los conceptos tedricos presentados previamente de
transferencia de calor:
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1 1 1
Rov =52, =m Y Rw iz 17)

Esta ecuacion de las resistencias a la transferencia de calor, hay que tenerla presente en las
siguientes secciones, ya que es de suma importancia (Flores, O. et al, 2013)

La contribucién importante del método consiste en hacer parte de la ecuacién constante. Esto
es, debido a que Ry, es constante, es posible determinar alguno de los coeficientes interno o
externo h,6 h,, manteniendo alguno de ellos constante. En esta ocasion el coeficiente h,, se
determina mediante lo que establece Rose (2004) y Cengel (2011).

_ 9eb
h=2 (18)

Una vez determinado el calor transferido de ebullicion, “gq.," en Watt, AT, la diferencia de
temperatura entre la superficie y la de saturacion. En la seccién de metodologia de calculo,
se explica con mas detalle.

Una vez determinado este coeficiente y con el area superficial del tubo interno (ver en la
seccion de metodologia de calculo, dimensiones geométricas), se tiene el primer término de
la ecuacion. La resistencia debida a la pared del tubo, es conductiva y se mantiene constante.

, , . 1
Asi entonces el término —— y Ry, son constantes.
1411

La transferencia del calor total, puede determinarse. En este sistema el calor que se esta
transfiriendo de un fluido caliente a uno frio, causa una evaporacion. Por lo cual el calor
utilizado en la evaporaciéon es el mismo que el transferido. Asi:

El calor por evaporacion:

Q = mAH (19)

El calor transferido, ecuacion (12)

Q = U,A,AT

Con lo que se determina U,A,. Con todo lo anterior obtenido anteriormente y el &rea externa
superficial A,, es posible determinar h,. Lo cual podria realizarse con algun método grafico,
de acuerdo al Wilson Plot tradicional (Fernandez, J., 2007). Cabe mencionar que el area que
se considera para el coeficiente global es la misma que el area externa, Az = Ao,
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El hacer esto para diferentes condiciones podria resultar poco practico. Por lo que una
segunda aportacién que realiza el Wilson Plot, conocido como Wilson Plot modificado, es
obtener una correlacion. Esto es, una correlaciéon de nimeros adimensionales como lo seria
el nimero de Nusselt (Nu), en funcién de los nimeros de Reynolds (Re) y Prandtl (Pr) para el
sistema en cuestién, el evaporador y las condiciones de operacion. Tanto para la parte interna,
como la externa del tubo, donde se esta presentando la transferencia de calor.

Finalmente, se procede a calcular el calor con las correlaciones obtenidas. Un proceso inverso
al realizado para la obtencion de h, y h,. Se calculan estos coeficientes con las correlaciones
obtenidas, la resistencia general a la transferencia de calor y finalmente el calor transferido.
Se compara el calor experimental con el simulado, si el coeficiente de correlacidén es superior
a 0.8 se considera una buena correlacion, que puede caracterizar el sistema. Sin la necesidad
de estar corriendo diferentes pruebas.

3. OBJETIVOS

3.1 OBJETIVO GENERAL

Evaluar los coeficientes de transferencia de calor de un evaporador helicoidal por el
método de Wilson - Plot y compararlos con datos experimentales.

3.2 OBJETIVOS PARTICULARES

e Desarrollar una metodologia, que permita calcular los coeficientes de transferencia
de calor a partir de datos experimentales y el método de Wilson — Plot.

e Obtener una correlacion de los nimeros adimensionales Nusselt como funciéon del
Reynolds y el Prandtl, para el sistema de estudio.

e Calcular los coeficientes de transferencia de calor mediante el modelo matematico
obtenido

e Comparar la potencia o flujo de calor experimental con respecto a la simulada para
validacién del modelo.
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4. JUSTIFICACION

Como se menciona anteriormente, los topicos relacionados con Energia, en todos sus
aspectos son de suma importancia. Esto tanto por los costos de produccion,
optimizacién y eficiencia, asi como las cuestiones ambientales. Es por eso, que el
presente trabajo aborda el tema de un procedimiento y obtencion de modelo
matematico para el calculo de coeficientes de transferencia de calor en un evaporador,
gue forma parte de un transformador térmico.

Los transformadores térmicos, son equipos que sirven para reutilizar energia de
desecho, proveniente de otros procesos e intercambiadores de calor. Utilizan esta
energia de desecho provenientes de fuentes de temperatura bajas y mediante este
equipo o bombas de calor, se incrementa la temperatura y vuelve a ser energia
aprovechable.

Uno de los elementos de este transformador térmico claves, es el evaporador, un
intercambiador de calor donde se presenta un cambio de fase de liquido a vapor,
mediante la transferencia de calor de un fluido caliente a un fluido frio. Los datos
utilizados en el presente trabajo, fueron obtenidos de un evaporador de tipo helicoidal
de doble tubo de un transformador térmico, ubicado en el LITA del CIICAp de la UAEM.

La importancia del presente trabajo, radica en que la mayor complejidad que se
presenta en un intercambiador de calor, es, el calculo de coeficientes de transferencia
de calor. Por lo que se propone, un método sencillo, el de Wilson - Plot y los nUmeros
adimensionales Reynolds, Prandtl y Nusselt. Facilitando el procedimiento de céalculo
y caracterizacion del equipo.

Se hace notar que no se realizé trabajo experimental. Sélo se tomaron datos
experimentales del evaporador y se utilizaron en los calculos y modelado. Utilizando
como fluido de trabajo, agua, en ambas partes interna y externa.
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5. METODOLOGIA DE CALCULO

En esta seccion, se describe paso a paso la metodologia de célculo que se planted y siguio,
para la determinacién teérica de los coeficientes de transferencia de calor, a partir de datos
experimentales obtenidos previamente. Los datos empleados son de flujos y temperaturas de
los fluidos del tubo interno y externo del evaporador helicoidal de doble tubo.

Se debe hacer énfasis que los modelos planteados, estan fundamentados en bases teoricas
sblidas. Lo que se demuestra en cada paso de la metodologia, que se presenta a
continuacion:

5.1. DETERMINACION DE LA ZONA DE FLUJO DE CALOR

Para comenzar con nuestro estudio del evaporador, debe de determinarse la zona de
ebullicion de acuerdo a Cengel (2011). El flujo de calor por ebullicion esta dado por:

Gebutticion = R(Ts — Tsqr) = RAT oxceso (21)

Donde h es el coeficiente de transferencia de calor convectivo en W/m? °K. Ts es la
temperatura en la superficie y Tsa la temperatura de saturacion en °K. El ATexceso, la
temperatura en exceso, la cual representa el exceso de la temperatura superficial por arriba
de la de saturacion del fluido.

Para el calculo del gep, inicialmente debe determinarse la zona de flujo de calor. Puesto que
segun Cengel (2011), para cada régimen de ebullicién, deben de usarse distintos modelos.
La zona de flujo es determinada por la temperatura en exceso segin Cengel (2011).

De estudios previos del grupo de investigacién. Lo mas probable es que el tipo de ebullicion
presentada en el evaporador sea nucleada.

