1. Objetivos

e Obtener tedricamente los coeficientes de transferencia de calor en un intercambiador de
calor de tubos concéntricos y otro de tubos y coraza.

e Analizar el efecto de las variables de operacion en el comportamiento por el disefio de
ambos equipos.

2. Fundamento tedrico

> Balances de energia

El tratamiento cuantitativo de los problemas de transmisién de calor se fundamenta en los
balances de energia. La mayoria de los equipos de transmision de calor operan en un régimen
estacionario, y este tipo de operacion serd el considerado en las siguientes ecuaciones:

De la ecuacion de balance de energia total para fluidos se plantea la ecuacion:

Aplicando la ecuacion (1) a un intercambiador de calor y considerando:

Q=E>—E1=AE (2

Por definicion de Entalpia

H=E+P-V 3)

Sustituyendo en la ecuacion (2) en (3):

Q =(H2—P2V2)— (H1— P1V1) 4)

Si PoVo= PiVy (5)
Entonces:

Q = (H2— Hi) (6)

Para la cantidad de masa (w) por unidad de tiempo, que emplea el fluido:

Q=w- (H2— H») (7)
Doénde:
w = Gasto, ( kg/hr)



H2 = Entalpia en el punto 2, ( kJ/kg)
H1 = Entalpia en el punto 1, ( kJ/kg)

La ecuacion (7) puede escribirse para cada una de las corrientes que circulan a través de un
intercambiador de calor, suponiendo que el equipo esta aislado convenientemente.

Para el fluido caliente:

Qc=we (H2— Hi)e (8)
Para el fluido frio:

Qr=wr (H1— H2 ) 9)

Donde:

Qc = Calor transferido por el fluido caliente,/

Qf = Calor transferido por el fluido frio ,J

wc = Gasto masa del fluido caliente, ( kg/hr)

wf = Gasto masa del fluido frio, ( kg/hr)

Hc = Entalpia del fluido caliente, ( kJ/kg)

Hc = Entalpia del fluido frio. ( kJ/kg),

Ahora bien, el calor perdido por el fluido caliente lo gana el fluido frio, por lo tanto:

Qc=0Qf (10)

we (H2—H1)e = wr(H1—H?2)r (12)
Suponiendo que los calores especificos del fluido caliente y frio son constantes, la ecuacion
(11) se presenta en la forma siguiente:

we * Cpe - (T2=T1)e = wr - Cpr - (Tr—T2)r (12)

Donde:
Cpcy Cpr; son los calores especificos del fluido caliente y frio, respectivamente. kJ/kg-K

Si uno de los fluidos se condensa, la ecuacion (12) se escribe como:
Q=wv-A=wr-Cpr-(T1—T2)r (13)

Donde:
wyr = Gasto de vapor que condensa, ( kg/hr)



A = Calor latente de vaporizacion a la temperatura de condensacion, kJ//mol-kg

En la ecuacién (13) se supone que el vapor llega al condensador como vapor saturado y que el
condensado sale a la temperatura de saturacion.

Si el condensado sale a una (T'h ) menor que la temperatura (Ta ) de saturacion, la ecuacion
(13) se expresa en la forma siguiente:

Wy (A + Cpe(Ta—Tp)) =wr - Cpr - (Try — Toy) (14)
Donde:
Cpc = Calor especifico del condensado, kJ/kg-K

A = Calor latente de vaporizacion a la temperatura de condensacion, kJ/mol-kg

Coeficiente total de transferencia de calor

Los célculos para el disefio de un intercambiador de calor se basan en la ecuacion de
Fourier, esta es:

Q=U-A-AT (15)

Donde:

Q = Calor transferido, J; (1) =1 N/m = 1 kg*m2/s 2 ; calor en termoquimica, 1 cal = 4.184
)

U = Coeficiente Total de Transferencia de Calor, W m2K?2- ; (Energia interna, | kg )
A = Area Total de Transferencia de Calor, m2 ,
AT = Diferencia de Temperaturas, K, 0°C.