Para determinar el flujo de calor por ebullicion nucleada, se tiene el siguiente modelo
propuesto por Rohsenow en 1952.

) —o)1V2 [ep(Ts—Ts )]
Qnucleada = Illhfg [g(pLa £ )] [ By s (22)

CsphpgPry
Donde

Gnucieada = flujo de calor en la ebullicién nucleada, W /m?

n; = viscosidad del liquido, kg/m s

hy

g = entalpia de vaporizacion,]/kg

g = aceleraciéon gravitacional m/s*
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p; = densidad del liquido, kg /m3

p, = densidad del vapor, kg/m3

o = tension superficial de la interfase liquido — vapor, N/m

Cp,1 = calor especifico del liquido, ] /kg °C

T, = temperatura superficial del calentador,°C

Tsu: = temperatura de saturacién del fluido,°C

Css = constante experimental dependiente de la combinacion superficie — liquido

Pr; = Numero de Prandtl del liquido

n = constante experimental que depende del fluido

5.2.

DETERMINACION DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR
DEL TUBO INTERNO hi

Una vez determinado el flujo de calor de ebullicién, tenemos de (1):

debutticion = Mi(Ts — Tsae) = RAT gxceso (23)
Por lo que:
— er
hl - ATexCeSO (24)

Con esto se determina hi, el coeficiente de transferencia de calor del lado interno.
(Cengel, 2011)
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5.3. DIMENSIONES GEOMETRICAS

Se prosigue con la determinacion de las areas, de acuerdo con lo mostrado por Flores
(2011) para el arreglo de los tubos concéntricos.

y/a

a
B
4

Fig. 5.1 Dimensiones geométricas del evaporador (vista lateral y corte frontal)

Tubo interno Tubo externo
(mm) (mm)
Diametro 9.52 19.05
externo
Diametro 6.22 15.75
interno
Diametro 240 240
helicoidal
Vueltas 4 4
Longitud 3500 3500
Altura 300 300

Para el célculo de las areas consideramos los didmetros de la siguiente forma.
Para el tubo interno, el area superficial:

A, = md,L = 0.058m? (25)

Para el tubo externo debemos de calcular un didmetro equivalente, puesto que es una zona
anular de flujo. Este didmetro equivalente se determina de acuerdo a Kern (1999).
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A su vez, el didmetro equivalente, se utiliza para calcular el area superficial del tubo externo.

_ di-dj

dog = =0.0165m (26)

2

Ay = A, = mdy4L = 0.155m? (27)

5.4 DETERMINACION DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR DEL
TUBO EXTERNO h2

Para la determinacion de este coeficiente de transferencia de calor, se debe de considerar un
coeficiente global de transferencia de calor multiplicado por su area, para un manejo mas
sencillo de la transferencia de calor, U.A,. Este coeficiente global de transferencia de calor,
es la suma de las resistencias correspondientes, conveccion interna en el tubo, conductividad
en la pared del tubo, como la conveccién externa en el tubo, como se mostré en la ecuacion
(13). Asi:

1 1 1
+ Ry + A,

Uvo hlAl

1

El término
hiA;

se determina previamente

El término Rw, relacionado con la resistencia de la pared del tubo, se determina a partir de la
ecuacion (10), presentada en la seccion 2.

LnRZ/R
Ry = —X1
w 21KL

Donde:

R, En el radio del tubo por la parte externa asociado a d, en m

R; Es el radio del tubo por la parte interna asociado a d; en m

k Es la conductividad térmica de la pared del tubo a la temperatura interna en W/m °K

L Es la longitud del tubo del evaporador en m
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El término de U.A,, se determina a partir de la transferencia de calor total, mostrada en la
siguiente ecuacion:

Q = U,A,LMTD (28)

Donde Q es el calor latente transferido por la evaporacion, ecuacion (19):

Q=Ti’lAH= Hl_HZ

Donde H, y H, son las entalpias del fluido caliente que circula por el tubo externo a la entrada
y salida respectivamente, y m el flujo masico de valor constante.

Este calor de la evaporacion es el transferido y de aqui se obtiene el término U,A,

El término LMTD, se refiere a una diferencia media logaritmica de las temperaturas de entrada
y salida en ambos tubos. Para manejar una media por el cambio de temperatura en ambas
corrientes. Observemos la siguiente figura que ilustra las temperaturas en el evaporador:

T1=79.5°C
( )
t1=31°C t2 =64°C
e e
J

T2 =
76.65°C

Fig. 5.2. Representacion de temperaturas y sentido de flujos en el evaporador

Nota: Las temperaturas mostradas sélo son representativas del rango de los datos utilizados
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Con esto el LMTD, se calcula de la siguiente manera:

(T1—-t2)—(T2-t1)
(T1-t2)
Ln(Tz—t1)

LMTD = (29)

Donde:

T1 = Temperatura de entrada del fluido externo °C
T, = Temperatura de salida del fluido externo °C
t1 = Temperatura de entrada del fluido interno °C

t = Temperatura de salida del fluido interno  °C

Una vez calculada la LMTD y el calor cedido, se determina UoAo. Para que junto con las areas
y Rw, se pueda determinar h,, de acuerdo a la ecuacion (7). Segun lo establecido por el
método de Wilson Plot (Fernandez-Seara, J. et al; 2007).

Para proceder con el calculo, determinamos la conductividad térmica del lado externo del tubo,
por tener una temperatura mayor. Esta temperatura esta comprendida en unos 78 °C
promedio.

5.5 DETERMINACION DE LOS NUMEROS ADIMENSIONALES Re, Pr y Nu

Con los datos obtenidos se calculan los niumeros adimensionales de Reynolds, Prandtl y
Nusselt, del lado externo del tubo, como se indica en la seccion (2.8). Considerando que el
flujo que se presenta en esta zona es anular. La zona comprendida entre los diametros d, y
ds;, como se observa en la seccion 5.3. Estos nimeros adimensionales, como se menciona
en secciones anteriores son de suma importancia por ser los representativos de la
transferencia de calor. Por métodos descritos en (Kern, Para el tubo interno se realiza el
mismo procedimiento descrito en la seccion (2.8). Sélo considerando el diametro interno d;.
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5.6 DETERMINACION DE LAS CORRELACIONES DEL NUMERO DE NUSSELT EN
FUNCION DE LOS NUMEROS DE REYNOLDS Y PRANDTL.

Cdémo se ha mencionado previamente, el método de Wilson Plot, resulta de gran utilidad para
determinar los coeficientes de transferencia de calor. A su vez se determinaron los nimeros
adicionales de Nusselt, Reynolds y Prandtl, de acuerdo al método de Wilson Plot modificado.

Esto, con la finalidad de determinar correlaciones para el célculo de los coeficientes de
transferencia de calor tanto para el interior y exterior del tubo del evaporador. La determinacién
y aplicacién de correlaciones de nimeros adimensionales es un método muy practico. Debido
a lo complicado que puede resultar con modelos estructurados el célculo tanto para
coeficientes de transferencia de calor y masa en los equipos de proceso. Se debe mencionar
gue el uso de correlaciones también tiene sus limitaciones, son modelos matematicos de un
sistema en particular, es decir no son modelos generales o universales como pueden resultar
modelos teéricamente estructurados (Rose, J. 2004).