Si la ecuacion (15) se aplica a un elemento diferencial del intercambiador, la transferencia de
este se expresa como:

dQ =U - AT - dA (16)

Tomando en cuenta ciertas suposiciones (ver inciso 15) e integrando la ecuacion (16), el
resultado es el siguiente:

Q=U-A-[(AT2-ATL)/InIn(AT2/AT1)]=U - A- (MLDT)  (17)
Donde:

MLDT: Es la media logaritmica de la diferencia de temperaturas, K o °C



Ahora bien, para un flujo en paralelo:

AT, =T1—t1 (18)
AT1=Tr—t2 (29)

Para un flujo a contracorriente:

AT, =T1—t2 (20)

AT1=T2—t1 (21)
Donde:

T1 = Temperatura de entrada del fluido caliente, K o °C
T> = Temperatura de salida del fluido caliente, K o °C.
t1 = Temperatura de entrada del fluido frio, K o °C.

t> = Temperatura de salida del fluido frio. K o °C.

Correcciones a la media logaritmica de la diferencia de temperaturas en intercambiadores
de multiples pasos.

En la Figura 1 se muestra un esquema tipico de un intercambiador de calor de dos pasos por
los tubos y uno por el anulo, o coraza y en la Figura 2 se muestran los perfiles de
temperaturas desarrolladas a lo largo de los tubos y de la coraza, con los fluidos respectivos.
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b = salida a = entrada

Tc Temperaturaentrada vapor. T f Temperaturaentradaagua,

a caliente a fria
Tf Temperatura salida agua, T C Temperaturasalida agua,
b condensada, templada b caliente

Figura 1. Intercambiador de calor de multiples pasos

TEMPERATURAS DE ENTRADA'Y SALIDA DE FLUIDOS VAPORY AGUA

LONGITUD DEL TUBO

Figura 2. Perfiles de temperatura desarrollados a lo largo o area de los tubos y por la coraza
o el anulo para un flujo a contracorriente.

La curva (1) t«c — ts\f , se aplica para el fluido del lado de la coraza, que es del fluido
caliente, como vapor. La curva (3) tof — tf , es el primer paso del fluido por el lado de los
tubos, como aguay la curva (2) tf — t»"c corresponde al segundo paso. Las curvas (1) y (2)
corresponden a las de un intercambiador a contracorriente. La media logaritmica de las
temperaturas se aplica a un flujo en paralelo o a un flujo a contracorriente simple, pero no a una
combinacion. Cuando aparecen tipos de flujo diferentes a los paralelos o contracorrientes
simples, es costumbre definir un factor de correccién F, que, al multiplicarse por la LMDT,
determina la LMDT Correcta. El factor de F siempre es menor que la unidad. El factor de F es
funcién de dos numeros adimensionales definidos por:

X = (tac —tf)I(tc—t»"f) . También se define X como: X = t2—t1/T1-tl  (22)
Z = (tc—to"f)I(tc—ta f) . También se define Z como: Z = T1-T2/t2—t1 (23)

En donde “c” y “f”, se refieren al fluido caliente y frio respectivamente, “a” y “b” a la entrada y
salida de flujo. Asi como T'1, T2, son las temperaturas de entrada y salida del anulo o corazay
t1,t2, son las temperaturas de entrada y salida de la tuberia. El factor Z es la relacion de la



caida de temperatura del fluido caliente al aumento de temperatura del fluido frio. El factor X
es la eficiencia de calentamiento o la relacion del aumento de temperatura del fluido frio o al
aumento de temperatura méaxima posible.

En el Anexo 3.6.1, se muestra un esquema de un Intercambiador de calor de tubos
concéntricos.

Cambiador de calor de tubos concéntricos.
Coeficientes de pelicula para fluidos en tuberias
Flujo turbulento.

hi - DIk = 0.023 ( Dvplp )0.8 ( cpulk Y~0.33 (24)

Fluidos muy viscosos con Re< 8 000:

hiD/k =0.027 ( Dv/u )"0.8 ( Cpulk )"0.33 (u/us )~0.14 (25)
Flujo laminar

hiDIk =2 (w Cplk L )"0.33 ( wlup )*0.14 (26)
Donde:

hi= Coeficiente de transferencia de calor para el fluido en el interior del tubo, W/m2K
D =Dié&metro del tubo, m

k = Conductividad térmica del fluido, W/mK

v = Velocidad lineal del fluido, m/s

p = Densidad del fluido, kg/m3

u = Viscosidad del fluido, Pa. s

Cp = Calor especifico del fluido, J/kg

up = Viscosidad a la temperatura de pared, Pa. s

w = Gasto masico del fluido, kg/s

L = Longitud del tubo, m

Fluidos que se desplazan en un angulo. Diametro equivalente

Cuando un fluido se desplaza en el interior de un conducto que tienen una seccion transversal
diferente a la circular, como en un angulo, es conveniente expresar los coeficientes de
transferencia de calor y factores de friccion mediante los mismos tipos de ecuaciones para
tuberias. Para realizar este tipo de representacion se ha encontrado ventajoso utilizar un
diametro equivalente (De ), que es igual a:



De = 4%area de flujolperimetro himedo = 4(D2"2—1)/4D1 = (D2"2—D:"2)ID1 (27)

Donde:

De= Didmetro equivalente

D2 = Diametro interior del tubo exterior
D1= Didmetro exterior del tubo interior

Coeficientes de pelicula para fluidos en anulos

Cuando el diametro equivalente de la ecuacion (27) se sustituye a D, en las ecuaciones 26, 25
y 24, el coeficiente que se determina es el exterior o del anulo (£0). Aun cuando D difiera de
De , ho es efectivo en el diametro exterior del tubo interior. En intercambiadores de doble
tubo es costumbre usar la superficie exterior del tubo interior como la superficie de referencia
y puesto que 4i se ha determinado para Ai y no para A, el coeficiente debe ser corregido, esto

€s.
hio = hi(AilA) = h(DI/DE)

Intercambiador de tubos y coraza
Coeficiente de pelicula del lado de los tubos
a.- Flujo turbulento

hi -Dlk =0.023 - ( DG/u )0.8 - ( Cp-ulk )10.33
G =wda: = Wt/(Nt*at'/TL)

Donde:

G: Masa velocidad

at : Area total de paso

wt : Gasto masico total

Nt : Nimero de tubos

at ' : Area de flujo por tubo
n: NUmero de pasos

D: Diametro de un tubo

b.- Flujo laminar

(28)

(29)

(30)



hiDIk =2 - (w-Cplk-L Y*1/3 - ( u/u0 )*0.14 (31)

Donde: w : Gasto masico por tubo.

El coeficiente obtenido por estas ecuaciones también debe ser corregido por la ecuacion (31).

hio = hi - AilA=hi- DIIDE (32)

Coeficiente de pelicula del lado de la coraza

La ecuacion utilizada para el calculo del vapor que condensa del lado de la coraza es la
siguiente:

h (w"2lk"3p2g Y\3 = 1.5 (4G "Iuf) ~~1/3 (33)

G "= wtILNA2/3 (34)

Donde:

ur = Viscosidad del fluido a la temperatura de la pelicula
k¢ = Conductividad térmica a la temperatura de la pelicula
pr = Densidad a la temperatura de la pelicula

g = Aceleracion gravitacional

Evaluacion de las propiedades

Las propiedades del fluido son las correspondientes a la temperatura media de la pelicula
condensada, la cual se determina con la siguiente ecuacion:

tf =tv—3(tv—tw)/4 (35)

Donde:

tr = Temperatura media de pelicula
tv = Temperatura de vapor saturado
tw = Temperatura de pared

Como la temperatura de la superficie externa del tubo t, la mayoria de las veces se
desconoce, se supone una muy cercana a la temperatura del vapor y se resuelve mediante
iteracion. Para corroborar se utiliza la ecuacion siguiente:



ho (tv — tw) = hi (tw — tm) (36)

tm = (tetts)/2 (37)

Donde:
tm = Temperatura media
te = Temperatura de entrada del fluido frio

ts = Temperatura de salida del fluido frio

Coeficiente total limpio

Cuando se usan los coeficientes individuales para la obtencion del coeficiente total, se
denomina coeficiente total limpio y se expresa por:

Ue=(hicho)/(hio*+ho) (38)

3. MATERIAL Y EQUIPO

3.1 MATERIAL

e 1 flexdmetro
e 1 vernier
e 1 probeta de 1 litro (de pléastico)

3.2 EQUIPO

e Un Intercambiador de Calor de Metal, de Tubos y Coraza, Ver figura
1.

3.3 SERVICIOS

e Aguade lared, o de la Torre de Enfriamiento,
e Vapor de Generador de Vapor del Cuarto de Maquinas.

3.4 EQUIPO DE SEGURIDAD DEL PROFESOR Y ALUMNOS QUE OPERAN EL
EQUIPO.

e Bata, casco y zapato cerrado,
e Un par de guantes de carnaza



3.5 MATERIAL BASICO
e El especificado por el profesor

4. PROCEDIMIENTO

A.- ARRANQUE

1.- Familiarizarse con el equipo, observando un esquema de este en el Anexo 2
y 3.

2.- Cerrar todas las valvulas.

3.- Abrir el suministro de agua de la torre de enfriamiento al equipo, con la
valvula.

V-2. Asi como alinear las vélvulas de la torre de enfriamiento, de salida y su
retorno

4.- Calibrar el rotametro, a diferentes aperturas, midiendo el porcentaje de
descarga de (0 a 100) %, a diversas vueltas de apertura de la valvula V-2.

5.- Con un cronémetro medir el tiempo que tarda en llenar los recipientes de
bajo volumen como probetas y los de mayor capacidad como cubetas, lo
que indica el flujo o caudal medido con la apertura de la valvula V-2.

6.- Abrir la valvula V-59, V-54 y V-56 para el suministro de vapor a la coraza
del equipo, ajustando la presion de alimentacion de vapor al intercambiador
de calor con V-56, leyendo ésta en el mandmetro Pi. La temperatura de
entrada del vapor se lee en Tx.

7.- Abrir la valvula V-53, el vapor pasa por un mandémetro y a un termémetro de
caratula para después a la salida del condensado descargar a una trampa de
vapor, y medir con mas exactitud la temperatura de condensado, con un
termometro de mercurio. Medir el flujo mésico del vapor, con una probeta
de plastico de 1 litro de capacidad.

8.- Abrir las valvulas V-42 y V-41, V-40, V-44 y V-49 para regresar el agua
calentada a la torre de enfriamiento.

9.- Tomar las temperaturas del agua y del vapor a la entrada y salida del
intercambiador, asi como la presién de entrada de vapor.

10.- Variar los gastos de agua de entrada al equipo con el rotdmetro a diversas
aperturas de la valvula V-2.

11.- Variar los gastos de vapor con la véalvula V-56, variando de 5-5.5 Kg/cm?.

12.-Repetir los incisos 5, 6, 7, 8, 9, 10 y, 11. Para obtener los datos
experimentales que se presentan en las Tablas de Tratamiento de Datos y
Anadlisis de los Datos, que se veran posteriormente.

B.- PARO

1.-Cerrar el suministro de vapor por medio de la valvula V-56 V-58, V-54 y V- 59,
observando que el manémetro ya no indique presion de vapor, asi que la
temperatura del termometro de caratula sea la ambiental y que deje de salir



vapor por la trampa de vapor. Dejar de circular el agua, hasta que la temperatura
en la coraza sea igual a la temperatura ambiente.

2.-Cerrar las valvulas de entrada de agua V-1, o V-2. Asi como de salida V- 42, V-
41 y V-40. Abrir todas las valvulas de drene de agua y condensados, para que
no quede agua en el equipo ni en las tuberias.

5. PRESENTACION Y TRATAMIENTO DE DATOS

e PRESENTACION DE DATOS

Los datos recolectados en la actividad del grupo de trabajo, se presentara la Tabla 1, para
cada una de las presiones a las cuales se trabaje.

No Corrida

P1, entrada

t1, de vapor
fijado

t2, de salida
vapor

T entrada
de agua

T salida de
agua

T entrada
de vapor

T salida de
condensado

1

3

132

110

22

60

132

110

269.6

230

7186

140

269.6

230

Tabla 1. Datos de temperaturas para una presion de vapor determinada

La Tabla 1 muestra los datos de una corrida y podemos observar que estan dados a una presion
determinada (P1, entrada), ademas se muestran los resultados de las temperaturas (a esa

presion) tanto en °C como en °F.

LONGITUD AGUA VAPOR
0 60 132
2.2 22 110

Tabla 1.1. Datos de la tabla 1 con respecto a las temperaturas de entrada y salida del agua 'y
vapor.
Perfil de temperaturas

Fluido frio Fluido caliente
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Gréfico 1. Temperaturas de entrada y salida del vapor (fluido caliente) y del agua(fluido frio).



El grafico 1 representa los datos de la tabla 1.1, en el mismo se puede notar que para el caso
del agua (fluido frio) la temperatura va en aumento conforme sale y para el caso del vapor
(fluido caliente) la temperatura va disminuyendo conforme sale.

Calculo de las diferenciales de temperaturas
No. de corrida AT1 (°C) AT2 (°C) ATml

1 90 198 136.9763356

Tabla 2. Datos de temperaturas para una presion de vapor determinada

Entalpia de vapor 1 27201 KJ/Kg
Entalpia de vapor 2 2691 .1 KJ/Kg
Entalpia de agua 1 83.9115 KJ/Kg
Entalpia de agua 2 25118 KJ/Kg
Densidad 992 .21 Kg/m*3
Viscosidad 0.000641 Pa s
Cp 4179 KJf CKg
Velocidad 1.770333776 m/s
k 0.633 Wim C
Pr 4.34

Tabla 3. Entalpias de vapor y de liquido.