En el método de Wilson Plot modificado, se propone utilizar los nimeros adimensionales para
obtener una correlacion que facilite el calculo de los coeficientes de transferencia de calor
(Ferndndez-Seara, J. et al; 2007). Esto con la finalidad de caracterizar nuestro equipo. Debe
obtenerse una correlacion tanto para el tubo interno, como para el externo. Finalmente, estas
correlaciones deben de validarse mediante la comparacion del calor transferido determinado
con los datos experimentales, como fue realizado en un principio y el calor calculado con los
valores obtenidos con estas correlaciones.

Lo que se propone en el Wilson Plot modificado es una correlacion como la presentada en la
ecuacion (15):

Nu = aRe®PrP

Es decir que el nUmero de Nusselt es una funcién de tipo exponencial de los nimeros de
Reynolds y Prandtl.

Esta funcion puede obtenerse directamente utilizando Matlab o puede realizarse una
regresion multilineal de la funcién, por minimos cuadrados en Excel o cualquier otra hoja de
calculo. Con la condicionalidad del coeficiente de correlacion, el cual debe ser lo méas cercano
a 1. En cuestiones de modelos matematicos un coeficiente de correlacién debe ser mayor a
0.8.
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57 DETERMINACION DE Qexp Y Qsim

Una vez validadas las correlaciones, se procede a la comparacion del calor transferido
experimental y el calor transferido simulado.

El calor experimental, se determina como se menciona previamente

Para la determinacion del calor transferido simulado, el procedimiento a seguir es de cierta
forma inverso del calor experimental. El procedimiento es el siguiente:

1. A partir de los numeros de Reynolds y Prandtl internos y externos, con las
correlaciones obtenidas se obtiene el nimero de Nusselt, y asi determinar los
coeficientes de transferencia de calor correspondientes.

2. Con los coeficientes obtenidos, las areas y la resistencia debida a la pared Ry, se
obtiene U,A4,.

3. Con la ecuacion (28) Q = U,A,ATy.rp, €l cual corresponde al calor transferido
simulado.

4. La comparacion de los dos cargas térmicas, Qgxp Y Qsm- Se realiza mediante un
método gréfico, realizando una gréfica la primera vs la segunda. Se efectla una
regresion lineal, si el coeficiente de correlacion obtenido es mayor a 0.8, el modelo y
el procedimiento se considera valido y es el fin del proceso de célculo.
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6. RESULTADOS Y DISCUSION

En esta seccion, se presentan los resultados del presente trabajo. Se muestran los calculos
de algunas corridas, para ilustrar la metodologia seguida. Toda la informacion generada
acerca de los resultados, puede ser consultada en la seccion de anexos.

Como ya se explicd en secciones anteriores, se utilizaron datos experimentales, obtenidos
previamente de un evaporador helicoidal de doble tubo, ubicado en el Laboratorio de
Ingenieria Térmica Aplicada (LITA) ubicado en el CIICAp de la UAEM, en el campus Chamilpa
en Cuernavaca Morelos. Los datos proporcionados fueron los flujos mésicos y, temperaturas
de entrada y salida tanto del tubo interno, como del externo del evaporador. Los cuales se
muestran a continuacion:

Tabla 2. Datos experimentales del evaporador

Tubo Interno Tubo externo
Flujo . Temperatura Temperatur |Flujo . Temperatura Temperatura
No masico =IO entrada a salida masico Presion entrada salida
[kg/s] Bar [°C] [°C] [kg/s] Bar [°C] [°C]

1 0.0002217 0.2154 31.015 64.431 0.052 0.8161197 79.515 76.534
2 0.0002197 0.21499 31.018 64.408 0.052 0.8161197 79.512 76.558
3 0.0002208 0.21582 31.002 64.42 0.052 0.8161197 79.527 76.558
4 0.0002162 0.21428 31.03 64.437 0.052 0.8161197 79.532 76.624
5 0.0002163 0.21554 31.041 64.42 0.052 0.8161197 79.545 76.637
6 0.0002167 0.21463 31.052 64.425 0.052 0.8161197 79.552 76.638
7 0.0002179 0.2175 31.055 64.445 0.052 0.8161197 79.555 76.627
8 0.0002179 0.21601 31.036 64.437 0.052 0.8161197 79.558 76.629
9 0.0002183 0.21765 31.052 64.437 0.052 0.8161197 79.558 76.624
10 0.0002236 0.21901 31.03 64.434 0.052 0.8161197 79.532 76.528
11 0.000219 0.21725 31.042 64.437 0.052 0.8161197 79.538 76.595
12 0.000218 0.21772 31.046 64.407 0.052 0.8161197 79.535 76.606
13 0.0002174 0.21634 31.052 64.422 0.052 0.8161197 79.538 76.615
14 0.0002206 0.21767 31.052 64.428 0.052 0.8161197 79.532 76.568
15 0.0002209 0.21858 31.055 64.407 0.052 0.8161197 79.535 76.568
16 0.0002217 0.21718 31.039 64.44 0.052 0.8161197 79.543 76.563
17 0.0002175 0.21856 31.071 64.416 0.052 0.8161197 79.52 76.598
18 0.0002225 0.21695 31.052 64.428 0.052 0.8161197 79.535 76.545
19 0.0002145 0.21839 31.112 64.439 0.052 0.8161197 79.552 76.67
20 0.000215 0.21714 31.124 64.457 0.052 0.8161197 79.551 76.661
21 0.0002145 0.21633 31.112 64.439 0.052 0.8161197 79.549 76.666
22 0.0002177 0.21738 31.118 64.424 0.052 0.8161197 79.549 76.623
23 0.0002179 0.21813 31.144 64.421 0.052 0.8161197 79.554 76.626
24 0.0002156 0.21584 31.115 64.394 0.052 0.8161197 79.534 76.635
25 0.0002156 0.21737 31.121 64.379 0.052 0.8161197 79.549 76.652
26 0.0002146 0.21638 31.089 64.403 0.052 0.8161197 79.551 76.666
27 0.0002186 0.21675 31.099 64.397 0.052 0.8161197 79.543 76.605
28 0.00022 0.21728 31.112 64.424 0.052 0.8161197 79.557 76.6
29 0.0002192 0.21669 31.109 64.419 0.052 0.8161197 79.555 76.609
30 0.0002198 0.21673 31.145 64.438 0.052 0.8161197 79.562 76.607
31 0.0002196 0.21574 31.162 64.426 0.052 0.8161197 79.58 76.692
32 0.0002202 0.21673 31.156 64.42 0.052 0.8161197 79.571 76.698
33 0.0002164 0.21599 31.171 64.414 0.052 0.8161197 79.554 76.622
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6.1. DETERMINACION DE LA ZONA DE FLUJO CALOR

Como se mencion6 en la seccién 5.1., para empezar con la metodologia de calculo, se
requiere determinar la zona de flujo y pon ende el calor de ebullicion con la ecuacion (21)

Qebullicin = h(TS - TSat) = hATexceso

Para esto requerimos de la temperatura de la superficie Ts (Promedio de temperaturas de la
entrada y salida del tubo externo). La temperatura de saturacion