En la tabla 3 se muestran las entalpias para las temperaturas de entrada y salida del vapor y del
liquido, estas entalpias fueron seleccionadas de acuerdo a las temperaturas de los fluidos,
también se muestran algunas propiedades fisicas de estos fluidos, es de especial interés,
observar que las temperaturas juegan un papel muy importante en el calculo de

intercambiadores ya que la mayoria de los propiedades son seleccionadas con respecto a las
mismas.

Diametro interior di 0.0166 m
Diametro exterior do 0.0215 m
Longitud Lt 2.15 m
Diametro equivalente De 0.03689759 m
Area tubo interior at 0.042774309 m2
masa vel tubo Gt 243798.6121
Reynolds Re 9148.233384
Prant Pr 3.282060302
Coeficiente de pelicula hi 2457 467908 | Wim2K
Coef. de pelicula interior hio 1897.393827 | Wim2K
Coef. de pelicula exterior ho 4289.989385| Wim2K

Tabla 4. Datos del intercambiador

En la tabla 4 se muestran el diametro interior (Tubo), el didmetro exterior (anuld), la
longitud de los tubos (Lt), el diametro equivalente (Deq), el area del tubo, la masa
velocidad en el tubo (Gt), el nimero de Reynolds (Re) y nimero de Prandtl (Pr), para



calcular estos datos se utilizaron las siguientes ecuaciones:

(Di2 — do?)

Deq = o

Figura 1. Ecuacién del didmetro equivalente

_ DeqxG

er
Figura 2. Ecuacion del niamero de Reynolds

Cp*p
K

Prar =
Figura 3. Ecuacion del nimero de prandtl

Con todos estos datos se calcularon los valores de los coeficientes de pelicula interno
(hi) y externo (ho), sin embargo, para el coeficiente de pelicula interno (hi), utilizando
las ecuaciones:

(0.027K)

i di

1
(ReT®)) « (PrT3)

Figura 4. Ecuacién del coeficiente de pelicula del tubo

~ (0.027K)

1
" eg (ReA®®) = (Pra3)

Figura 5. Ecuacién del coeficiente de pelicula en el anulo

Se requiere una correccion ya que tedricamente el error esta en que el coeficiente de
pelicula externo (ho) y el interno no se pueden sumar al momento de calcular el
coeficiente de transferencia global (U) ya que los didametros utilizados para el calculo,
estan referidos para areas distintas, una vez que es aplicado el factor de correccion el
coeficiente de pelicula interior esta referido al tubo exterior (hio), la correccion es la
siguiente:

di

hio = hi * 7=

Figura 6. Ecuacion del coeficiente de pelicula en el tubo con respecto al diametro exterior.

e ANALISIS DE DATOS.

1. Con los datos obtenidos de la Tabla 1 y con las ecuaciones pertinentes, se elaborara
la tabla de resultados, para cada una de las presiones a las que se trabajo y los
resultados se pondran en el formato  de la Tabla 2.



Gasto Gasto agua
No Corrida |vapor (kg/h) | (Kg/h) Q Uexp Re tubos hi ho hio U teorico

Tabla 5. Resultados obtenidos para una presion de vapor especifica.

En la tabla 5 se muestran los resultados de los gastos de vapor (Kg/h), el gasto de agua (Kg/h),
asi como otras variables que se calcularon durante la practica a realizar, por la escasez de datos
solo se obtuvieron resultados para 1 corrida y no hay con que mas comparar debido a lo mismo.

U teérico vs Reynolds

9200
9180
9160
9140
& 9120
§9100

e 9080
9060
9040
9020

9000
1300 1305 1310 1315 1320 1325 1330 1335 1340

U tedrico

Graéfico 2. Reynolds vs U tedrica

El gréafico 2 representa el Reynolds vs la U tedrica y podemos observar que nada mas esta
trazado un valor porque solamente se pudo realizar 1 corrida con los datos proporcionados.