Ts =78.087 °C (promedio de datos proporcionados)
Tsat = 61.4901 °C (a una Psat = 21.457 KPa del tubo interno).
Con esto, se calcula el ATexceso = (78.087 — 61.4901) = 16.596 °C =16.596 °K

Con este valor, y la curva de ebullicion de Cengel (2011), determinamos la zona de flujo de
calor. Como se menciona en el capitulo 5. Lo cual se muestra a continuacion:

Ebullicién en Ebullicion Ebullicion Ebulliciéon
conveccion natural nucleada de ransicion en pelicula
T T T T
ILas hur-: : Flujo maximo :
Ibujas se | : (cn'licu.) de culur,:
laplastan | cl\y/ D enix !
10° - | enel | 1 i E
< | liguido | | |
< T ¥ | |
% | | | |
E i i I I
= | | I |
. 5 | | | |
§ 10° = : | : :
3 I 8 | |
] | | | |
S | jr———————] |
| | L ay | D
4 | | , | | . ’ .
10 Al | burbujas I\ Punto de Leidenfrost, g o
| se elejan | | .
: : hastajla : :
| | superfjcie | |
| | librk | |
103 1 L1 v 1 L i 1
1 ~5 10 ~30 100 ~120 1 000
ATcxcan e Ts 0 Tul °C
ATex =16.6 °C

Fig. 6.1. Curva tipica de ebullicion para agua a 1 atm (Cengel 2011)
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El modelo propuesto por Rohsenow en 1952, representa graficamente G.pyiricisn €N W/m2 VS
AT, ces0 €n °C. Para la Temperatura en exceso obtenida alrededor de 16.6 °C, la zona que
corresponde es la ebullicion nucleada con un calor de ebullicion del orden de 10° W/mz.
Obtenido con la ecuacion (22)

Los resultados de las demas corridas se muestran en el Anexo 1.

6.2. EBULLICION NUCLEADA

La ebullicién nucleada segun Cengel (2011) es la formacién de burbujas en ciertas zonas de
calentamiento o nucleos en los niveles bajos de temperatura en exceso. A medida que la
temperatura en exceso aumenta estos nucleos aumentan también. Se distinguen dos zonas
en la ebullicién, una donde las burbujas se encuentran en el liquido, y la otra las burbujas se
elevan hasta la superficie libre. Se hace notar que es un sistema de dos fases, liquido — vapor.

Con la ecuacién (22), se calcul6 el calor de ebullicién, como se menciona en el apartado de
metodologia de célculo.

9oL — pv)]l/ 2 [Cp(Ts ~ Tsar)]’
[0}

. - uh
Anucleada = H1lfg [ Csf hfg PT‘ln

Los valores utilizados de las distintas propiedades fueron obtenidos de Cengel (2011),
mencionando que varias de estas propiedades son funcién de la temperatura, por lo cual
presentan ligeros cambios, considerados en toda la serie de calculos. Se presentan valores
promedio. Haciendo la mencion que los datos no se encontraban a las temperaturas del
evaporador, por lo que se tuvieron que interpolar los datos, asi como en los demas célculos.

uy = 4561074 K9/
hpg = 235 10°K]/Kg
g=981M/,
p; = 9823 Kg/m3
py = 0.14 Kg/m3
o =0.066 N/m
Pr, =291
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La temperatura superficial y saturacion fueron mencionadas con anterioridad. El valor de la
constante superficie — liquido Cst = 0.013 y n = 1, de acuerdo con Cengel (2011).

Con esto, calculamos el calor de ebullicion q.pyuicisn = 1.8 a 1.9 x 10° W /m?. Este rango se
debe a las variaciones de temperatura que fue mencionada previamente. Asi como también
se observa lo predicho por el modelo que el calor de ebullicién seria menor a 1 * 106 W/m?

6.3. DETERMINACION DE h,(coeficiente de transferencia de calor del tubo
interno)

Con el valor del calor de ebullicion calculado de 1.8 a 1.9 * 10°W /m?, tenemos de (24):

Qep _ 1.85%10°W/m?

h. = =
LTAT,, 16.6 °K

Con lo cual se obtienen valores de 1.12 a 1.16 *10* W/m? °K, del coeficiente interno de
transferencia de calor. El valor de 1.85*10° W/m? es un promedio de los valores obtenidos del
calor de ebullicién. Recordando las pequefias variaciones en la temperatura, lo que nos lleva
a variabilidad en las propiedades del sistema y por ende las pequefas fluctuaciones en los
valores del coeficiente interno de transferencia de calor

6.4. DETERMINACION DE h,, (coeficiente de transferencia de calor tubo
externo)

Como se menciona en la seccién 2 y 5, utilizamos la ecuacion (13):

1
+ Ry +
Uvo hiAi v thZ

Esta ecuacion como se describe en la seccion anterior, representa una resistencia global a la
transferencia de calor de nuestro sistema. La cual resulta de forma analoga a las resistencias
eléctricas en serie, de la suma de las resistencias. Asi, las resistencias que se presentan a la
transferencia de calor son las del lado interno del tubo, la pared del tubo y el exterior del tubo.
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Las resistencias asociadas al interior y exterior del tubo, son de tipo convectivo; mientras que
la debida a la pared es conductiva.

1

La resistencia interna — se determina previamente con el valor de h;calculado y el area

141
interna del tubo A;, que se muestra en las dimensiones geométricas de la metodologia de

calculo.

El término Ry,, relacionado con la resistencia de la pared del tubo, se determina con la
ecuacion (8) de la seccidén anterior

tnR2fp 15000952/
_ 1 _ 0.00622 _ -30
Ry = 2nkL  2m(163)(3) 1.38 % 107°°K/W

Teniendo en cuenta que Kk, la conductividad térmica del tubo de acero inoxidable es de 16.3
W/ m °K y la longitud del tubo es de 3 m.

El término de UoAo, se determina a partir de la transferencia de calor total con la ecuacion
(28):

1 LMTD

Uo4o Q

El calor que se va a transferir, es el de evaporacién, ecuacion (19)

J J J
= (0.052K (332983.97— — 320469.73 —) = 650.74-
Q = (0.052Kg/s) ko ko ;

El flujp méasico, como se observa en los datos presentados previamente se mantiene
constante, tanto en el tubo interno como en el externo.

Se toma como ejemplo una corrida de los datos. EL valor de este calor, fluctia entre los 634
a 650 J/s. Debido a que hay una ligera variacion de las temperaturas de entrada y salida del
tubo externo.

Debido a la diferencia de temperaturas de entrada y salida, en el tubo externo e interno, debe
emplearse una media logaritmica entre esas temperaturas, como se describe en la seccion
anterior.
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La temperatura media logaritmica de una corrida se calcula con la ecuacion (29):

(T, —t;) — (T, — t;) _ (79.515 — 64.431)(76.534 — 31.015)

T, —t) (79.515 — 64.431)
Intr, =) In 76532 —31.019)

LMTD = = 27.55°C

Nota: Las temperaturas utilizadas son de una corrida de los datos experimentales.

Como se menciona en la seccién anterior, una vez calculada la LMTD vy el calor cedido, se
determina U,A,. Para que junto con las areas y Ry, se pueda determinar h,, de acuerdo a la
ecuacion (7).

Los valores obtenidos del coeficiente de transferencia de calor del lado externo “h,”, se
obtienen en un rango entre 157 a 164 W/m2 oK

A, se considera Ay, por que la transferencia de calor se presenta del exterior al interior.

Nota: Para esta area A,, como se menciona en el apartado de la metodologia de célculo, debe
considerarse el diametro equivalente.

Ver el Anexo 2 para el célculo de todas las corridas

6.5. DETERMINACION DE Re,, Pry y Nu,

Con los datos obtenidos se calculan los nimeros de Reynolds, Prandtl y Nusselt, de caracter
adimensional, del lado externo del tubo, como se indica en la seccién (2.8). Considerando que
el flujo que se presenta en esta zona es anular. Es decir, considerando la zona entre los
diametros d. y ds. Secc. 5.3. El area de flujo se determina segun lo siguiente:

Area de flujo = (d2 — d3) = 2.14 * 10~*m?
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A partir de esto se calcula la velocidad v= AE (30)
f

Donde Q es el flujo volumetrico y Ar el area de flujo, obtenida previamente.

El flujo volumétrico lo obtenemos de acuerdo a lo siguiente:

M
Q=7 (31)

Donde M = flujo masico enKTgy p la densidad promedio de 972.9 kg/m3, la cual puede
presentar una pequefia variacion por la variacién de la temperatura.

Asi:

M 0.052kg/s
172 = —= = 02488m/5

pA (972.94%) (2.14 + 10~*m2)

Para calcular el nimero de Reynolds “Re,” del tubo externo, se considera el diametro
equivalente, el cual se muestra el ejemplo de célculo de una de las corridas de los datos
experimentales. La viscosidad de forma similar a la densidad, su valor promedio fue de
3.64*10% Kg/m s.

(0.0165m)(0.2488 %)(972.94%

Re, = = 10996.446

3.64 « 10~4—K9_
m-—S

Los nimeros de Reynolds se obtuvieron en un rango entre 1.09 y 1.1*10%, nuevamente por
las pequefas variaciones de temperatura.

Para el calculo del Numero de Prandtl del tubo externo Pr;:

De forma similar las propiedades fisicoguimicas presentan variaciones por las pequefias
diferencias presentadas en las temperaturas. En este caso en las tres, C,, u y K. Asi:

I -4+ _Kg
Cot (4195'4196—Kg°1(> (3.64%10 preg—

Pr, = =227

K 0672 W/ oy
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Los valores obtenidos del nimero de Prandtl, se encuentran en el rango comprendido entre
2.2685 a 2.2705. En este caso de forma similar el Cp promedio fue de 4195.4 J/Kg °K y la
conductividad térmica promedio “k” fue de 0.672 W/m? °K

Para el calculo del nUmero de Nusselt del tubo externo Nu,:

En este numero, el Nusselt, también se presentan pequefias variaciones por las diferencias
en temperaturas. En el coeficiente de transferencia de calor del lado si es mas apreciable la
variabilidad de los valores obtenidos, puesto que proviene de un proceso de célculo més
elaborado como se aprecia en la seccién 6.4.

(162541 W/ ;.,)(0.0165m)

Nu, = 3.995
? 0.672W/ oy

Los valores obtenidos del nimero de Nusselt se encuentran comprendidos en un rango de
3.9 a4.03.

En el Anexo 3, se aprecia con mas detalle los valores obtenidos.

6.6. DETERMINACION DE Re,, Pry y Nu,

De forma similar, se obtienen los nUmeros adimensionales de Reynolds, Prandtl y Nusselt del
lado interno del tubo, como se indica en la seccion (2.8). En esta parte interna del tubo, sélo
se considera el diametro interno d;. De forma similar que, en la seccién anterior, en la
densidad y viscosidad se presentan pequefias variaciones. Como es sabido, el nimero de
Reynolds es una funcién principalmente de la velocidad y en esta, se presentan diferencias
importantes.

NuUmero de Reynolds

(622 107m)(7.37 » 10 11)(989.01 %4
m” _ 79.713

Rel =

5.69 « 10+ 9 _
m-—sS
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El rango de valores del nimero de Reynolds fue entre 78.3 a 80.5, esto debido a la variabilidad
antes mencionada

NUmero de Prandtl

(4180.54)(5.69 » 10~ -9
Pr, = W m=S_ —3714
0.64 W/, °K

El rango de valores del nimero de Prandtl fue entre 3.709 a 3.715, esto por la variabilidad
antes mencionada

NUmero de Nusselt

(1.15 * 10* W/m2 o) (6:22 1073 m)

=1.11 % 102
0.64 W/ op

Nul =

Los valores de h; presentan una variabilidad importante por el orden de magnitud de 10%.
Estos se presentaron en un rango entre 1.11 a 1.17 W/m? °K

Los valores obtenidos para el Nu, oscilan en un rango entre 1.08 a 1.13*10%, por la misma
situacién mencionada anteriormente.

Los resultados de todas las corridas se pueden observar en el Anexo 4
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6.7. DETERMINACION DE LAS CORRELACIONES DEL NUMERO DE
NUSSELT, EN FUNCION DE LOS NUMEROS DE REYNOLDS Y PRANDTL.

La determinacion de las correlaciones para el tubo interno y externo, siguen el siguiente
modelo, de acuerdo a lo mostrado en secciones anteriores (15):

Nu = aRe®PrP

A partir de los valores obtenidos de los nUmeros adimensionales de los datos experimentales
se determinaron las correlaciones para ambos tubos. En el caso del tubo interno esto fue
realizado utilizando directamente el software Matlab y para el tubo externo mediante el uso de
regresion lineal multiple en Excel. Esto se realizé de esta forma, debido a los resultados que
se obtuvieron, por los métodos de regresiéon empleados en cada software difieren.

En Matlab, anicamente se capturan los datos y se obtiene la correlacion buscada. Los errores
del modelo con respecto al valor experimental de Nusselt tienen un error promedio del 0.787%
y un coeficiente de correlacién superior a 0.8. La correlacion obtenida para el tubo interno es
la siguiente:

Nuy = 17.6Re 03525 py3241 (32)

Por otro lado, para el tubo externo, se realizdé con una regresion lineal multiple. Para poder
realizar esto debe de linealizarse la correlacién. Esto re realiza aplicando logaritmos, en este
caso logaritmo natural, esto es:

LnNu = Ln[aRe“Pr?] (33)

LnNu, = Lna + alnRe + bLn Pr (34)

Con los logaritmos de los nimeros adimensionales se realizé la regresion lineal mdltiple en
Excel, obteniendo la siguiente correlacién con un coeficiente de correlacion de 0.87y un error
promedio con respecto al valor experimental de 0.47%:

LnNu, = 858.742 — 86.428LnRe — 64.774LnPr (35)
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6.8.

DETERMINACION DE Qexp Y Qsim

Una vez determinadas y validadas las correlaciones, se procedid a evaluar y validar toda la
metodologia de célculo con la comparacion del calor transferido en el equipo (Qexp) Y €l calor
calculado o simulado (Qsim) con los modelos obtenidos

El calor experimental, se determind como se menciona previamente en la seccién 6.4.