U experimental vs Reynolds

4720 4740 4760 4780
U exp

Gréfico 3. Reynolds vs U experimental

El gréafico 3 representa el Reynolds vs la U experimental; Comparando con la U teorica del



gréfico 2 podemos observar que la U exp es mas elevada, esto demuestra un cambio
significativo que puede haber entre lo esperado vs lo que sucede realmente en los calculos, o
en este caso, de datos brindados que provinieron experimentalmente.

6. Analisis de resultados

Durante la practica con apoyo de los datos proporcionados de la tabla 1 se obtuvieron resultados
que se muestran en las tablas y graficas presentadas anteriormente, la grafica 1 muestra el perfil
de temperaturas del vapor y el agua, donde el agua entra por el lado de los tubos a una
temperatura de 22°C y el vapor que al ser el fluido caliente se aplica del lado de la coraza, entra
a 132°C, debido a esta diferencia de temperaturas hay una transferencia de calor del fluido de
mayor temperatura al de menor temperatura, es por ello que el agua tiene una temperatura de
salida de 60°C, la cual es mayor a la que temperatura con la que entrd. El vapor sale a una
temperatura de 110°C, que es menor a su temperatura de entrada.

Con las dimensiones del intercambiador como los didmetros y longitud se calculd el didmetro
equivalente, el area del tubo, mismos que sirvieron para el calculo de la masa velocidad del
tubo (Gt)= 243798.6121, Reynolds= 9148.2333, Pr= 3.282, el coeficiente de transferencia de
calor para el fluido en el interior del tubo (hi) = 8846.8844, hio= 6830.6177, ho= 15443.9617,
el coeficiente global se pudo determinar a partir de los coeficientes individuales hio y ho, la
suma del inverso de cada uno es la resistencia, asi U es igual al inverso de la resistencia

En la tabla 4 se nos presentan las diferentes propiedades fisicas del fluido, en vapor y liquido
siendo elegidas conforme la temperatura de las mismas, recordandonos una vez mas el papel
tan importante que tiene la temperatura sobre las propiedades fisicas de los fluidos y cdmo esos
datos pueden llegar a influir en la seleccion o disefio de un intercambiador.

Con la Unica corrida de la tabla 5 podemos observar que el Utedrico (coeficiente global de
transferencia de calor) estd muy alejado de Uexp(coeficiente global de transferencia de calor
experimental) siendo el Utedrico de 1323.700 y el Uexp de 4735.97266,se necesitaria un mayor
namero de corridas para lograr una mejor interpretacion de resultados

Debido a que se proporcionaron datos para hacer Unicamente una corrida no se pudo visualizar
el comportamiento para la gréfica 2 "Re vs Ute6rico" y para la gréfica 3 "Re vs Uexp",
mostrando en ellas s6lo datos de la primera corrida. Con las gréaficas 2 y 3 podemos hacer la
comparacion que el coeficiente global de transferencia de calor experimental (Uexp) es mas
grande que el coeficiente global de transferencia de calor (Utedrico)

Si se tuvieran mas datos disponibles sobre mas corridas podriamos hacer un analisis méas a
profundidad, pudiendo de esta forma marcar una mejor diferencia y por ende una mejor
expresion en las gréficas.

7. Conclusion

Se puede concluir que, de acuerdo con los datos recolectados en la actividad del grupo de
trabajo, para cada una de las presiones a las cuales se trabajo, que la mayoria de los equipos de
transmision de calor operan en un régimen estacionario y que los calculos para el disefio de un
intercambiador de calor se basan en la ecuacion de Fourier y la de Reynolds.



Asi mismo se pudo obtener tedricamente los coeficientes de transferencia de calor en un
intercambiador de calor de tubos concéntricos y otro de tubos y coraza teniendo en cuenta que
solo se present6 una corrida de datos.

Las suposiciones y aproximaciones que se tomaron en cuenta para el comportamiento del agua
fueron dtiles para poder predecir el U tedrico y compararlo con el U experimental el cual al
hacer falta mas corridas es imposible poder predecir y obtener un resultado més certero que
asimismo no nos permitid poder realizar una grafica para un mejor entendimiento.

Al analizar el efecto de las variables de operacion en el comportamiento para el disefio de ambos
equipos pudimos observar que se requiere una correccion ya que tedéricamente el error esta en
que el coeficiente de pelicula externo (ho) y el interno no se pueden sumar al momento de
calcular el coeficiente de transferencia global (U) ya que los diametros utilizados para el
calculo, estan referidos para areas distintas, una vez que es aplicado el factor de correccion el
coeficiente de pelicula interior esta referido al tubo exterior (hio).
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