De acuerdo con la metodologia de calculo, los resultados para el calor simulado fueron los
siguientes:

1.

3.

Se calcularon los nimeros de Nusselt con las correlaciones obtenidas, tanto del tubo
interno, como externo y por ende los coeficientes de transferencia de calor de ambos
lados. Los valores del Nusselt del tubo interno calculados se encontraron en el rango
entre 109 y 112. Mientras que para el lado externo entre 3.8 y 4, como se mostré en
la seccién anterior. Los coeficientes de transferencia de calor para el tubo interno
estuvieron en el rango de 11300 a 11550 W/m? °K. Para el tubo externo, los
coeficientes de transferencia de calor se encontraron en el rango entre 158 a 163 W/m?
°K. Estos resultados de los coeficientes de transferencia de calores experimentales,
simulados y sus % de diferencia, se muestran en el Anexo 6.

Con los coeficientes obtenidos, las areas y la resistencia debida a la pared Ry, se
determin6 U,A,. El valor de Ry, fue obtenido previamente. Es un valor constante,
puesto que depende Unicamente de la conductividad térmica del material, y las
dimensiones geométricas de los tubos. El valor obtenido de U,A4, calculado, se
encuentra en el rango de 22.6 @ 23.6 J/s °K.

Teniendo el coeficiente global de transferencia de calor, el ATy p para todas las
corridas, determinado previamente. Con la ecuacion (28) Q = U,A,ATyirp, fue
determinado el Qsim, €n un rango entre 624 a 651 J/s, muy similar a los valores
experimentales.

Se realiz6 la comparacion de los dos cargas térmicas, Qgxp Y Qsin- Obteniéndose un
grafico con un coeficiente de correlacion de 0.8034. Lo cual representa que el modelo
obtenido es confiable para el propésito del presente trabajo.

Todo lo que se menciona anteriormente, se puede ver reflejado en el grafico que se muestra
a continuacion, Fig. 6.2:
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Validacion del modelo

660.000
y = 0.9722x + 18.406
655000 R?=0.8034

650.000
645.000 ° .o >

640.000 X 4 o
e

635.000 e ®

Q Exp (W)

630.000
625.000

620.000
620.000 625.000 630.000 635.000 640.000 645.000 650.000 655.000

Qsim (W)

Fig. 6.2. Comparacion de las cargas térmicas, experimental (Qexe) Vs la simulada con los
modelos obtenidos (Qs).

En esta gréafica se observa claramente una correlacion entre ambas. Asi como una
dispersién apreciable. Esta dispersion puede deberse a la gran variabilidad del
sistema, por el nUmero de variables que se tienen presentes y la funcionalidad entre
ellas. Algo importante de mencionar, en lo observado en el proceso de célculo, es la
sensibilidad en el numero de Prandtl, una pequefia variacion afecta
considerablemente los resultados en las correlaciones. Lo cual, segun lo reportado en
la literatura, el niumero de Prandtl, al contrario del nimero de Reynolds, con valores
muy grandes, una pequefa variacion es despreciable. Mientras que en el caso del
numero de Prandtl, una pequefia variacion es muy significativa.
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7. CONCLUSIONES

Se desarroll6 una metodologia de célculo para los coeficientes de transferencia de
calor de un evaporador helicoidal ubicado en el LITA (Laboratorio de Ingenieria
Térmica Aplicada) ubicado en el CIICAp de la UAEM, a partir de datos experimentales.
Esta metodologia se basé en el método de Wilson — Plot modificado, de acuerdo a lo
reportado en la literatura (Rose, J. 2004; Fernandez-Seara, J. et al; 2007).

Al tratarse de un sistema de dos fases (liquido — vapor), se determino el calor de
ebullicién q,,, en la zona correspondiente en funcion de la temperatura en exceso,
segun lo reportado por Cengel (2011). Obteniéndose valores de qepyuicisn = 1.8 a 1.9 x
10> W/m?, en acorde con lo planteado en este modelo.

A partir de este calor de ebullicion fue determinado el coeficiente de transferencia de
calor del tubo interno “h;”. En un rango de 1.12 a 1.17 *10*W/m? °K.

A partir de la ecuacién de transferencia de calor general, se determind la resistencia
global a la transferencia de calor U,A4,, con el calor transferido en la evaporacion y el
LMTD. Con valores 22.7 a 23.8 J/s °K.

De acuerdo a lo planteado en el método de Wilson — Plot, con el coeficiente de
transferencia de calor del tubo interno, la resistencia a la transferencia de calor por la
pared “Rw”, la resistencia global a la transferencia de calor y las areas superficiales
correspondientes. Fue determinado el coeficiente de transferencia del tubo externo
“h,”. Con valores entre 157 a 164 W/m? °K.

Se determinaron los nimeros adimensionales Nusselt, Reynolds y Prandtl, tanto para
el tubo interno, como el externo. Esto con la finalidad de obtener dos correlaciones,
para ambos lados del tubo, con la finalidad de obtener de una forma mas practica,
ambos coeficientes de transferencia de calor.

Con las correlaciones obtenidas, se determinaron los nimeros de Nusselt, para a su
vez determinar los coeficientes de transferencia de calor, de ambos lados del tubo.
Los valores calculados se encontraron muy cerca de los valores obtenidos con los
datos experimentales, con diferencias menores al 1%. Esto con la finalidad de
determinar la resistencia global a la transferencia de calor U,A, simulado y junto con
la LMTD, la carga térmica simulada Qg;,y,.

Para la validacion de los modelos y metodologia. Se realizé una comparacion de las
cargas térmicas experimental y simulada. Esto mediante un gréafico y una regresion
lineal. En el grafico se observa que existe una relacion lineal, con un coeficiente de
correlacion de 0.8034, el cual puede considerarse satisfactorio para los objetivos que
se fijaron para el presente trabajo.

Cabe mencionar algo muy importante. Debido al gran numero de datos y la
multivariabilidad del sistema, existe una dispersioén considerable. Sin embargo, como
se menciona, para los objetivos propuestos se cumple satisfactoriamente.
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8. RECOMENDACIONES

En trabajos siguientes, mis recomendaciones se sitlan en los siguientes aspectos:

e Cubrir mas zonas del evaporador, para manejar diferentes nimeros de
Reynolds, Prandtl y por ende Nusselt. Para un mejor entendimiento del
equipo.

¢ Realizar un estudio mas detallado del mismo, debido a su complejidad como
se describe en el marco teodrico.

e Explorar otras herramientas para el calculo numérico que permita un mejor
manejo de datos y que arroje resultados mas representativos y confiables.

¢ Probar otros fluidos de trabajo como el NHz/H.O y H,O/BrLi. Mencionado en
Flores (2011).
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9. ANEXOS

9.1.

Anexo 1. Temperatura en exceso Yy Qeb

geb hl (W/m2
Tex (°K) (W/m2) °K)
16.453 188879.67 | 11480.09921
16.504 190342.119 | 11533.39353
16.430 188375.23 | 11465.64698
16.616 193755.839 | 11660.58134
16.506 190801.914 | 11559.87222
16.599 193400.786 | 11651.40128
16.313 185558.485 | 11374.88139
16.462 189624.327 | 11519.00331
16.298 185160.194 | 11360.72745
16.104 179520.692 | 11147.80972
16.313 185386.717 | 11364.31154
16.271 184277.07 | 11325.56591
16.412 188153.845 | 11464.09052
16.255 183713.495 | 11301.75661
16.167 181367.707 | 11218.10281
16.306 185112.437 | 11352.10741
16.177 181672.779 | 11230.39792
16.316 185279.672 | 11355.68245
16.246 183879.819 | 11318.76154
16.363 187029.99 | 11429.79838
16.444 189248.855 | 11508.38278
16.320 185706.683 | 11379.2312
16.250 183854.582 | 11314.04604
16.470 189769.87 | 11522.45528
16.335 186228.737 | 11400.40483
16.441 189149.217 | 11505.06041
16.370 186973.202 | 11421.92317
16.322 185716.406 11378.2072
16.384 187407.596 | 11438.75093
16.382 187386.608 | 11438.46776
16.531 191825.837 | 11604.08271
16.432 189107.62 | 11508.3971
16.458 189488.011 | 11513.19517
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9.2

Anexo 2. Calculo de h2

H entrada H salida UoAo (J/s h2 (W/m2
(/s) (/s) Q(J/s) LMTD (°K) | °K) °K)
332983.97 | 320469.732 650.740 27.556 23.616 162.542
332971.376 | 320570.484 644.846 27.578 23.383 160.795
333034.346 | 320570.484 648.121 27.586 23.495 161.656
333055.336 | 320847.552 634.805 27.591 23.008 157.975
333109.91 | 320902.126 634.805 27.614 22.989 157.882
333139.296 | 320906.324 636.115 27.612 23.038 158.199
333151.89 | 320860.146 639.171 27.594 23.163 159.262
333164.484 | 320868.542 639.389 27.610 23.158 159.149
333164.484 | 320847.552 640.480 27.602 23.204 159.569
333055.336 | 320444.544 655.761 27.559 23.795 164.055
333080.524 | 320725.81 642.445 27.580 23.293 160.227
333067.93 | 320771.988 639.389 27.603 23.164 159.290
333080.524 | 320809.77 638.079 27.595 23.123 158.917
333055.336 | 320612.464 647.029 27.569 23.469 161.556
333067.93 | 320612.464 647.684 27.586 23.478 161.671
333101.514 | 320591.474 650.522 27.572 23.594 162.451
333004.96 | 320738.404 637.861 27.573 23.133 159.116
333067.93 | 320515.91 652.705 27.563 23.680 163.086
333139.296 | 321040.66 629.129 27.591 22.802 156.629
333135.098 | 321002.878 630.875 27.569 22.883 157.171
333126.702 | 321023.868 629.347 27.588 22.813 156.615
333126.702 | 320843.354 638.734 27.581 23.158 159.222
333147.692 | 320855.948 639.171 27.579 23.176 159.387
333063.732 | 320893.73 632.840 27.598 22.931 157.475
333126.702 | 320965.096 632.404 27.624 22.893 157.260
333135.098 | 321023.868 629.784 27.624 22.798 156.510
333101.514 | 320767.79 641.354 27.597 23.240 159.800
333160.286 320746.8 645.501 27.581 23.404 161.032
333151.89 | 320784.582 643.100 27.588 23.311 160.318
333181.276 | 320776.186 645.065 27.565 23.401 160.984
333256.84 | 321133.016 630.439 27.612 22.832 156.711
333219.058 | 321158.204 627.164 27.614 22.712 155.874
333147.692 | 320839.156 640.044 27.573 23.213 159.553
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9.3.

Anexo 3. Numeros adimensionales. Rez, Pr2y Nuz

v2 (m/s)

Re2

Pr2

Nu2

0.248836

10996.4461

2.27047692

3.99537734

0.248837

10997.9051

2.27022987

3.95253303

0.248838

10998.9475

2.27005339

3.97375884

0.248844

11003.8841

2.269218

3.88355003

0.248846

11005.6929

2.26891205

3.88138474

0.248846

11006.2496

2.26881791

3.88919194

0.248846

11005.6929

2.26891205

3.91530842

0.248846

11006.0409

2.26885321

3.9125477

0.248846

11005.6929

2.26891205

3.92283555

0.248837

10997.2103

2.27034751

4.03260604

0.248842

11002.2844

2.26948864

3.93881667

0.248843

11002.8408

2.26939451

3.91581344

0.248843

11003.6754

2.2692533

3.90670383

0.248840

10999.9901

2.26987691

3.97135333

0.248840

11000.1986

2.26984162

3.9741957

0.248840

11000.4071

2.26980632

3.99338237

0.248841

11001.2414

2.26966513

3.9114454

0.248838

10998.6

2.27011222

4.00887217

0.248849

11008.477

2.26844132

3.85073769

0.248848

11007.7808

2.26855901

3.86401619

0.248848

11007.9897

2.2685237

3.8503542

0.248845

11004.9971

2.26902973

3.91428132

0.248845

11005.5538

2.26893559

3.91836343

0.248845

11004.7884

2.26906503

3.87132562

0.248847

11007.0152

2.26868846

3.86614766

0.248848

11008.1289

2.26850016

3.84779131

0.248843

11003.3276

2.26931214

3.92839063

0.248844

11003.9536

2.26920624

3.95872088

0.248844

11004.4406

2.26912387

3.94117849

0.248845

11004.7884

2.26906503

3.95758111

0.248852

11011.959

2.26785284

3.85294223

0.248852

11011.75

2.26788816

3.83236396

0.248845

11005.2754

2.26898266

3.92243383
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9.4.

Anexo 4. Numeros adimensionales. Re1, Pr1y Nu1

vl (m/s) Rel Prl Nul
0.00738 79.71354 3.71411 | 111.43080
0.00731 78.98083 3.71483 | 111.95055
0.00735 79.37354 3.71497 | 111.29344
0.00719 77.75003 3.71335 | 113.18004
0.00720 77.78198 3.71357 | 112.20327
0.00721 77.93655 3.71299 | 113.08970
0.00725 78.38366 3.71217 | 110.40300
0.00725 78.36544 3.71314 | 111.80512
0.00726 78.52011 3.71256 | 110.26695
0.00744 80.40915 3.71346 | 108.20333
0.00729 78.76511 3.71292 | 110.30294
0.00725 78.38790 3.71386 | 109.92999
0.00723 78.18629 3.71310 | 111.27201
0.00734 79.34125 3.71289 | 109.69566
0.00735 79.43683 3.71353 | 108.88585
0.00738 79.73619 3.71292 | 110.18449
0.00724 78.23101 3.71263 | 109.00221
0.00740 80.02460 3.71289 | 110.21907
0.00714 77.19450 3.71033 | 109.85219
0.00715 77.39444 3.70926 | 110.92620
0.00714 77.19450 3.71033 | 111.69252
0.00724 78.34004 3.71066 | 110.44015
0.00725 78.42755 3.70983 | 109.80474
0.00717 77.56230 3.71184 | 111.83423
0.00717 77.55629 3.71217 | 110.65073
0.00714 77.19125 3.71245 | 111.66747
0.00727 78.63275 3.71231 | 110.86006
0.00732 79.16362 3.71087 | 110.43094
0.00729 78.87031 3.71116 | 111.01951
0.00731 79.12368 3.70918 | 111.01010
0.00731 79.05509 3.70900 | 112.61677
0.00733 79.26289 3.70944 | 111.68961
0.00720 77.90109 3.70911 | 111.73508
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9.5.

Anexo 5. Comparacién de los numeros de Nusselt, experimental
(Nuexp) y simulado (Nusim).
Nuselt Nuselt Nuselt h2 Nusselt h2 | % Dif % Dif
hl exp hl sim exp sim Nusselt 1 Nusselt 2
111.431 110.107 3.995 4.001 1.188 0.149
111.951 110.739 3.953 3.990 1.082 0.941
111.293 110.450 3.974 3.968 0.758 0.133
113.180 111.561 3.884 3.917 1.430 0.857
112.203 111.557 3.881 3.895 0.576 0.346
113.090 111.379 3.889 3.889 1.513 0.007
110.403 110.947 3.915 3.895 0.493 0.524
111.805 111.055 3.913 3.884 0.671 0.725
110.267 110.879 3.923 3.895 0.555 0.715
108.203 109.518 4.033 4.000 1.215 0.805
110.303 110.723 3.939 3.933 0.381 0.159
109.930 111.107 3.916 3.927 1.071 0.275
111.272 111.192 3.907 3.912 0.072 0.138
109.696 110.274 3.971 3.959 0.528 0.321
108.886 110.263 3.974 3.963 1.265 0.270
110.184 109.976 3.993 3.957 0.189 0.912
109.002 111.112 3.911 3.942 1.935 0.790
110.219 109.753 4.009 3.979 0.423 0.737
109.852 111.709 3.851 3.865 1.690 0.380
110.926 111.445 3.864 3.864 0.467 0.010
111.693 111.709 3.850 3.869 0.015 0.488
110.440 110.835 3.914 3.905 0.358 0.238
109.805 110.687 3.918 3.899 0.803 0.493
111.834 111.563 3.871 3.900 0.242 0.747
110.651 111.599 3.866 3.877 0.857 0.272
111.667 111.919 3.848 3.865 0.225 0.444
110.860 110.767 3.928 3.923 0.084 0.142
110.431 110.217 3.959 3.937 0.194 0.545
111.020 110.471 3.941 3.911 0.494 0.768
111.010 110.085 3.958 3.968 0.833 0.254
112.617 110.121 3.853 3.815 2.216 0.979
111.690 110.003 3.832 3.822 1.510 0.283
111.735 111.030 3.922 3.896 0.631 0.662
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9.6. Anexo 6. Comparacién de los coeficientes de calor experimentales
(hexp) y simulados (hsim).
h1l exp hlsim h2 exp h2 sim % Dif % Dif
(W/ m2 °C) (W/m2 °C) (W/m2 °C) (W/m2 °C) h1 h2
11480.099 11343.700 162.542 162.784 1.188 0.149
11533.394 11408.625 160.795 162.308 1.082 0.941
11465.647 11378.782 161.656 161.442 0.758 0.133
11660.581 11493.785 157.975 159.329 1.430 0.857
11559.872 11493.264 157.882 158.428 0.576 0.346
11651.401 11475.105 158.199 158.188 1.513 0.007
11374.881 11430.933 159.262 158.428 0.493 0.524
11519.003 11441.750 159.149 157.995 0.671 0.725
11360.727 11423.757 159.569 158.428 0.555 0.715
11147.810 11283.227 164.055 162.734 1.215 0.805
11364.312 11407.564 160.227 159.972 0.381 0.159
11325.566 11446.866 159.290 159.728 1.071 0.275
11464.091 11455.880 158.917 159.136 0.072 0.138
11301.757 11361.379 161.556 161.038 0.528 0.320
11218.103 11360.011 161.671 161.234 1.265 0.270
11352.107 11330.596 162.451 160.969 0.189 0.912
11230.398 11447.755 159.116 160.373 1.935 0.790
11355.682 11307.673 163.086 161.884 0.423 0.737
11318.762 11510.099 156.629 157.225 1.690 0.380
11429.798 11483.220 157.171 157.187 0.467 0.010
11508.383 11510.099 156.615 157.379 0.015 0.488
11379.231 11419.914 159.222 158.844 0.358 0.238
11314.046 11404.924 159.387 158.601 0.803 0.493
11522.455 11494.522 157.475 158.652 0.242 0.747
11400.405 11498.147 157.260 157.687 0.857 0.272
11505.060 11530.950 156.510 157.206 0.225 0.444
11421.923 11412.294 159.800 159.573 0.084 0.142
11378.207 11356.184 161.032 160.154 0.194 0.545
11438.751 11382.255 160.318 159.087 0.494 0.768
11438.468 11343.189 160.984 161.393 0.833 0.254
11604.083 11346.906 156.711 155.177 2.216 0.979
11508.397 11334.581 155.874 155.433 1.510 0.283
11513.195 11440.510 159.553 158.497 0.631 0.662
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9.7. Anexo 7. Comparacion de las cargas térmicas experimental (Qexp) y
simulado (Qsim)

UoAo Ex UoAo Sim Q sim Q Ex
LMDT (2K) J/s °K i J/s °K I/s (J/s)p
27.556 23.616 23.638 651.371 650.740
27.578 23.383 23.579 650.257 644.846
27.586 23.495 23.459 647.148 648.121
27.591 23.008 23.181 639.574 634.805
27.614 22.989 23.058 636.730 634.805
27.612 23.038 23.024 635.745 636.115
27.594 23.163 23.054 636.154 639.171
27.610 23.158 22.996 634.913 639.389
27.602 23.204 23.054 636.330 640.480
27.559 23.795 23.627 651.129 655.761
27.580 23.293 23.262 641.579 642.445
27.603 23.164 23.232 641.268 639.389
27.595 23.123 23.152 638.887 638.079
27.569 23.469 23.403 645.217 647.029
27.586 23.478 23.430 646.342 647.684
27.572 23.594 23.392 644.947 650.522
27.573 23.133 23.319 642.993 637.861
27.563 23.680 23.514 648.125 652.705
27.591 22.802 22.896 631.725 629.129
27.569 22.883 22.889 631.039 630.875
27.588 22.813 22.917 632.222 629.347
27.581 23.158 23.110 637.398 638.734
27.579 23.176 23.076 636.409 639.171
27.598 22.931 23.089 637.204 632.840
27.624 22.893 22.958 634.194 632.404
27.624 22.798 22.895 632.449 629.784
27.597 23.240 23.208 640.485 641.354
27.581 23.404 23.283 642.176 645.501
27.588 23.311 23.140 638.384 643.100
27.565 23.401 23.450 646.404 645.065
27.612 22.832 22.606 624.199 630.439
27.614 22.712 22.640 625.182 627.164
27.573 23.213 23.064 635.950 640.044
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